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RESUMO

A técnica de polimerizacdo em suspensdo esta restringida aos processos
descontinuos, porque as condi¢des fundamentais para a producéo
industrial em processos continuos ainda ndo podem ser obtidas. Na
literatura ndo se tém relatos de modelos matematicos da polimerizagéo
em suspensdo para sistemas continuos. Neste trabalho foi desenvolvida a
modelagem matematica para descrever a polimerizacdo em suspensao em
um reator tubular vertical agitado tanto em batelada como em continuo.
Foi considerada a existéncia simultdnea dos processos de quebra e
coalescéncia das gotas em polimeriza¢do, empregando um modelo de
disperséo turbulenta homogénea de duas regides e equacbes de Balango
Populacional (BP). A regido de alta turbuléncia é prédxima ao agitador e
nesta acontece a quebra. A segunda regido, situada longe do agitador tem
baixa turbuléncia na qual ocorre o favorecimento da coalescéncia. Para
descrever a reacdo da fase dispersa foi empregado um modelo cinético de
iniciacdo térmica. O modelo permitiu realizar uma descri¢ao detalhada do
desenvolvimento da Distribuicdo do Tamanho das Particulas (DTP). O
modelo foi validado com resultados experimentais para a operacdo em
batelada. Mostrou ser adequado para representar: a cinética da
polimerizac&o, a evolugdo das propriedades do sistema reativo e DTP dos
polimeros obtidos. Apos validacdo, 0 modelo matematico foi utilizado
para simular a operagao continua do reator tubular, radialmente uniforme
e sem gradientes na dire¢do do fluxo (axial), com a suposicdo de igual
tempo de residéncia da fase dispersa durante a polimerizacdo. A
simulacdo do reator tubular vertical agitado em operagdo continua,
mostrou diferentes estagios relacionados com as propriedades da fase
dispersa e sua transicdo de gotas monoméricas a particulas poliméricas.
Embora a densidade da fase organica seja muito préxima a da fase aquosa
ao longo da reacdo, os resultados mostraram que a operagéo continua do
reator tubular vertical agitado na polimerizacdo em suspenséo é possivel.

Palavras-chave: Modelo de balan¢o populacional. Polimerizagdo em
suspensdo. Dispersao turbulenta de particulas.






ABSTRACT

The suspension polymerization technique is restricted to discontinuous
processes, because the fundamental conditions for industrial production
in continuous processes can not yet be obtained. In the literature, there are
no reports of mathematical models of suspension polymerization for
continuous systems. In this work the mathematical modeling was
developed to describe the suspension polymerization in a vertical tubular
reactor agitated both in batch and continuous. It was considered the
simultaneous existence of the breaking and coalescing processes in the
polymerization drops, using a homogeneous turbulent dispersion model
of two regions and Population Balance (PB) equations. The region of high
turbulence is close to the agitator and in this happens the break. The
second region, located far from the agitator, has low turbulence in which
the coalescence favors. A thermal initiation kinetic model was used to
describe the dispersed phase reaction. The model allowed a detailed
description of the development of the Particle Size Distribution (PSD).
The model has been validated with experimental results for the batch
operation. It showed to be adequate to represent: the Kinetics of the
polymerization, the evolution of the properties of the reactive system and
PSD of the polymers obtained. After validation, the mathematical model
was used to simulate continuous operation of the tubular reactor, radially
uniform and without gradients in the direction of flow (axial), with the
assumption of equal residence time of the dispersed phase during the
polymerization. The simulation of the agitated vertical tubular reactor in
continuous operation showed different stages related to the properties of
the dispersed phase and its transition from monomer droplets to polymer
particles. Although the density of the organic phase is very close to that
of the aqueous phase throughout the reaction, the results have shown that
the continuous operation of the stirred tubular reactor in the suspension
polymerization is possible.

Keywords: Population balance model. Suspension polymerization.
Turbulent dispersion of particles.
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1 INTRODUCAO

Na producdo de polimeros podem ser utilizadas diferentes
categorias de processos: sistemas homogéneos (massa e solucdo) e
sistemas heterogéneos (emulsdo e suspensdo). Na polimerizacdo em
massa a natureza exotérmica do processo associada com uma grande
viscosidade do meio reacional, gera dificuldades extremas na dissipacdo
de calor e eventualmente conduz a um aumento descontrolado da
temperatura ndo possibilitando a obtencdo de uma mistura uniforme
(ODIAN, 2004). Como o numero de mondmeros sollveis em agua €
limitado, a polimerizacdo em solucdo normalmente requer o uso de
solventes organicos, 0 que torna esta forma de operar economicamente
desvantajosa além de provocar problemas ambientais (QUI;
CHARLEUX; MATYJASZEWSKI, 2001).

Os sistemas heterogéneos tém melhor comportamento porque
permitem alcancar taxas de conversdo elevadas, com viscosidade
reduzida e boa dissipacéo de calor (BRAUN et al., 2013). Os sistemas
heterogéneos podem utilizar &gua como solvente ou fase continua, o que
é favoravel ao meio ambiente (MANDAL, 2013). Geralmente os sistemas
em emulsdo requerem uma proporcao entre fase continua e fase dispersa
mais elevada, motivo pelo qual a reacdo de polimerizacao apresenta um
maior gasto energético e demanda reatores de maiores portes (PINTO et
al., 2013).

Embora a polimerizagdo continua em emulséo seja amplamente
usada na industria e conte com boa documentacdo, ndo € possivel a sua
aplicacdo geral para sistemas heterogéneos. Os reatores desenvolvidos
possuem aspectos relacionados com o0s mecanismos e a cinética
envolvidos, motivo pelo qual sdo exclusivos para processos de
polimerizacdo em emulsdo (CHERN, 2008).

A polimerizagcdo em suspensdo é a alternativa mais viavel para
alguns dos materiais poliméricos de maior consumo. N&o obstante, a
producdo comercial estd restringida aos processos descontinuos,
geralmente conduzidos em tanques agitados operando em batelada
(LOBRY et al., 2015).

Nos processos em batelada, a produtividade do reator € baixa e 0
produto exibe variagdes de qualidade entre cargas, o qual os torna
inapropriados frente aos sistemas continuos para produgdes industriais
consideraveis (NOGUEIRA; LONA; MACHADO, 2004). Os processos
continuos resultam mais adequados porque permitem: aumentar a
capacidade produtiva da planta industrial, oferecer um custo fixo e
operacional reduzido, eliminar as variagbes da qualidade do produto,
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melhorar a capacidade de troca térmica e, ainda possibilitam a reducéo
das perdas de processo quando houver a necessidade de interrupgdo da
linha de producéo (etapas de partida e parada) ou no caso de problemas
(PALMA e GIUDICI, 2003; CARVALHO; SAYER; GIUDICI, 2005).

Em 1939 foi publicada a primeira patente de producdo continua de
resinas vinilicas em suspensdo, desde entdo foram registradas outras
patentes referentes a este tema, algumas das quais por parte de grandes
empresas quimicas, mas ndo se tém relatos sobre a aplicacdo real em
processos industriais (NOGUEIRA et al., 2016). Dispor processos de
polimerizagdo continuos exige um enorme desafio, pois a necessidade de
sistemas de controles aumenta de acordo com a complexidade da reacdo,
além da inexisténcia de sensores on-line para medi¢des de qualidade do
produto (FINKLERA et al., 2014). Devido a dificuldade de manter a
estabilidade da suspensdo e controlar as propriedades morfoldgicas das
particulas produzidas, as condi¢Ges fundamentais para a producdo
industrial em processos continuos de polimerizagcdo em suspensdo ainda
ndo podem ser obtidas, (NOGUEIRA et al., 2016).

A polimerizacdo em suspensdo é um sistema reativo polidisperso
liquido-liquido, que envolve o complexo comportamento de fluxo
multifasico em multiplas escalas de tempo e comprimento. As
caracteristicas cinéticas de polimerizacdo e os fendmenos de dispersao
liquido-liquido que aparecem neste processo tornam o estudo da
polimerizacdo em suspensdo complicado. A Equacdo de Balanco
Populacional (EBP) descreve a evolucdo da funcdo de densidade
populacional considerando diferentes mecanismos de particulas como:
nucleagdo, crescimento, coalescéncia e quebra. A literatura cientifica
expde a abordagem do Modelo do Balanco Populacional (MBP) para
prever a evolugdo temporal da distribui¢cdo do tamanho das particulas na
polimerizacdo em suspensio (BARKANYI; NEMETH; LAKATOS,
2013).

1.1 MOTIVACAO

O sistema mais representativo da polimerizacdo em suspensdo € a
polimerizacdo de estireno. A polimerizacdo em suspensdo continua de
estireno constitui um desafio devido ao fato de que ao longo da reacgdo a
densidade da fase organica é muito proxima a da fase aquosa. A densidade
relativa da fase organica tem uma pequena variacdo de 0,9 até 1,06
(NOGUEIRA et al., 2012).

Procurando ter um sistema para a produc¢édo continua de polimeros
em suspensdo, no Laboratdrio de Controle de Processos do Departamento
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de Engenharia Quimica LCP/EQA da UFSC, foi desenvolvido e
construido um reator tubular automatizado em escala piloto com base em
algumas das patentes sobre sistemas para polimerizacdo continua em
suspensdo. Os efeitos da variacdo de parametros operacionais e da
configuragdo do sistema de agitacdo sobre as caracteristicas finais das
particulas poliméricas produzidas foram avaliados no processo de
polimerizacdo do estireno em suspensdo em regime de batelada
(NOGUEIRA et al., 2016).

O estudo experimental e as simula¢bes no reator tubular vertical
agitado sdo escassos. O conhecimento do comportamento do reator em
funcéo das condi¢des operacionais é limitado, somente estdo disponiveis
dados de operagdo em batelada. Na literatura ndo se tém relatos de
modelos matematicos da polimerizacdo em suspensdo para sistemas
continuos. Os artigos com dados para descrever a polimerizacdo continua
em reatores tubulares verticais sdo inexistentes. Nenhum artigo tem
empregado a abordagem do Balanco Populacional em processos
continuos de polimerizagdo em suspenséo.

Para estabelecer as condicBGes e especificar 0s mecanismos de
controle requeridos para producdo continua de poliestireno em suspensédo
no sistema desenvolvido, é necessario realizar a modelagem matematica
da operacéo continua do reator tubular. O conhecimento gerado pelo
trabalho de simulacéo pode fornecer uma compreensao mais profunda da
polimerizacdo em suspensdo em tanques verticais agitados, além de
contribuir na producdo de polimeros em suspensdo e na aplica¢do do
reator tubular vertical na polimeriza¢do em suspensdo continua.

1.2  OBJETIVOS
1.2.1  Objetivo geral

O objetivo deste trabalho é modelar matematicamente o processo
de polimerizagdo em suspensao em regimes de batelada e continuo.

1.2.2  Objetivos especificos

o Desenvolver um modelo matematico para estimar a evolugdo da
distribuicdo de tamanho de particulas para a polimerizacdo em
suspensdo do estireno, considerando 0s aspectos cinéticos e o
comportamento caracteristico de uma disperséo liquida.
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o Simular a reacdo da polimerizagdo em suspensdo do estireno em
batelada, utilizando como sistemas de reacdo, um reator tipo
tanque agitado e um reator tubular vertical agitado.

o Avaliar o0 modelo matematico mediante a comparacdo entre 0s
dados experimentais e os dados simulados em batelada.

o Simular a reagéo da polimerizacdo em suspensdo do estireno, em
um reator tubular vertical agitado operando em regime continuo.

Esta tese esta organizada de forma que no segundo capitulo,
apresenta-se uma revisdo bibliografica sobre as dispersbes liquido—
liquido, o estudo dos sistemas e da modelagem matematica da
polimerizacdo em suspensdo. No capitulo terceiro sdo apresentados os
fundamentos da modelagem da polimerizacdo em suspensdo. No quarto
capitulo é apresentado o material e métodos empregados no
desenvolvimento da tese. Os resultados obtidos e a correspondente
discussdo sdo apresentadas no quinto capitulo. Finalmente, no sexto
capitulo sdo apresentadas as conclusdes e sugestbes para 0
prosseguimento do trabalho.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O presente capitulo procura fornecer ao leitor uma visao geral
sobre os principais trabalhos consultados no decorrer do desenvolvimento
nesta tese. Na parte inicial sdo apresentadas as referéncias mais relevantes
sobre as dispersdes liquido-liquido, destacando a evolucdo da
Distribuicdo de Tamanhos das Gotas (DTG), associada com o
guebramento e a coalescéncia das gotas. A segunda parte aborda o estudo
dos sistemas de polimerizacdo em suspensdo com especial énfase no
papel dos estabilizadores e na cinética das reacfes na evolucdo da
Distribuicdo de Tamanhos de Particula (DTP). Posteriormente é
apresentada a literatura que aborda os processos descontinuos e continuos
de polimerizagdo em suspensdo. Finalmente, apresenta-se uma reviséo
sobre a literatura que aborda a modelagem matematica das reacdes de
polimerizacdo em suspensdo e o Balanco Populacional (BP).

2.1 DISPERSOES LIQUIDO-LIQUIDO

Quando um sistema constituido por duas fases liquidas imisciveis
é agitado ocorre a dispersdo liquido—liquido. A agitacdo permite a
dispersdo de gotas de um liquido (fase dispersa) em outro liquido (fase
continua), gerando uma distribui¢do inicial no tamanho das gotas. A
geometria e a escala do recipiente e impelidor, a velocidade de agitacéo e
as propriedades fisicas das fases misturadas, determinam as taxas de
coalescéncia e quebra das gotas e a distribuicdo resultante do tamanho das
gotas (CARVALHO et al., 2006; KHALIL et al., 2012; CHARTON et
al., 2013).

A experiéncia de operagdo em tanques agitados permitiu
estabelecer a denominada configuracdo “padrdo” para os sistemas de
agitacdo (Figura 1). O objetivo da configuracdo padrdo é facilitar a
ampliacdo de escala e minimizar custos de fabricacdo dos componentes
do sistema de agitacdo. As relacfes padrdo entre os tamanhos dos diversos
componentes do sistema de agitacdo sdo apresentadas no Quadro 1
(JAKOBSEN, 2014). Para prevenir o acumulo de solidos coagulados na
unido da parede e o defletor, é deixado um espaco entre a borda do
defletor exterior e a parede do reator. Embora a configuragéo padrdo tem
recebido consideravel atencdo na literatura desde 1950, ndo ha um
desenho Unico 6timo para cada tipo de processo. Apesar de que muitos
sistemas industriais apresentem geometrias ndo padréo, na literatura estéo
disponiveis poucos trabalhos sobre estas configura¢bes (BUSCIGLIO;
MONTANTE; PAGLIANTI, 2015).
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Figura 1 - Esquema da configuracdo padrdo de tanques agitados

—— T —>!

Fonte: Jakobsen (2014).

Quadro 1 — Carateristicas gerais do reator padrao

Tipo de turbina Rushton ou hélice
NUmero de defletores na parede 4
Diametro do tanque (T) T~H
Diametro do impelidor (D) D~T/3
Largura dos defletores (B) B=T/10
Espaco livre por debaixo do impelidor (G) G~T/3

Espaco entre a borda do defletor exterior e a parede do reator (S) S~T/50
Fonte: Jakobsen (2014).

2.1.1  Turbuléncia em dispersoes

A dispersdo pode ocorrer em qualquer regime: laminar, transicdo
ou turbulento, dependendo da intensidade da taxa de dissipacdo de
energia ou a intensidade da agitacdo. Na maioria dos processos reativos a
dispersdo acontece em regime turbulento por isso aqui se expde a
evolugdo dos estudos do fluxo turbulento em sistemas agitados. O critério
mais utilizado para medir a intensidade da agitacdo é o valor do nimero
de Reynolds no tanque. Quando o nimero de Reynolds é maior que dez
mil, a dispersdo acontece em condic¢Ges de turbuléncia (JAHANZAD;
SAJJADI; BROOKS, 2004).

Convencionalmente, a energia elétrica alimentada ao motor do
agitador se transfere ao mesmo na forma de energia mecénica rotacional,
fazendo com que este gire em torno de seu eixo. Esta energia mecénica,
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por sua vez, se transfere para o fluido na forma de energia cinética. Se a
quantidade de energia fornecida for suficiente o sistema alcangara o
movimento turbulento (JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2005).

O estudo da turbuléncia nas dispersdes tem como referéncia
fundamental os trabalhos de Kolmogorov (1941) e Hinze (1955)
(ANGLE e HAMZA, 2006). O movimento turbulento é descrito como
uma condicdo irregular de escoamento, onde as componentes do vetor
velocidade apresentam uma variacdo aleatdria com o tempo e 0 espaco,
gerando uma gama de frequéncias cujos valores médios podem ser
estatisticamente determinados (MAAR et al., 2010).

As chamadas escalas da turbuléncia sdo a ordem de grandeza das
variaveis envolvidas no fendmeno da turbuléncia. Em movimento
turbulento, redemoinhos aleatérios se sobrepdem ao fluxo principal. O
tamanho dos turbilhdes é influenciado pela localizacdo das chicanas nas
paredes do vaso e pelo didmetro do impelidor (MAAR; PAUL;
KRAUME, 2012). A energia cinética é transferida de uma forma
sequencial até atingir os redemoinhos menores. Assume-se que esta
transferéncia ocorre sem dissipacdo de energia. No entanto, quando a
energia cinética atinge os pequenos turbilhGes, é dissipada na forma de
calor para superar as forgas viscosas. A dissipacdo de energia através do
vaso ndo € uniforme, a maior parte da energia é dissipada na zona do
impelidor e o resto do reator € uma zona de circulacdo (NOGUEIRA,;
PINTO; VIANNA JR., 2012).

Em condi¢gdes de turbuléncia pode existir isotropia local
(BASAVARAJAPPA et al., 2015). Na teoria de isotropia local, presume-
se que os pequenos turbilhdes sdo estatisticamente independentes uns dos
outros. FlutuagBes de velocidade sdo determinadas pela taxa local de
dissipagdo de energia por unidade de massa de fluido (g) e pela
viscosidade cinematica (v). A microescala dissipativa de Komolgorov (1)
corresponde ao comprimento dos redemoinhos de menor tamanho ou com
méaxima dissipacdo de energia, a turbuléncia pode existir sem que a
transmissao de energia (na forma de energia cinética, por transferéncia de
momento) seja destruida (perturbada) pela viscosidade. Kolmogorov
(1949) mediante andlise dimensional derivou uma expressdo para estimar
a microescala de turbuléncia, a qual foi verificada experimentalmente
(MAAR et al., 2010).

As grandes escalas da turbuléncia sdo as maiores estruturas que
ocorrem no escoamento, e sdo determinadas pela geometria que lhes da
origem. Como complemento da microescala de turbuléncia aparece uma
escala muito maior correspondente & macroescala de turbuléncia (L),
aproximadamente igual ao didmetro do rotor. Foi verificado que em
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movimento turbulento a taxa local de dissipagdo de energia do fluido é
independente das propriedades do liquido, somente é fungéo da geometria
do vaso e o impelidor (WANG et al., 2017).

2.1.2  Quebramento das gotas

Em uma suspenséo agitada, quando a superficie da fase dispersa é
interrompida, se tem formacdo de pequenas gotas, a perturbacdo €
causada tanto por forcas de atrito (através de cisalhamento viscoso) como
por forcas de inércia (via turbuléncia) (AZIZI e AL TAWEEL, 2011). A
possibilidade de quebramento depende da magnitude relativa entre as
forcas de restauracdo e as forcas deformantes externas. Em outras
palavras, uma gota unicamente pode ser quebrada quando a energia
incluida € suficiente para compensar o incremento da energia da interface
devido ao aumento da area superficial total e a energia viscosa da gota
(JAHANZAD; SAJIADI; BROOKS, 2004). Na Figura 2 sdo
apresentados os dois possiveis mecanismos do quebramento das gotas
(KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006).

Figura 2 - Representacgao esquematica dos mecanismos de quebramento das
gotas. (a) Quebramento elastico (b) Quebramento erosivo

O — O — @@= — Q¢ Q
(a)
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(b)
Fonte: Kotoulas e Kiparissides (2006).

No quebramento eléstico, Figura 2 (a), a ruptura da gota ocorre por
forcas de cisalhamento viscosas, primeiro a goticula é alongada e em
seguida separada em dois fragmentos de fluido por um fio de liquido.
Subsequentemente, a goticula deformada quebra em duas gotas de
tamanhos quase iguais, correspondendo as protuberancias do fluido, e
numa série de pequenas gotas correspondentes a fragmentacdo do
segmento de liquido. No quebramento erosivo, Figura 2 (b), uma goticula
suspensa em um campo de fluxo turbulento é exposta a pressdo local e a
flutuagdes de velocidade relativa. Para sistemas com as densidades e
viscosidades das duas fases liquidas quase iguais, a superficie das
goticulas pode comecar a oscilar. Quando a velocidade relativa é proxima
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daquela necessaria para fazer uma gota ligeiramente instavel, uma série
de pequenas goticulas é separada da gota inicial.

Para explicar o equilibrio de forgas associado a estabilidade da gota
foram introduzidos dois grupos adimensionais: o nimero de Weber e 0
nimero da viscosidade. O nimero de Weber é a razdo entre a energia
turbulenta e a energia interfacial. O nimero da viscosidade é a razao entre
aenergia interna viscosa e energia interfacial da gota (MAAR et al., 2010).
No Quadro 2 sdo apresentadas as equacbes empregadas para determinar
0s grupos adimensionais da gota com diametro d.

Quadro 2 — Grupos adimensionais relacionados com o equilibrio de forcas
associado a estabilidade da gota

2
N(mero de Weber (We) We = Pcta d )
a
imero da viscosidade (Vi Vi=—t2
Nimero da viscosidade (Vi) N 2)

Diametro da gota (d)

Velocidade relativa da gota (uy)
Tensdo interfacial (o)

Densidade da fase continua (p.)
Densidade da fase continua (pp)
Viscosidade da fase dispersa (up)

Parametros

Fonte: O Autor (2017).

O aumento do nimero de Weber esta associado com o aumento da
deformagdo da gota, quando excede um valor critico a gota devera
quebrar em gotas menores. Os fluidos nos vasos agitados cumprem as
condi¢des necessarias para considerar a turbuléncia nas regides locais
como isotrdpica e, portanto, desenvolver um critério para 0 mecanismo
de quebra das gotas (MAAR et al., 2010). A quebra das gotas pode ocorrer
quando as forcas viscosas sdo despreziveis em comparacdo com as forcas
de inércia, 0 seja para gotas com didmetro entre a microescala e a
macroescala de turbuléncia (L > d > n). A quebra das gotas é devida a
flutuacOes de velocidade, causadas basicamente pela colisdo de vortices
com gotas. Se a escala do redemoinho é menor ou do mesmo tamanho
que o diametro da gota, é possivel a quebra da gota, do contrario o vortice
apenas transporta a gota (PODGORSKA, 2006).

A flutuacdo de pressdo pode deformar e quebrar as gotas se as
forcas de inércia excedem as forcas de tensdo interfacial. As
polimeriza¢bes em suspensdo reais sdo operadas com uma alta fracdo
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volumétrica da fase dispersa (¢). Nas polimerizacdes em suspensao
simultaneamente ocorrem a coalescéncia e 0 rompimento das gotas, além
de apresentar eventualmente o amortecimento das flutuagGes turbulentas.
Quando o diametro das gotas é inferior ao comprimento de Kolmogorov
(n), tensdes de cisalhamento viscoso serdo muito maiores do que 0s
efeitos de inércia. A quebra da gota €, entdo, o resultado de cisalhamento
viscoso (GAO et al., 2016). Nestas condic6es, os valores do nimero da
viscosidade deixam de ser despreziveis, e o fendbmeno se torna mais
complexo (SOLSVIK e JAKOBSEN, 2015).

Na microescala de turbuléncia ainda é valido assumir que uma gota
vai gquebrar se 0 nimero de Weber excede ao valor critico. O grau de
estresse da gota, antes do rompimento, depende da proporcdo entre as
viscosidades da fase dispersa e fase continua (HOUNSLOW e NI, 2004).
As correlagdes determinadas em estudos de laboratério idealizados
apenas fornecem tendéncias para 0s eventos que ocorrem em reatores
comerciais. Geralmente o fluxo local em grandes vasos agitados é mal
definido. Além disso, a quebra de gota pode produzir mais do que duas
novas gotas, inclusive é possivel que a formagdo de uma gota filha seja
acompanhada pela formagdo de um nimero de gotas satélites (LIU et al.,
2017). A existéncia de complica¢des de natureza diversa faz que muitos
dos estudos publicados sobre o comportamento de gotas em suspensfes
liqguido—liquido tenham uma variedade de resultados diferentes
(BROOKS, 2005). O comportamento ndo newtoniano e os estabilizadores
de gota influenciam a turbuléncia perto da superficie das gotas. A relacdo
entre o didmetro maximo das gotas e a velocidade do agitador pode
depender da geometria do agitador (BORWANKAR; CHUNG; WASAN,
1986).

Quando gotas contendo polimero sdo quebradas, suas propriedades
elasticas devem ser levadas em conta. Uma correlagdo para rompimento
de gota a partir do modelo de Voigt para representar as propriedades
elasticas foi confirmada experimentalmente usando uma fase dispersa
com uma vasta gama de viscosidades. Experimentos com gotas por
fluidos bem caracterizados, mostraram que a influéncia da tensdo
interfacial na ruptura da gota diminui com o aumento da viscosidade da
fase dispersa (PODGORSKA, 2006). Modelos mais complexos
incorporam a lei de poténcia para fluidos viscosos, e o efeito do
estabilizante sobre 0 maximo tamanho de gota estdvel (SOLSVIK e
JAKOBSEN, 2015). Para quebrar uma gota num fluido viscoelastico em
comparagdo com um fluido puramente viscoso, é necessaria mais energia,
pois uma parte da energia cinética do remoinho é restaurada pelo modulo
elastico do fluido (PODGORSKA e BALDYGA, 2000).
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2.1.3  Coalescéncia das gotas

Quando a fragcdo em volume das gotas € alta a coalescéncia nédo
pode ser ignorada, isto acontece normalmente em reatores comerciais de
polimerizacdo em suspensdo. O fenbmeno de coalescéncia € mais
complexo do que o quebramento, pois as propriedades fisicas dos fluidos
e da interface desempenham um papel importante (JAHANZAD;
SAJJADI; BROOKS, 2004). Na Figura 3 sdo apresentados os dois
mecanismos propostos na literatura para descrever a coalescéncia de duas
gotas em wum campo de fluxo turbulento (KOTOULAS e
KIPARISSIDES, 2006).

Figura 3 - Representacdo esquematica dos mecanismos de coalescéncia das
gotas. (a) Coalescéncia impedida (b) Coalescéncia imediata

(a)
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(b)

Fonte: Kotoulas e Kiparissides (2006).

O primeiro dos mecanismos assume que apos a colisdo inicial de
duas gotas, uma pelicula liquida da fase continua é presa entre as gotas
impedindo a ocorréncia da coalescéncia das gotas, Figura 3(a). No
entanto, devido a presenca de forcas de atracdo, a drenagem da pelicula
liquida pode ocorrer levando a coalescéncia das gotas. Por outro lado, se
a energia cinética induzida pelas oscilagbes das gotas € maior do que a
energia de adesdo entre elas, 0 contato entre as gotas € quebrado antes do
esvaziamento completo da pelicula de liquido. O segundo mecanismo de
coalescéncia das gotas assume que a coalescéncia é imediata, e ocorre
quando a velocidade de aproximagdo das gotas no instante de colisdo
excede um valor critico. Em outras palavras, se a energia turbulenta da
colisdo € maior do que a energia total de superficie da gota, as gotas irdo
coalescer, Figura 3(b).

A taxa global de coalescéncia das gotas esta relacionada com a
frequéncia de colisdo das gotas e com a probabilidade ou eficiéncia da
coalescéncia. Ao tratar a frequéncia de coliséo das gotas de uma forma
semelhante a frequéncia de colisdo de moléculas de gases ideais (teoria
cinética dos gases), foram desenvolvidas expressdes para taxas de colisdo
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entre gotas de diferentes tamanhos (PODGORSKA e BALDYGA, 2003).
Na literatura s@o numerosos os estudos acerca da eficiéncia da
coalescéncia (KAMP e KRAUME, 2015).

A eficiéncia da coalescéncia depende tanto das propriedades
fisicas e reoldgicas de duas fases, como das propriedades da interface. A
probabilidade de coalescéncia esta relacionada com a proporcao entre o
tempo de contato ou de interacdo das gotas que colidem (¢;), e o tempo
de coalescéncia (t.) ou o0 tempo necessario para a drenagem do filme e
da ruptura. Quanto maior é relacdo t./t;, menor é a probabilidade de
coalescéncia (ALVAREZ; ALVAREZ; HERNANDEZ, 1994).

Ao assumir que os turbilndes no subintervalo inercial sdo
responsaveis pelo movimento das gotas, pode ser estimado o tempo de
contato entre duas gotas de igual tamanho no fluxo turbulento (GAO et
al., 2016). E possivel ter expressdes para a eficiéncia de coalescéncia de
gotas deformaveis e rigidas. Para gotas deformaveis a razdo entre a
energia interfacial e a energia de colisdo para o célculo da eficiéncia da
coalescéncia, o resultado indica uma coalescéncia preponderante das
gotas maiores (SOVOVA, 1981).

Express0es, para as taxas de colisdo e coalescéncia ndo sdo faceis
de usar, porque muitas vezes contém parametros que sdo dificeis de
quantificar. Ainda mais se o modelo de coalescéncia considera o
comportamento reoldgico (viscoelastico) dos polimeros, como acontece
na polimerizagdo em suspensdo (ALVAREZ; ALVAREZ
HERNANDEZ, 1994). O modelo construido por Alvarez para o
rompimento e a coalescéncia das gotas, na polimerizacdo em suspensdo
do estireno, considera os efeitos da viscosidade, a quebra da gota somente
é possivel para flutuages com um comprimento de onda igual ao
didmetro da gota. Se os comprimentos de onda sdo menores ou maiores a
ruptura da gota ndo acontecerda (ALVAREZ, ALVAREZ;
HERNANDEZ, 1994).

Experimentalmente tem sido demostrado que o aumento da
viscosidade da fase dispersa diminui a taxa de coalescéncia; entretanto o
incremento da agitacdo provoca o acréscimo da taxa de coalescéncia
(HASHIM e BROOKS, 2002). Na polimerizacdo em suspensdo de
estireno, o didmetro aumenta com incrementos na viscosidade do
polimero. Além disso, o estabilizador ndo impede efetivamente a
coalescéncia das gotas com diametros maiores (BAK e PODGORSKA,
2016).

O tamanho de gota estavel minimo em uma dispersao liquido—
liquido depende do sistema e das condi¢Bes de agitacdo. No diametro
estdvel minimo, a energia turbulenta imposta a um par de gotas é
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suficiente para impedir a sua aderéncia e, finalmente, a coalescéncia
(PODGORSKA e BALDYGA, 2003). Em uma dispers&o estabilizada em
regime turbulento todas as gotas estardo entre o diametro minimo e
maximo estavel, os quais decrescem com o aumento da velocidade de
agitacdo (ou taxa de dissipagdo de energia). Se o valor critico da taxa de
dissipacdo de energia € atingido, o didmetro minimo estavel torna-se
maior do que didmetro maximo estavel gerando uma dispersao instavel.
Sob esta condicdo a turbuléncia é incapaz de impedir a coalescéncia e as
gotas se aglutinam e quebram rapidamente (GAO et al., 2016).

A microescala de turbuléncia (n) ndo pode ser uma estimativa
apropriada para o tamanho minimo de gota das dispersdes. Devido a
formacdo de gotas satélite durante a ruptura. Em experimentos, para
varias geometrias de reator e do agitador, 0 nimero de gotas menores do
que n chegou até 30 %. Com o aumento da velocidade de agitacdo a
coalescéncia se torna mais significativa e a dimensdo minima de gota se
aproxima a microescala de turbuléncia (ZHOU e KRESTA, 1998).

2.1.4 Distribuicdo do Tamanho das Gotas (DTG)

A descricdo do comportamento global de uma dispersao liquido—
liquido sé é possivel ao se considerar a DTG e sua dindmica. A partir das
medidas da DTG e sua evolugdo temporal, pode ser gerada informacéo
sobre 0s mecanismos dos processos de quebramento e a coalescéncia
(GAO et al., 2016). A etapa inicial na evolucdo temporal da DTG é a
formacédo de goticulas da fase dispersa, com o inicio dos processos de
coalescéncia das gotas. Nesta etapa, a taxa de ruptura é dominante,
ocorrendo a reducdo dos tamanhos das gotas ao longo do tempo,
observando-se uma diminuigdo exponencial do tamanho médio das gotas
e uma DTG cada vez mais estreita (NARSIMHAN; RAMKRISHNA,;
GUPTA, 1980). Se o sistema for mantido sob agitacdo, a taxa de quebra
diminui enquanto ocorre 0 aumento da taxa de coalescéncia. Finalmente
se ndo houver reagdo quimica é alcancado um estado de equilibrio quase—
estacionario, com igualdade nas taxas dos dois processos e uma DTG
estdvel (ZERFA e BROOKS, 1996).

O tempo minimo de transicdo depende da mistura e as
propriedades fisicas do sistema (HONG e LEE, 1985). Quando as gotas
iniciais tém baixa viscosidade, os tamanhos das gotas chegam
rapidamente a um valor estavel, mas com gotas de viscosidade elevada, a
redugdo do tamanho das gotas continua por longos periodos de tempo e 0
tamanho final das gotas é maior (ZERFA e BROOKS, 1996). As
correlacdes entre os tamanhos médios de gota e 0 nimero de Weber sé se
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aplicam no estado estacionario. Isto pode ndo ser um problema sério com
dispersdes ndo reativas, mas, em polimerizacdo em suspensdo, as
propriedades fisicas variam com o tempo de modo que o DTG pode
continuar mudando durante o processo (JAHANZAD; SAJJADI;
BROOKS, 2004).

A DTG em dispersdes liquidas é altamente dependente dos
movimentos turbulentos nas escalas micro e macro, e os padrdes de fluxo
no vaso de mistura. Em tanques agitados, quebramento e coalescéncia das
gotas ocorrem em sistemas compartimentados (Figura 4), ou seja, em
diferentes regides do reator (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).

Figura 4 - Modelo de coalescéncia e quebra em tanques agitados
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Fonte: Yuan, Kalfas e Ray (1991).

A coalescéncia encontra-se predominantemente na regido de fluxo
circulante (em que a tensdo de cisalhamento € menor), enquanto o
rompimento das gotas ocorre principalmente em regides de elevada
tensdo de corte, tais como nas redondezas do agitador (JAHANZAD;
SAJJADI; BROOKS, 2013). Esta ndo homogeneidade é um dos
elementos responsaveis pela distribuicdo bimodal do tamanho das
particulas em processos de polimerizagdo em suspensdo (VIVALDO-
LIMA et al., 1997).

Para dispersdes diluidas quando a viscosidade das gotas é elevada
(up > 1 Pa s) a coalescéncia é desprezivel. O nimero das gotas menores
aumenta acompanhado com a reducdo de seu tamanho. O contrario
acontece com as gotas maiores que apresentam reducdo em quantidade
(CALABRESE; CHANG; DANG, 1986). Comportamento compativel
com o mecanismo de quebra elastica, onde 0 aumento da viscosidade gera
incremento da resisténcia a ruptura, ocasionando que a DTG seja mais
ampla. Nestas condic8es a quebra erosiva s6 pode ocorrer nas regiées com
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tensdes de cisalhamento elevada, tais como as proximidades da superficie
das pas do agitador (KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006).

Os efeitos das variaveis de mistura sobre a DTG nas dispersdes
liquido-liquido tém sido extensamente estudados. O aumento da
velocidade de agitacdo e da temperatura, e a diminuicdo da tensao
interfacial da fase dispersa, geram uma DTG mais estreita com
deslocamento para tamanhos menores (ZERFA e BROOKS, 1996;
YANG; TAKABASHI; TAKEISHI, 2000; LIU et al., 2017). O aumento
da velocidade de agitacdo ou a diminuigdo da tensdo interfacial provoca
a reducédo do tempo minimo de transicdo, permitindo que o equilibrio seja
alcancado mais rapido (CHATZI; BOUTRIS; KIPARISSIDES, 1991).

A partir da distribuicdo completa dos tamanhos das gotas é
possivel a obtencdo do tamanho médio. Considerando uma DTG onde
para cada diametro (d;) se tem um determinado nimero de gotas (N;),
podem ser definidas diferentes dimensdes médias para o tamanho das
gotas apresentadas no Quadro 3.

Quadro 3 — Dimensdes médias para o tamanho das gotas

. . , X Nid;
a) Diametro médio em numero (d,,) d, = SN (3)
L
3\ /3
b) Diadmetro médio em volume (d,) d, = <221:V;51 ) (4)
Nd;*
c) Diametro médio em massa (d,,) d, = LN, = (5)
X Nid;
d) Diémetro médio da superficie ou X N;d;’
didmetro médio Sauter (d3,) 2y N;d;? (6)

Diametro da gota (d;)

Parametros NUmero de gotas (N;)

Fonte: O Autor (2017).

Do ponto de vista comercial, o didmetro médio em massa das gotas
parece ser o mais importante porque reflete o tamanho médio das
particulas maiores, as quais sdo geralmente consideradas como o produto
principal. Em muitos processos de polimerizacdo em suspensdo, as
particulas pequenas, embora importantes, em termos de &area superficial,
n&o sdo consideradas economicamente valiosas e sdo descarregados como
efluentes durante as etapas de purificacdo (JAHANZAD et al., 2008).
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A média do tamanho das gotas mais usada é o didmetro médio
Sauter, porque tem relacdo direta com a &rea interfacial por unidade de
volume da fase continua (a) e a fragcdo volumétrica da fase dispersa (¢):

6¢

%2 = LT

O diametro médio Sauter é aproximadamente o didmetro maximo
estavel para sistemas controlados pela ruptura e o didmetro minimo
estavel para os sistemas controlados pela coalescéncia (GAO et al., 2016).
O didmetro médio Sauter e o didmetro maximo estavel apresentam uma
relacdo linear (ZHOU e KRESTA, 1998). Pesquisas experimentais tém
demonstrado que é melhor correlacionar o didmetro médio Sauter com a
taxa maxima de dissipacédo de energia, em vez da taxa média de dissipacao
e o tempo de circulacdo (ZERFA e BROOKS, 1996; PACEK et al., 1998).

(7)

2.2 POLIMERIZACAO EM SUSPENSAO

A polimerizag¢do em suspensdo é uma técnica bastante empregada
na producgdo comercial de polimeros importantes como: poli(metacrilato
de metila) (PMMA), poli(cloreto de vinila) (PVC), poliestireno (PS),
poliestireno expansivel (EPS), copolimeros de estireno—acrilonitrila e
alguns materiais especiais (PINTO et al., 2013). A polimerizacdo em
suspensdo é uma alternativa viavel para a producdo de particulas
funcionalizadas, tais como aquelas usadas em resinas de troca idnica
(BROOKS, 2005). As publicagdes que tém como objeto a revisdo do
processo de polimerizagdo em suspensdo sdo apresentadas no Quadro 4.

Quadro 4 — Artigos de revisdo da polimerizagio em suspensao
MUNZER e TROMMSDORFF, 1977 BIERINGER; FLATAN; REESE, 1984

DAWKINS, 1989 BROOKS, 1990

YUAN; KALFAS; RAY, 1991 ARSHADY, 1992

HAMIELEC e TOBITA, 1992 VIVALDO-LIMA et al., 1997
DOWDING e VINCENT, 2000 BROOKS, 2005

KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2007  MACHADO; LIMA; PINTO, 2007
BROOKS, 2010 PINTO et al., 2013

Fonte: O Autor (2017).

No Quadro 5 se apresenta um resumo das pesquisas realizadas na
Universidade Federal de Santa Catarina no Departamento de Engenharia
Quimica e Engenharia de Alimentos com relagdo ao processo de
polimerizacdo em suspensao.
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Quadro 5 — Pesquisas realizadas na Universidade Federal de Santa Catarina com

relacdo ao processo de polimerizagdo em suspensao

Fator estudado

Referéncia

Aplicagdo de um controlador GPC adaptativo a
um reator de polimerizacdo em batelada

LONGHI e BOLZAN, 1995

Otimizacdo e controle de reatores de
polimerizacdo em batelada

BOLZAN e MACHADO,
1998

Influéncia do surfactante e do agente de suspenséo
na DTP do PS

MACHADO et al., 2001

Agua como agente de expansio na obtencdo de
EPS

NEVES et al., 2002

Avaliagdo da cinética e da DTP para EPS

SANTOS et al., 2004

Efeito das condicOes de operacéo e da geometria
do reator sobre a DTP

PINTO; MACHADO
ARAUJO, 2004

Reciclagem de embalagens de alimentos de PS

OLIVEIRA et al., 2005

Andlise da utilizacgdo de iniciadores
multifuncionais na polimerizag&o do estireno

ARIOLI et al., 2006

Obtencdo de EPS utilizando o conjunto agua e
pentano como agente de expansdo

COSTA etal., 2008

Controle do processo de producdo do PS

CANCELIER et al., 2008

Obtencdo de particulas expansiveis
morfologia do tipo casca-nucleo

com

GONGALVES et al., 2008

Sensor virtual para propriedades fisico-quimicas

TERAN e MACHADO,
2011

Resisténcia ao ataque quimico mediante

copolimerizagdo de estireno e MMA

AUGUSTINHO et al., 2012

Producdo in situ de EPS com retardancia a chama

ABARCA et al., 2012

DTP do PS produzido em semi-suspensao

COAN etal., 2012

Adicéo de EPS no processo de polimerizagéo

SCHLISCHTING et al.,
2012

Adicdo de EPS no processo de polimerizagdo in
situ

PRADO et al., 2012

Sintese e caracterizagdo do composito de
PS/Grafite

LOPES et al., 2013

Processamento e caracterizagdo de blendas de PS
com retardancia a chama

FURTAT etal., 2014

Sintese de nanoparticulas de prata e avalia¢do da
atividade bactericida em EPS

SA; BOLZAN;
MACHADO, 2014

Desenvolvimento de reator tubular
producéo de polimeros em suspensdo

para a

NOGUEIRA et al., 2016

Fonte: O Autor (2017).
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2.2.1  Principais carateristicas

Os componentes essenciais do processo de polimerizacdo em
suspensdo (Figura 5) sdo amplamente descritos, o sistema consiste em
uma fase aquosa e uma fase orgénica. A fase organica é formada por um
iniciador e um ou mais mondmeros completamente imisciveis em agua,
por uma combinacgdo de forte agitagdo mecénica e utilizacdo de baixas
quantidades de estabilizantes; a fase orgénica é dispersa para formar
pequenas gotas (BROOKS, 2005; KIPARISSIDES, 2006; KOTOULAS
e KIPARISSIDES, 2007; BROOKS, 2010).

Figura 5 - Esquema da polimerizagcdo em suspensdo

Agitador N
Estabilizantes

Fase dispersa

Fase continua

Fonte: Adaptado de Kotoulas e Kiparissides (2006).

Uma condicdo satisfatoria de agitacdo mecanica é suficiente para
manter o mondmero na forma de goticulas, que sdo lentamente
convertidas de um estado liquido de elevada mobilidade, passando por
uma dispersdo altamente viscosa (conversdo entre 20 e 60%), e,
finalmente, para uma particula de polimero dura (YUAN; KALFAS;
RAY, 1991). As particulas formadas estdo na faixa de 50 a 2000 pm,
sendo que o tamanho exato depende do tipo de mondmero, tipo e
concentracdo de agente estabilizante, e condi¢Oes de agitacdo durante a
reagdo (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

A razdo massica &gua—mondmero na maioria das polimerizacdes
varia desde 1-1 até 4-1, motivo pelo qual a polimerizagdo em suspenséo
geralmente requer volumes de reator maiores do que 0S processos em
massa (ODIAN, 2004). A solubilidade dos monémeros na fase continua
deve ser suficientemente reduzida para que o polimero seja produzido
dentro das gotas da fase orgénica. Desta forma, a viscosidade efetiva da
suspensdo é similar a da agua ao longo da reacdo, sendo possivel uma
agitacdo eficiente do sistema de polimerizagdo. Isto torna o custo da
energia de agitacdo moderado (MANDAL, 2013). A razdo entre area
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superficial e volume de pequenas gotas é relativamente elevada, o que
permite ter uma transferéncia local de calor eficaz. Devido & agitagéo
mecénica é possivel obter boa mistura da fase continua (aquosa),
permitindo que a transferéncia de calor do reator para o seu exterior seja
eficiente. Desta maneira é possivel obter um bom controle da temperatura
e, por conseguinte, dos parametros associados com a temperatura: a
velocidade de reacdo, a massa molar do polimero, e a composi¢do dos
copolimeros, entre outros (BROOKS, 2005).

O eficiente controle de temperatura na polimerizacdo em
suspensdo ndo € a Unica vantagem frente a outras técnicas existentes.
Comparada com a polimerizacdo em solugdo, a polimerizacdo em
suspensdo permite um incremento na concentracdo do mondmero
(ARSHADY, 1992; STEVENS, 1999). Se o produto polimérico é
requerido na forma de particulas, a polimerizacdo em suspensdo é
especialmente adequada. A energia necessaria para dispersar gotas do
mondmero é menor do que a requerida para quebrar o polimero acabado.
Além disso, é mais facil obter o controle do tamanho da gota antes da
polimerizag¢do em suspensdo que o tamanho da particula na polimerizagéo
em massa pela manipulacao do polimero granulado (BROOKS, 2005).

Para polimeros imisciveis no mon6mero, tais como PVC, a
coagulacdo do polimero torna os processos em massa dificeis de
controlar. O problema é evitado com a polimerizacdo em suspensao, pois
a coagulacdo permanece confinada ao interior das gotas e a agregacao das
gotas € limitada. Por este motivo a polimerizacdo em suspensdo €
utilizada para a producdo de PVC em grande escala. Nesse caso, 0s
diametros iniciais das gotas, e as dimensdes das particulas finais, variam
entre 10 ¢ 100 um (BROOKS, 2005).

2.2.2 Tipos de polimerizacdo em suspensao

O numero de tipos de processos de polimerizacdo em suspensao
usados comercialmente é variado. A classificacdo mais extensa considera
as seguintes categorias: pérola, granular, massa—suspensdo, inversa,
suspensdo—emulsdo e microssuspensdo (MACHADO; LIMA; PINTO,
2007).

Na polimerizacéo em suspensao tipo pérola, 0 monémero funciona
como solvente do polimero produzido. As gotas de monémero passam de
um estado de elevada viscosidade até transformarem-se em esferas de
s6lido cristalino, na faixa de 50-2000 um, ideal para a produgdo de
materiais expandidos (como o isopor) e de suportes particulados para
aplicacGes biotecnoldgicas e analiticas (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).
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A dispersdo de mondmero em 4gua gera uma Distribuigdo de Tamanhos
das Gotas (DTG), mas o processo de aglomeracdo controlada no estagio
inicial da polimerizacdo é fundamental para determinar a distribuicao
final de tamanhos das pérolas de polimero (MACHADO; LIMA; PINTO,
2007).

Os sistemas de polimerizagdo em suspensdo tipo pérola
apresentam uma fase dispersa homogénea e uma fase continua
guimicamente inerte. A suspensao s6 pode ser mantida por a combinagédo
de agitacdo mecanica e o uso de estabilizantes (MACHADO; LIMA;
PINTO, 2007). A fase dispersa esta constituida por: monémero, polimero,
geradores de radicais normalmente chamados iniciadores e algumas vezes
agentes de transferéncia de cadeia, todos misciveis no monémero.
Raramente os estabilizadores de gota participam na reacdo. Cada goticula
da fase dispersa corresponde a um pequeno reator de polimerizacdo em
massa € 0 meio de suspensdo atua como um eficiente agente de
transferéncia de calor (BROOKS, 2005).

Na polimerizacdo em suspensdo tipo granular o polimero nao é
solivel no mon6émero, precipitando nas gotas da fase dispersa a medida
gue a conversdo aumenta. A evolucdo da viscosidade da fase dispersa
durante os primeiros estagios da polimerizacao &, portanto, mais lenta, ja
que a fase dispersa contém mondmero livre. Os pequenos “granulos” vao
se aglomerando dentro da gota, formando uma particula opaca e irregular,
que apresenta frequentemente a forma de “cachos de uva”. Um exemplo
desse tipo de polimerizacdo é o PVC (YUAN; KALFAS; RAY, 1991;
MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

O processo de polimerizagdo em massa—suspensao consiste de dois
estagios. No primeiro estagio a polimerizagdo € realizada em massa, com
0 mondmero e o iniciador como 0s Unicos componentes, até uma
determinada conversdo. Quando a conversdo desejada é alcancada, a
mistura reacional altamente viscosa é transferida para um reator que
contém uma solucdo aquosa do estabilizante, onde a reagéo continua até
a conversdo final como uma polimerizagdo em suspensdo (JAHANZAD
et al., 2008). Exemplos da aplicacdo desse processo sdo a producdo de
poliestireno de alto impacto (HIPS) e da resina acrilonitrila—butadieno—
estireno (ABS) (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

Quando o polimero é miscivel em agua, a fase continua deve ser
um liquido imiscivel em agua, geralmente um hidrocarboneto. Em tais
circunstancias, a adjetiva “inversa” é muitas vezes usada para identificar
0 processo (LLOREDA, 2005). A fase gota é frequentemente uma
solucdo aguosa de mondmero que contém um iniciador solivel em agua.
Os estabilizadores de gota sdo inicialmente dispersos na fase ndo aquosa.
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Polimerizacdo em dispersdo inversa é utilizada para fabricar os polimeros
soluveis em &gua, e copolimeros a partir de monémeros tais como &cido
acrilico, acrilamida, e acido metacrilico. Estes polimeros séo utilizados
no tratamento de agua e como agentes espessantes para aplicacdes téxteis.
Gréanulos de polissacéaridos também podem ser feitos em suspensdes
inversas, mas, nesses casos, 0s polimeros sdo geralmente pré-formados
antes que a suspensdo seja estabelecida. Alteracfes fisicas, em vez de
reacOes de polimerizagdo, ocorrem com as gotas (SIVIK et al., 2016).

Um sistema de polimerizacéo inicialmente homogéneo (composto
pelo monémero, um solvente organico, o iniciador solivel na fase
organica e um agente estabilizante) se pode tornar heterogéneo quando o
polimero é insolivel no solvente. As particulas de polimero sdo
estabilizadas por adsor¢do do agente estabilizante da suspensédo
(YASUDA et al., 2001). A polimerizacdo prossegue nas particulas
poliméricas, devido a absorcdo do monémero da fase continua (ODIAN,
2004). A polimerizagdo em suspensdo—emulsdo combina diferentes
processos heterogéneos de polimerizacdo, explorando as vantagens dos
processos de polimerizacdo em suspensdo e emulsdo para produzir
particulas com morfologia casca—nulcleo e/ou distribuicdo de massas
molares bimodais (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

A polimerizacdo em microssuspensao é apropriada para formacéao
de particulas com tamanhos intermediarios as particulas produzidas por
reacbes de polimerizagdo em suspensdo e emulsBes classicas. Este
processo apresenta caracteristicas cinéticas essencialmente semelhantes
as de um processo em suspensdo (cada goticula de monémero age como
um microrreator em massa), porém atingindo conversdes similares as do
processo em emulsdo. Por possibilitar uma conversdo quase completa (em
tono de 100 %), este processo é mais econdmico, eliminando etapas de
processamento pds-reacdo necessarias para remogdo e recuperagdo de
mondmero residual (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007). As particulas
com 0s menores tamanhos podem apresentar a cinética compartimentada
da polimerizacdo em emulsdo (ODIAN, 2004).

2.2.3 Cinética de polimerizagdo em suspensao
Muitos aspectos da cinética de polimerizacdo por radicais livres

sdo bem compreendidos e tem recebido aten¢do em um grande nmero de
publicacdes. No Quadro 6 sdo apresentadas as publicacBes examinadas.
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Quadro 6 — PublicagBes examinadas sobre a cinética de polimerizagcdo por
radicais livres

HUI e HAMIELEC, 1972 MUNZER e TROMMSDORFF, 1977
KALFAS; YUAN; RAY, 1993  BRANDRUP; IMMERGUT; GRULKE, 1999
EBEWELE, 2000 JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2004
ODIAN, 2004 VANA et al., 2004

HUTCHINSON, 2005 SMITH et al., 2005

MOAD e SOLOMON, 2006 HUTCHINSON e PENLIDIS, 2007

RAVVE, 2012 RUDIN e CHOI, 2012

MANDAL, 2013 OH etal., 2017

Fonte: O Autor (2017).

A polimerizacdo via radicais livres € uma reacdo relativamente
rapida que acontece em trés etapas basicas: a iniciacdo, a propagacdo
(crescimento de cadeia) e a terminagdo. O esquema do mecanismo da
polimerizacdo em massa por radicais livres do mondmero na presenca de
iniciador térmico é mostrado no Quadro 7.

Quadro 7 — Esquema do mecanismo da polimerizacdo em massa por radicais
livres do mondmero na presenca de iniciador térmico

a) Decomposicdo do iniciador: ! ka s op*
. k;
b) Iniciacéo: R+M ——p;
c) Propagagéo: . ke .
pagacao: B+ M ——— Py,
d) Transferéncia de cadeia para o i ky o
monémero: B+ M —— P +h
e) Terminacdo por combinagdo L ke, .
(acoplamento): P+ Bn > Prm

Constante de velocidade de reagdo de decomposicéo do iniciador (kg)
Constante de velocidade de reagdo de iniciacédo (k;)

Constante de velocidade de propagacéo (k)

Constante de velocidade de transferéncia de cadeia para o mondmero (k)
Constante de velocidade de terminagdo por combinagdo (k)

Iniciador (1)

Monémero (M)

Radical fragmento do iniciador (R*)

Radical polimérico (B;)o subscrito n indica o comprimento da cadeia (ou
grau de polimerizacéo).

Fonte: Mandal (2013)
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Na auséncia de iniciadores muitos mondmeros comegcam
espontaneamente a polimerizacéo por aquecimento, na maioria dos casos
iniciada por homolise térmica das impurezas do mondmero, incluindo
peroxidos e hidroperdxidos formados pela presenca de oxigénio. Embora
a taxa da polimerizagao espont&nea seja muito pequena, normalmente ndo
pode ser desprezada (ODIAN, 2004). A partir dos esquemas cinéticos da
polimerizacdo por radicais livres em fase homogénea é possivel
determinar as taxas de polimerizacdo, as distribuicdes de massa molar, e
inclusive as composicBes de copolimeros em suspensdo (MANDAL,
2013). No Quadro 8 ¢ apresentado o conjunto de equacGes empregadas
para determinar as taxas de reac&o.

Quadro 8 — Conjunto de equacdes associadas ao mecanismo da polimerizagdo em
massa por radicais livres do monémero na presenga de iniciador térmico

a) Decomposicéo do iniciador: 1y = 2fkyl (8)
b) Iniciacéo: r, = k,R*M (9)
c) Propagacéo: 1, = k,PiM (10)
d) Transferéncia de cadeia para o _ .

mondmero: 77 = kb M (11)
e) Terminagdo por combinacéo: 7 = kP2 (12)

Taxa de reacdo de decomposicéo do iniciador (r;)
Taxa de reacdo de iniciacdo (r;)

Taxa de propagacéo (r,,)

Taxa de transferéncia de cadeia para 0 monémero (ry)
Taxa de terminagdo por combinacéo (r3).

Fonte: HUI e HAMIELEC (1972)

Na préatica, s6 parte dos radicais gerados pela decomposicdo
térmica das moléculas do iniciador é aproveitada efetivamente para
formar o primeiro radical polimérico (P;). Portanto é necessario incluir
um parametro para quantificar a eficiéncia do iniciador (f). A diferenca
nas taxas de decomposicdo para os varios iniciadores pode ser expressa
convenientemente em termos do tempo que leva para diminuir a
concentracdo a metade do valor original (ODIAN, 2004). A eficiéncia e
0 tempo de meia vida do iniciador dependem da natureza fisica do meio
em que o iniciador se decompde, da concentragdo de polimero no meio
reacional, da temperatura, da mobilidade do radical primério, da massa
molar das espécies e da composi¢do do meio (DOTSON et al., 1996).
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Frequentemente, a eficiéncia do iniciador é considerada constante,
mas para um meio reacional com alta viscosidade depende do tamanho
dos radicais do iniciador (ACHILIAS e KIPARASSIDES, 1992). Quanto
maior a resisténcia que o meio oferece a difusdo dos radicais formados,
maior a probabilidade de que estes venham a se recombinar ou participar
de reacOes paralelas que ndo resultem na polimerizacdo. Entdo a
eficiéncia do iniciador pode diminuir de forma significativa com o
aumento da viscosidade (ALVAREZ; ALVAREZ, HERNANDEZ,
1994). Outra causa da diminuicéo da eficiéncia do iniciador é o chamado
efeito gaiola. As diversas espécies moleculares presentes no meio
reacional tendem a formar uma célula que inibe a difusdo dos radicais
para fora dela e apenas uma fracdo dos radicais gerados consegue escapar
para iniciar novas cadeias poliméricas (ITO, 1985).

Acima de certos valores é mais provavel que ocorra uma reacdo de
transferéncia de cadeia para 0 monémero que o crescimento do polimero
e, portanto, a massa molar apresenta um limite superior (RUDIN e CHOI,
2012). Embora a maioria dos trabalhos concorde que a terminagéo é
controlada por difusdo, geralmente ndo se tém relacBes quantitativas
confiaveis entre os coeficientes cinéticos e as propriedades do meio de
reacdo (BROOKS, 2005). Em alguns sistemas, como PMMA e PVC, a
terminag&o por desproporcionamento é predominante, enquanto que para
0 PS acontece principalmente a terminacdo por combinagdo (ODIAN,
2004).

O efeito gel (efeito Thommsdorf) e o efeito vitreo sdo importantes
na polimerizacdo via radicais livres, pois podem afetar a cinética e a
massa molar do polimero durante o curso da polimerizagéo.

2.2.3.1 Efeito gel

Como as concentra¢fes de mondmero e iniciador diminuem com
0 tempo, 0 normal em uma polimerizag&o via radicais livres é a reducédo
da taxa reacional, mas para muitas polimerizagdes o comportamento
observado é exatamente o oposto (ODIAN, 2004). Esse comportamento
andmalo estd associado a diminui¢do da constante de terminacdo e o
fendmeno é conhecido como efeito gel (CHIU; CARRATT; SOONG,
1983). Para polimeriza¢fes em massa ou em solucdo, onde a transferéncia
de calor é reduzida, o fenémeno pode causar prejuizos as propriedades do
produto, devido ao alargamento da distribuicdo de massas molares
(ACHILIAS e KIPARASSIDES, 1992).

No modelo da polimerizagdo via radicais livres, a presenca do
efeito gel introduz ndo linearidades relevantes. Essas néo linearidades séo
acentuadas quando o aumento da viscosidade também diminui o
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coeficiente de transferéncia de calor efetivo entre as paredes do reator e 0
fluido refrigerante na jaqueta. Quando isso ocorre, o polimero preso nas
paredes do reator causa a diminui¢do significativa da capacidade de
remocdo de calor do reator (KALFAS; YUAN; RAY, 1993;
KIPARISSIDES, 1996). Como na reacdo é gerada uma grande quantidade
de calor, o resultado final é o descontrole térmico da operacdo com a
possibilidade de explosdo do reator (CROWLEY e CHOI, 1996).

Para dar explicacdo ao inicio do efeito gel surgiram duas teorias
que estabelecem uma relaco direta entre a viscosidade do meio e o efeito
gel. Na primeira teoria, a diminui¢do da constante de terminagéo é devida
a reducdo da mobilidade das cadeias causada principalmente pela
formacdo de entrelacamentos entre elas (O’NEIL; WISNUDEL,;
TORKELSON, 1996). A segunda teoria afirma que a terminagcdo, em
conversoes intermediarias, € governada pela taxa de reacdo entre cadeias
ativas grandes (emaranhadas) com cadeias ativas pequenas (ndo
emaranhadas), uma vez que as cadeias menores possuem maior
mobilidade (O’SHAUGHNESSY e YU, 1994).

A viscosidade do meio pode afetar muitos fatores, mas nao
necessariamente a constante de terminagdo, por isso, em outra teoria, a
restricdo da mobilidade é associada a diminuicdo do volume livre a
medida que o mondmero é convertido em polimero (O’NEIL;
WISNUDEL; TORKELSON, 1998). A teoria do volume livre admite que
existam espacos intersticiais ou vazios entre as moléculas e que fracdo de
vazios pode variar com a temperatura e a composicao do meio. A fracdo
de vazios pode explicar a variacdo de propriedades dos materiais, como a
difusividade e a viscosidade. Por exemplo, o0 aumento da fragédo de vazios
provoca aumento de difusividade de moléculas pequenas e a simultanea
diminuicdo de viscosidade de liquidos. Como a difusividade das
moléculas depende de fracdo de vazios, quando as velocidades de rea¢éo
sdo limitadas por difusdo a teoria do volume livre ajuda a explicar o
desenvolvimento do efeito gel (MELO et al., 2014). A presenca do efeito
gel torna a andlise cinética mais complexa porque é dependente do
comprimento da cadeia (TEFERA et al., 1994), e a hipétese do estado
guase-estacionario pode ndo ser valida (ACHILIAS e KIPARASSIDES,
1994).

2.2.3.2  Efeito vitreo

O efeito vitreo surge em polimeriza¢fes em que a temperatura de
reacdo se encontra abaixo da temperatura de transicéo vitrea do polimero
guando a conversdo € superior a 90 %. Na conversdo limite, a temperatura
de transicdo vitrea da mistura polimero/monémero é aproximadamente a
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temperatura de polimerizagdo. O efeito vitreo corresponde & diminuicéo
da constante de propagacdo causada pela diminui¢do da mobilidade das
moléculas de monémero num meio altamente viscoso; consequéncia do
efeito vitreo é a reducgéo das taxas de reacdo e da massa molar média das
cadeias formadas (ACHILIAS e KIPARASSIDES, 1992). O efeito vitreo
também gera alargamento da distribuicdo de massas molares e afeta
fortemente as propriedades finais dos polimeros (CHIU; CARRATT;
SOONG, 1983).

Quando é atingida uma elevada conversdo de monbmero,
diferentes modelos, incluindo os efeitos gel e vitreo, proporcionam uma
adequada descri¢do da dindmica da conversdo para sistemas isotérmicos
com um Unico tipo de carga e de iniciador. Mas os modelos que nédo
consideram o efeito do aumento da massa molar do polimero na difusdo
de macro radicais ndo conseguem descrever a dindmica da conversdo para
variacbes na concentracdo do iniciador (TEFERA; WEICKERT;
WESTERTERP, 1997). Um modelo de trés estagios para contabilizar os
efeitos gel e vitreo, mostrou um ajuste satisfatorio para condicdes
isotérmicas dos dados experimentais para a polimerizacdo de metacrilato
de metila e estireno, até para alta conversdo de mondémero (QIN; GUO;
ZHANG, 2002). No outro estudo foi verificada a compatibilidade de
dados experimentais com um modelo sem descontinuidades para os
efeitos gel e vitreo (ACHILIAS e KIPARASSIDES, 1992).

2.2.4  Distribuicdo do tamanho das particulas (DTP)

A maior dificuldade no processo de polimerizacdo em suspensdo é
o controle da DTP finalmente atingida (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).
Em comparagdo com a quantidade de estudos sobre a cinética de
polimerizacdo e as propriedades das particulas do polimero, pouca
atencdo tem sido dada ao estudo da evolucdo do tamanho da particula e a
DTP em processos de polimerizagio em suspensdo. Devido
especialmente a complexidade dos fendbmenos que acontecem durante o
processo, 0 que torna dificil a interpretagdo do comportamento da
polimerizacdo em suspensdo em termos do tamanho das particulas
(DOWDY e BARTON, 2017).

O tamanho das gotas em dispers@es liquido—liquido é determinado
pelo balango entre as taxas de quebra e de coalescéncia, e, portanto,
depende das propriedades fisicas das duas fases, da proporcéo entre as
fases, da natureza do fluxo da suspenséo, e da condicdo da interface. A
estimacdo da DTG depende de parametros como: a densidade e
viscosidade da fase continua e da fase dispersa, a tensdo interfacial, o tipo
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e a concentracdo do estabilizante, a fragdo da fase dispersa, tipo de
impelidor e a velocidade de agitacdo (JAHANZAD; SAJJADI,
BROOKS, 2005). Como a polimerizacdo em suspensdo proporciona um
método pratico para alcancar elevadas conversdes de mondmero, 0
tamanho da particula depende também das variaveis da cinética de
polimerizagdo e, portanto, a determinacéo do tamanho da particula é mais
complicada que a estimagdo do tamanho das gotas. A maioria das
pesquisas tem sido realizada em condicdes “idealizadas” com baixo grau
de polimerizag¢do (BROOKS, 2005).

Nos sistemas de polimerizacdo heterogéneos as propriedades
fisicas das gotas mudam com a conversdo do mondmero, por exemplo, ao
avancar a polimerizacdo as propriedades visco-elasticas da fase dispersa
aumentam. Portanto, estudos de polimerizacdo e de comportamento de
gota que lidam com eventos de baixa conversdo de monémeros podem
ndo ser aplicaveis na polimerizacdo em suspensdo. Uma boa
demonstracdo da diferenca entre a DTG alcancada com gotas nédo
polimerizadas e a DTP é visivel no estudo da polimerizagdo em suspenséo
de metacrilato de metila (JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2004).

A evolucédo do tamanho e natureza das particulas na polimerizacéo
em suspensdo € descrita como um processo de quatro etapas
caracteristicas, Figura 6 (JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2005).

Figura 6 - Evolugdo do tamanho e natureza das particulas durante a
polimerizacdo em suspensao
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Fonte: Jahanzad, Sajjadi e Brooks (2005).
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Estagio de transicdo (i): o tamanho da gota se reduz
exponencialmente e a DTG se torna extremadamente estreita, devido a
alta taxa de quebra em comparagdo com a taxa de coalescéncia.

Estado quase-estacionario (ii): as taxas de quebra e coalescéncia
estdo quase balanceadas, ocasionando um equilibrio dindmico entre as
particulas formadas na quebra e as particulas consumidas na coalescéncia.
Porém, o aparecimento desse estagio nem sempre é possivel e depende
das condicdes reacionarias.

Crescimento (iii): a taxa de quebra cai drasticamente, devido ao
aumento da viscosidade da fase dispersa, fazendo com que o tamanho
médio da gota aumente e a faixa de distribuicdo de tamanhos se amplie.
Ao contréario do que se pode imaginar, a taxa de coalescéncia também cai
nesse estadgio, mas de forma menos acentuada que a de quebra. O
mecanismo de coalescéncia € prejudicado pelo aumento da viscosidade
na regido interfacial, pois depende da mobilidade do filme na superficie
das gotas, uma vez que quanto maior a viscosidade, menor a mobilidade
e, consequentemente, menor a probabilidade de coalescéncia
(ALVAREZ; ALVAREZ; HERNANDEZ, 1994).

Identificacdo (iv): a viscosidade da fase dispersa é tdo elevada que
0 sistema se comporta como uma dispersao sélido—liquido e as particulas
adquirem a sua forma rigida final. O limite que separa este intervalo do
anterior € chamado de Ponto de Identificacdo da Particula (PIP). O PIP é
determinado principalmente pela temperatura de transicdo vitrea da
mistura reacional, que é funcéo da fracdo de polimeros na particula e
independente das condic¢des de mistura, mas corresponde quase sempre a
uma conversao na faixa de 65 a 80 % do monémero (MACHADO; LIMA,;
PINTO, 2007).

Em um estudo sobre a evolucdo do tamanho da particula de uma
suspensdo de metacrilato de metila em um meio agitado aquoso na
presenca de reacdo de polimerizacdo, caracterizaram a evolugdo em trés
fases, desconsiderando o estdgio de transicdo (LAZRAK; BOLAY;
RICARD, 1998). A primeira fase engloba a converséo de 0 a 40 %, e é
descrita de forma semelhante a uma disperséo liquido—liquido n&o reativa.
A segunda fase corresponde a conversao entre 40 e 80 %. Nessa faixa, as
propriedades da fase dispersa se modificam mais rapidamente,
especialmente a viscosidade, tendo grande importancia na DTP. A
terceira fase é a identificagdo, onde ndo hd mais quebra nem coalescéncia.
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2.2.5 Estabilizacao e estabilizantes

A estabilidade da dispersdo é uma propriedade fisica fundamental
nos processos industriais de suspensdo. Os sistemas dispersos sédo
extremadamente instaveis pois se a agitagdo cessa acontece a separacao
em duas fases. Para alcangar suficiente estabilidade é necessario um
componente chamado surfactante ou emulsionante, na terminologia da
tecnologia de polimerizacdo em suspensdo, geralmente referido como
estabilizador ou estabilizante. Os surfactantes reduzem a tensdo
interfacial e ajudam na ruptura das gotas. Os estabilizantes sdo adsorvidos
na superficie das gotas gerando uma camada protetora que impede a
coalescéncia (ROSEN; KUNJAPPU, 2012).

Os estabilizantes desempenham um papel muito importante na
estabilizacdo das particulas de polimero em reatores de polimerizagdo em
suspensdo. Os agentes de suspensdo comumente empregados Ssdo
polimeros polares, com cardter simultaneamente hidrofilico e
hidrofébico; um segundo tipo de estabilizantes sdo os compostos
inorgénicos insoliveis em agua adsorvidos na interface agua/6leo.
Também pode ser usado como estabilizante uma mistura de pé inorganico
com polimero organico ou surfactante (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).

O estabilizante polimérico miscivel na fase aquosa pode diminuir
a tensdo interfacial entre as gotas de mondmero e a agua, promovendo a
dispersdo das gotas. A eficiéncia dos agentes de suspensdo é funcédo das
condi¢des de operacdo, pois a tensdo interfacial entre dois liquidos
imisciveis depende da temperatura, da concentracdo e da natureza
guimica (por exemplo, grupamento hidroxila) dos agentes estabilizadores
presentes na superficie da gota (LIU et al., 2017). Um dos mais
importantes fendmenos que governam a estabilidade da suspensdo é a
adsorcao do estabilizante sobre a superficie da fase dispersa. Um bom
estabilizante deve adsorver rapido e fortemente na superficie da gota e
formar uma barreira espessa (VIVALDO-LIMA et al., 1997). As
moléculas estabilizantes sdo adsorvidas sobre a superficie das gotas de
mondmero, produzindo uma fina camada que quando ocorre a colisdo
evita a coalescéncia das gotas (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).

A acdo da tensdo de cisalhamento e o aumento da velocidade de
agitacdo geram a diminuicdo do diametro médio das gotas. Entdo, para
uma mesma quantidade de mondmero, a area interfacial se incrementa
com a consequente necessidade de uma quantidade maior de estabilizante
para cobrir toda a superficie da gota (LAZRAK; BOLAY; RICARD,
1998). Quando a agitacdo € muito alta, pode ocorrer também a dessor¢do
do agente de suspensdo, resultando na reducéo da espessura da camada
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de protecdo e alterando a eficiéncia do estabilizante. Dessa forma, uma
agitacdo excessiva pode acabar contribuindo com ocorréncia de
aglomeracdo das particulas (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

Alguns sélidos inorganicos particulados podem estabilizar as gotas
em suspensdo. O angulo de contato entre o liquido disperso e o sdlido
inorganico é um fator crucial para determinar se um sélido inorganico é
um estabilizador ou um desestabilizador da polimerizagédo em suspenséo
(O’SHIMA e TANAKA, 1982). Os sélidos que proporcionam um angulo
de contato relativamente grande (tal como hidroxido de aluminio) sdo
estabilizadores em meios aquosos. Em contraste, aqueles que tém um
angulo de contato relativamente pequeno (tal como negro de fumo)
tendem a ser desestabilizadores. Na prética, ndo é facil medir angulos de
contato porque existem diferentes valores dependendo da combinagéo de
solido inorgénico e monémero utilizada (BROOKS, 2005).

Ao contrario dos estabilizantes poliméricos, muitos tipos de
estabilizantes inorganicos podem ser removidos apds a reacdo de
polimeriza¢do por lavagem com um &cido, uma base ou por meio de
abrasdo mecanica da superficie; tornando menor o nivel de contaminagdo
das particulas finais de polimero (DOWDING e VINCENT, 2000). Além
disso, particulas inorganicas sdo geralmente mais baratas que
estabilizantes poliméricos e presentam menor deposicdo na parede do
reator (YUAN; KALFAS; RAY, 1991).

Um dos estabilizantes mais importantes é o Poli(Acetato de Vinila)
(PVA) parcialmente hidrolisado, muitas vezes chamado de poli (&lcool
vinilico), mas isso é um equivoco, porque nem todos os grupos acetato
sdo hidrolisados. O PVA é comercialmente caracterizado por duas
propriedades: a viscosidade da solucdo aquosa, que esta diretamente
ligada & sua massa molar; e o grau de hidrolise. O aumento da massa
molar e do grau de hidrélise gera um produto com melhores propriedades
mecanicas, porém menos sollvel em agua, em geral a variacdo dessas
duas propriedades permite obter uma ampla variedade de resinas de PVA
com propriedades especificas (BROOKS, 2005). Outro estabilizante
polimérico de suspensdo utilizado industrialmente em polimerizacao de
estireno é a poli(n-vinil pirrolidona) (PVP) (SCHERZER et al., 1997),
porque tem resisténcia adesiva em diferentes materiais, reticulagdo
aprimorada e boa solubilidade na 4gua (BOLTEN e TURK, 2011).

Na polimerizacdo em suspensdo os dispersantes utilizados
raramente formam micelas coloidais, os niveis de estabilizantes sdo
normalmente inferiores a 0,1 % em massa da fase aquosa (embora para
os polimeros soliveis em &agua sejam utilizadas algumas vezes
concentracBes mais elevadas). Isto é muito mais baixo do que as
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concentragBes de surfactantes usados em polimerizacbes em emulséo
(geralmente tdo elevadas como 1-5 %) (ODIAN, 2004). Como as
particulas formadas na polimerizacdo em suspensdo sdo relativamente
grandes, o sistema de duas fases ndo pode ser mantido sem agitacéo, o
que facilita a sedimentagdo (MACHADO; LIMA; PINTO, 2007).

23 PROCESSOS DESCONTINUOS DE POLIMERIZAGAO EM
SUSPENSAO

A primeira patente de um processo de polimeriza¢do em suspensao
apareceu em 1909. Em 1920 foi construida a primeira planta comercial
em escala industrial para a producdo de poliestireno. A polimerizacdo
ocorria em tanques agitados operando em batelada, e a remocgdo de
mondmero residual ndo era praticada na época (GERRENS, 1982). Desde
entdo a producdo comercial esta restringida aos processos descontinuos,
geralmente conduzidos em tanques agitados e encamisados operando em
batelada (NOGUEIRA et al., 2016).

Nos reatores de polimerizacdo em suspensdo, a agitacao deve ser
suficiente para gerar e manter, a DTG desejada (PODGORSKA, 2006).
A homogeneizagdo e 0 movimento da mistura reacional dentro do reator
sdo influenciados pelo tipo de agitador e a geometria do tanque
(OLDSHUE; MECHLER; GRINNEL, 1982). Devido ao efeito
centrifugo, a presenca de vortices favorece a agregacao das gotas e pode
promover a coalescéncia indesejada, o que pode levar a deposicdo de
polimero sobre o agitador ou nas paredes do reator (dependendo da
densidade relativa das fases aquosa e ndo aquosa). O uso de defletores
limita a ndo uniformidade na turbuléncia e restringe a formacdo de
vortices. O numero de Reynolds na maioria dos reatores de polimerizacao
em suspensao em grande escala é normalmente alto o suficiente para gerar
um escoamento turbulento e o uso de regides com defletores aumenta a
demanda de poténcia (JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2013).

Nos sistemas descontinuos 0s reagentes sdo adicionados no inicio
da polimerizacdo e os produtos retirados apenas ap6s o término da
batelada, portanto a concentracdo do mondmero e iniciador diminui com
0 tempo e a taxa de polimerizacdo apresenta um comportamento
dindmico. O sistema de reacdo geralmente deve superar 75% de
conversao para que as particulas ndo coalescam, pois a elevada
viscosidade das gotas de mondmero—polimero faz com que estas grudem
na parede e instalag@es internas do reator (sensores, chicanas, agitador),
além das bombas e tubulagdes do sistema. A deposi¢do do polimero na
parede do reator durante a polimerizacdo influencia a transferéncia de
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calor e, consequentemente, a qualidade do produto final. (NOGUEIRA et
al., 2012).

Na polimerizagdo em suspensdo geralmente é assumido que as
duas fases possuem a mesma temperatura porque a transferéncia de calor
entre as gotas em polimerizaco e a fase continua é rapida. Em um estudo
da polimerizagdo em suspensdo de metacrilato de metila (LAZRAK e
RICARD, 1995), o didmetro da gota excedeu 1 mm e foi observada uma
maior temperatura na fase dispersa, as diferencas de temperatura foram
suficientemente grandes para causar mudancas na qualidade do polimero.
As pesquisas orientadas a otimizagdo da produgdo nos reatores
descontinuos procuram maximizar a qualidade do produto e minimizar os
custos operacionais (MELO; BISCAIA JR.; PINTO, 2003).

2.3.1 Procesos em batelada

A conversdo alcangada por cada uma das particulas em reatores
operando em regime de batelada € parecida, pois estas possuem 0 mesmo
tempo de residéncia e estdo sujeitas a perturbacdes similares ao longo da
reacdo, ou seja, cada carga do reator fornece um polimero com
propriedades bastante homogéneas (PINTO, 1990).

O reator em batelada tem as seguintes vantagens: pode ser operado
facilmente, apresenta boa flexibilidade de producéo e garante que a fase
dispersa tenha 0 mesmo tempo de residéncia dentro do reator, o que em
condi¢des ideais permite alcancar conversdes similares em cada uma das
particulas. As desvantagens do reator em batelada sdo a baixa
produtividade e a variabilidade da qualidade do produto formado entre
uma batelada e outra (YOON, 1996). Na polimerizacdo em cadeia, as
variagOes das condicbes do meio fazem que as cadeias iniciem seu
crescimento em instantes diferentes e como a formagdo de uma Unica
cadeia representa apenas uma pequena fracdo do tempo total de uma
batelada, o resultado é um polimero ndo homogéneo (NOGUEIRA,
LONA; MACHADO, 2004).

A remocéo de calor nos reatores de polimerizagdo em suspensdo
pode ser um problema, especialmente na operacdo em batelada, quando o
efeito gel provoca auto-aceleracdo na polimerizacdo (YUAN; KALFAS;
RAY, 1991). O coeficiente de transferéncia de calor total para um reator
encamisado depende da natureza do material da parede. Coeficientes de
transferéncia para os reatores de ago inoxidavel sdo aproximadamente o
dobro dos coeficientes encontrados para reatores de aco carbono
revestidos com vidro (SHILLING et al., 2007).
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2.3.2  Procesos em semi-batelada

Muitas polimerizacBes em suspensdo industrial sdo operacGes
semi-batelada porque algum material entra no reator depois de ter iniciado
a polimerizacdo. Em alguns casos ocorre vaporizacdo do monémero que
ao ser condensado retorna ao reator, fornecendo um refluxo continuo de
mondmero. Em outros casos, um processo semi-descontinuo é usado para
controlar a composicdo do produto. Nas duas situacdes, mondmero ndo
convertido com baixa viscosidade é misturado com gotas de maior
viscosidade. Os dois materiais podem permanecer separados por um
significativo periodo de tempo, permitindo a formacdo de novas gotas
com menor grau de polimeriza¢do (BROOKS, 2010).

Se 0s mondmeros sao volateis a pressao de trabalho do reator, parte
do calor pode ser removida de forma relativamente répida por
vaporizacdo do monbmero e a utilizacdo de condensadores na parte
superior do equipamento (NOGUEIRA et al., 2012).

2.4 PROCESSOS CONTINUOS DE POLIMERIZACAO EM
SUSPENSAO

Em 1936, Basf Ag desenvolveu o primeiro processo continuo para
a producdo de poliestireno, usando uma combinacdo de tanques agitados
e reatores de coluna, mas a remocao do mondémero residual era ainda uma
tarefa pendente. A producdo de poliestireno foi melhorada pela Dow
Chemical ao desenvolver um processo em solu¢do com a remog¢édo do
mondmero e o solvente (GERRENS, 1982), e a Crown Products ao
produzir poliestireno cristal com a combinacio de tanques agitados e
reatores tubulares (CHEN, 1994).

A transformacdo de uma operagdo de batelada em continua esta
relacionada com o aumento da capacidade produtiva da planta industrial
e da qualidade do produto, junto com a reducdo dos custos fixo e
operacional (CARVALHO; SAYER; GIUDICI, 2005). A operacéo
continua além de diminuir o uso de reagentes, solventes ou outros
materiais, melhora a seguranga do processo permitindo inclusive
trabalhar em condicdes extremas (LOBRY et al., 2015). Adicionalmente
reduz perdas de processo e incrementa a capacidade de troca térmica
(NOGUEIRA etal., 2004). Entretanto sdo poucos os estudos que abordam
a alteracdo dos sistemas de polimerizacdo heterogéneos de batelada em
continuo (PAQUET JR. e RAY, 1994; SAYER; PALMA; GIUDICI,
2002; NOGUEIRA et al., 2004; NOGUEIRA et al., 2012; LOBRY et al.,
2015).
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Os obstaculos para o desenvolvimento de sistemas de
polimerizacdo em suspensdo continuos aparecem desde o primeiro
estagio, até a producdo de goticulas, porque é necessario controlar o
didametro médio das goticulas e a DTG. Nos reatores de tanque agitado
em batelada o tempo necessario para ter gotas com tamanho médio estavel
usualmente esta na faixa de 15 a 30 minutos (ANGLE e HAMZA, 2006;
THERON; LE SAUZE; RICARD, 2010).

A dispersdo inicial deve ser suficientemente estavel para impedir a
coalescéncia e a desestabilizacdo durante a polimerizacdo. Para satisfazer
estes requerimentos, uma alternativa é o emprego de sistemas capazes de
criar rapidamente gotas de tamanho controlado (LOBRY et al., 2015). No
Quadro 9 sdo apresentados alguns dos sistemas continuos que permitem
ter gotas com tamanho médio estavel em segundos e inclusive em
microssegundos.

Quadro 9 - Sistemas continuos para gerar rapidamente gotas estaveis

Sistema Tempo~de Referéncias
geragao
Membranas CHARCOSSET; LIMAYEM; FESSI, 2004
Rotor-Estator 01—1s URBAN et al., 2006
Misturador THERON; LE SAUZE; RICARD, 2010
estatico 0,04 —0,08s LOBRYetal., 2011
THERON e LE SAUZE, 2011
Moinhos DAVIES, 1985
coloidais URBAN et al., 2006

Homogeneizador

de alta pressio 0,1 —3ms  SCHULTZetal., 2004

Misturador—

BAREGA; ZONDERVAN; DE HAAN, 2013
Decantador

Alguns TORAB-MOSTAEDI et al., 2011

Coluna pulsada minutos LOBRY etal., 2013

Fonte: O Autor (2017).

Para os estdgios reativos da polimerizacdo em suspensdo, 0s
obstaculos ainda sdo maiores: a reacdo € altamente exotérmica, a fase
dispersa apresenta baixa difusividade molecular e a viscosidade da
mistura reacional aumenta significativamente com a conversdo
(NOGUEIRA et al., 2016). Para que um reator de fluxo continuo opere
com éxito, o tempo de residéncia deve ser adequado (muitas vezes
algumas horas), sendo também necesséario alcangar simultaneamente as
seguintes condicBes: boa transferéncia de calor, pequenas regides de
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turbuléncia localizada e restricdo do retro mistura global. Além de nédo
possuir instalagdes internas, estrangulamentos ou regibes com fase
gasosa. O equipamento deve dispor de um sistema de agitacdo que confira
um escoamento fortemente turbulento (REICHERT et al., 1983).

A informacdo de sistemas continuos para a polimerizacdo em
suspensdo, se restringe a patentes (Quadro 10). Néo se tém relatos sobre
a aplicacdo real destes sistemas a um nivel industrial, embora alguns dos
processos tenham sido desenvolvidos e patenteados por parte de grandes
empresas quimicas.

Quadro 10 - Patentes de sistemas continuos para a polimerizagdo em suspensao

Desenvolvida por:

Referéncia

Berg, Fritz e Gerstner

BERG; FRITZ; GERSTNER, 1939

Distillers Company

HUTCHINSON e STAUDINGER, 1951

Shanta SHANTA, 1954

Hoechst Ag HANS, 1955

Union Carbide Corporation UNION CARBIDE CORPORATION, 1961
Dow Chemical Company STARK, 1961

General Tire Ruber Company

BINGHAM, 1964

Cosden Oil Chemical

BROWN et al., 1965

Company

Union Chimique Belge MOMMACRTS, 1965

Basf Ag KRAUSE e WOLF, 1966

ICI IMPERIAL CHEMICAL INDUSTRIES, 1967
Michelin MICHELIN, 1967

Gulf Oil Canada

LANTHIER, 1970

Wacker—Chemie GmbH

WOLF e GOETZE, 1976

Dow Chemical Company

WARNER e LENG, 1978

Kanegafuchi Chemical

KATO; UKU; MORIKAWA, 1982

Industry

Hoechst Ag ENGELMANN; KLIPPERT; TZSCHOPPE,
1984

Hoechst Ag KLIPPERT et al., 1984

Vairetti VAIRETTI et al., 1984

Basf Ag KEMPTER et al., 1996

Tomoegawa Paper Company KAMIYAMA et al., 1997

Basf Ag LAY etal., 1999

Huntsman Corporation

CRAIG e KLINGENSMITH, 1999

Willeke

WILLEKE, 2002

Fonte: O Autor (2017).
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Nas patentes séo relatadas as dificuldades da operacdo continua
dos sistemas de polimerizacdo em suspensdo. No reator os principais
problemas sdo: a retirada continua do polimero suspenso, a dificuldade
para manter a estabilidade da suspensdo e a complexidade do controle das
propriedades morfolégicas da particula produzida. A presenca de mistura
com correntes de refluxo acrescenta os problemas, gerando uma larga
distribuicio de tempos de residéncia (UNION CARBIDE
CORPORATION, 1961). Os diferentes sistemas continuos de
polimerizacdo em suspensdo patenteados podem ser divididos em
processos com larga ou estreita distribuicdo de tempo de residéncia das
particulas (Figura 7).

Figura 7 - Classificagdo dos processos continuos de polimerizagdo em
suspensdo registrados em patentes

Convecgdo forgada

CSTR CSTR

em série

Larga Estreita Reator de

»| recirculagdo

3 h

k

em série
Reator de

recirculagdo

i
I
Reatores tipo ]
> torre com i
1

1

1

i

Distribuicdo do tempo de residéncia

sedimentagdo

Convecgdo natural

Fonte: Adaptado de Nogueira et al. (2016).

2.4.1 Reatores continuos com larga distribuicéo do tempo de
residéncia

2.4.1.1 Reator continuo tipo tanque agitado (CSTR)

O CSTR é um reator convencional com alimentacdo continua do
mondmero e 0s outros reagentes, e simultaneamente com a remocao da
mistura de produtos. Os reatores CSTR podem apresentar varios estados
estacionarios, oscilagdes autossustentadas e comportamento cadtico; o
qual tem sido verificado em numerosos estudos do comportamento do
reator CSTR na polimerizacéo via radicais livres (MELO et al., 2001).
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A adequada aplicagdo do CSTR em processos de polimerizacdo
reduz, em certa medida, os problemas encontrados na remocao de calor
em reatores operando em regime de batelada e tubulares, devido ao efeito
de arrefecimento a partir da adi¢do de alimentagdo frio e a remogéo do
calor de reacdo com o efluente. Embora os equipamentos adicionais
possam ser significativos, para a producdo industrial o CSTR €
economicamente atraente e fornece produtos com qualidade consistente
(EBEWELE, 2000).

Na operacdo continua usando apenas um reator CSTR é obtida uma
larga distribuicdo do tempo de residéncia, no qual o produto ndo é
homogéneo (YUAN; KALFAS; RAY, 1991). N&o é possivel obter
elevadas conversdes porque a mistura reacional atinge uma alta
viscosidade, constituindo uma dificuldade para o controle da temperatura
e, consequentemente, da distribuicdo da massa molar do polimero. Dados
praticos de projeto consideram apenas uma conversdo no maximo 60 %,
principalmente por questdes econdmicas, e qualquer polimerizacao além
deste limite, deve ser obtida em um reator tubular (NOGUEIRA; LONA,;
MACHADO, 2004).

A Figura 8 apresenta o sistema patenteado pela Hoechst Ag (1955),
0 equipamento principal, responsavel pela polimerizacéo é uma autoclave
dotada de agitacdo, com uma ou mais saidas laterais (ladrbes) para
permitir o transbordamento da suspensédo para vasos agitados adjacentes
(HANS, 1955).

Figura 8 - Esquema do sistema reacional patenteado pela Hoechst Ag para a
polimerizacdo continua em suspensao

i

Fonte: Adaptado de Hans (1955).
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2.4.1.2 Reator de recirculacdo (reator tipo loop)

O tubo de sucgdo ou reator de recirculagdo pode ter diferentes
configuragdes, uma delas consiste de um par de reatores tubulares
continuos, cujas extremidades estdo ligadas, de um lado, com a entrada
da alimentacéo e, no outro lado, com a corrente de saida e a uma bomba
de reciclo, Figura 9. No ponto de alimentacao é assumida mistura perfeita
no enquanto que o ponto de saida é considerado como um simples divisor
(MELO; BISCAIA JR.; PINTO, 2003).

Figura 9 - Esquema de reator de recirculagéo
Secgdo tubular 2 Bomba de reciclo
Entrada ao reator - Saida do reator

Secgdo tubular 1
Fonte: Adaptado de Melo, Biscaia Jr. e Pinto (2003).

O reator de recirculagdo ndo é uma tecnologia nova, na década de
1960 foi registrada a primeira patente para a producdo de poliolefinas
utilizando um reator de recirculagdo pela Phillips Petroleum Company
(FERRERO e CHIOVETTA, 1990). Mas o estudo do comportamento
dindmico para reacdes de polimerizagdo no reator de recirculagdo é
relativamente recente (MELO; BISCAIA JR.; PINTO, 2003; GAO et al.,
2010; YAN; LUO; GUO, 2011; YAN et al., 2011; YANG et al., 2013).
As referéncias na literatura cientifica e em patentes sobre a aplicacdo da
tecnologia do reator de recirculagdo nos processos de polimerizagdo em
suspensdo sdo escassas (TANAKA e IZUMI, 1985; TANAKA e
HOSOGAI, 1990; HOSOGAI e TANAKA, 1992a; HOSOGAI e
TANAKA, 1992b; WILLEKE, 2002; CABRAL et al., 2003).

Devido ao contato das gotas de mondmero alimentadas e as
goticulas recicladas no reator de recirculacdo e em geral nos sistemas com
recirculacdo de goticulas que tém alguma fracdo de polimero, ocorrem
distarbios no crescimento das particulas inclusive com a possibilidade de
conversdes superiores por excessivo tempo de residéncia (UNION
CARBIDE CORPORATION, 1961). O crescimento diferenciado das
gotas ocasiona sérios problemas no controle do tamanho médio e da DTP
do produto (KIREEV et al., 2006).
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2.4.2  Reatores continuos com distribuicao estreita do tempo de
residéncia

Os processos que utilizam reatores com uma distribuicdo estreita
do tempo de residéncia, ainda podem ser divididos em aqueles com
separacao por sedimentacdo natural das particulas (convecgdo natural) e
0s restantes chamados sistemas de conveccdo forcada (REICHERT et al.,
1983).

24.21 Conveccdo forcada

Dow Chemical Company em 1961 patenteou um processo
continuo de polimerizagdo em suspensdo empregando uma série de vasos
reacionais em cascata, todos agitados para promover a dispersdo do
mondmero no meio continuo, Figura 10 (STARK, 1961). O nivel de
reagentes em qualquer um dos vasos deve ser inferior ao nivel do vaso
anterior, de forma que a dispersdo reativa possa transbordar e escoar por
gravidade através dos dutos conectores, para o proximo vaso. Os dutos
conectores tém alta possibilidade de aglomeracdo e coalescéncia das
gotas, porque a dispersdo neles ndo se encontra em regime turbulento. A
taxa de polimerizagdo determina o numero de zonas reacionais
necessarias para conduzir a polimerizacdo, comumente variando entre
cinco e dez zonas. A taxa de conversdo cada zona depende do tamanho
do vaso reacional, entdo é possivel ter diferentes tempos de residéncia em
cada uma delas (NOGUEIRA et al., 2012).

Figura 10 - Esquema do sistema para a polimerizagdo continua em suspenséo a
partir de mondmeros etilénicos insaturados da Dow Chemical Company

60

Fonte: Stark (1961).
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Alguns trabalhos relatam a utilizacdo eficiente da coluna pulsada
como alternativa para evitar o entupimento. O reator compartimentado
oscilatério (OBR) em batelada tem sido utilizado para conduzir a
polimerizacdo em suspensdo em escala de laboratério, obtendo DTP e
massas molares comparaveis com as de um reator tipo tanque agitado
convencional (Quadro 11). Nos estudos publicados € possivel observar
gue o tamanho das gotas no OBR ¢ afetado por parametros como: a
oscilacdo, a fracdo da fase dispersa, a concentracdo de surfactante, a
espessura e tipo do defletor.

Quadro 11 — Publicag6es sobre a OBR em batelada para conduzir a polimerizacdo
em suspensao

ZHANG; NI; MUSTAFA, 1996 NI et al., 1998
NI; ZHANG; MUSTAFA, 1998 NI; ZHANG; MUSTAFA, 1999
NI et al., 2001 NI et al., 2002

Fonte: O Autor (2017).

Na Figura 11 é apresentado o OBR em configuracdo continua,
denominado reator compartimentado oscilatério continuo (COBR). No
COBR o0 fluido passa por um conjunto de tubos que se encontram
igualmente espacados. Todos os tubos possuem defletores de orificios,
sendo parametros de projeto o didmetro e o espacamento do defletor. A
mistura ocorre mediante vortices gerados periodicamente manipulando-
se a frequéncia e a amplitude da oscilacdo (NI e PEREIRA, 2000;
PEREIRA e NI, 2001).

Figura 11 - Esquema do reator compartimentado oscilatorio continuo (COBR)
vilvilas para ventilagiio
porta de
injecio X' Z' Z' Z' Z' X‘ X‘
e ileo e PN ™,
R A L Lo Lo Lo Loy

- o e e el e e e dm—

viilvula de

Avl\-lu;im/

-;-_;;- -;:_-_-:- -;-_-ﬁ- -'—‘L-f-_- -;L-;- -:—-U;- —
medidor V \‘ // !]
de vazio pistio /

Wy vahula € Agua
\—@(— Tanque de dgua /
Bomba %
Drenagem

Fonte: Pereira e Ni (2001).
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A Unica descricdo disponivel na literatura da utilizacdo do COBR
na polimerizag&o corresponde aos testes realizados para a polimerizagdo
em suspensdo de acetato de vinila a polimerizagdo alcangou 30 % de
conversdo em massa. Durante a polimerizacéo foram observadas algumas
incrustaces na parede do reator, mas em geral os resultados obtidos
podem ser considerados como promissores (LOBRY et al., 2015).

2.4.2.2 Conveccao natural

A aplicaco nas reacOes de polimerizacdo dos reatores tubulares é
atrativa, porque possuem grande area superficial para troca térmica e
ainda simplicidade geométrica. Estas caracteristicas reduzem os custos
fixos e operacionais (DOWDING; GOODWIN; VINCENT, 2000). Mas
seu emprego na polimerizacdo heterogénea continua é limitado, devido
especialmente ao entupimento do reator tubular, ocasionado pela
aglomeracdo descontrolada das goticulas durante a fase viscosa (LOBRY
et al., 2015). Na préatica, é improvavel que as forgas de cisalhamento
necessarias para promover o quebramento das gotas sejam encontradas
em reatores tubulares (REICHERT et al, 1983; DOWDING;
GOODWIN; VINCENT, 2000).

Independente do posicionamento do reator tubular (vertical ou
horizontal) deve haver uma relacdo 6tima entre o nimero de Reynolds
axial (velocidade de escoamento através do tubo) e o radial (frequéncia
da agitacdo), para uma determinada razdo entre o espagamento dos
impelidores e o didmetro do reator, de forma que os padrdes de mistura
gerados por cada um dos impelidores se desenvolvam completamente e
ndo interajam uns com os outros. Um parametro de suma importancia que
influencia a distribui¢do dos valores de conversdo é a DTP. Com relacdo
ao tempo de residéncia das fases ao longo do tubo agitado, quando este
estiver posicionado na diregdo horizontal, o tempo de residéncia de ambas
as fases serd similar. Para o reator posicionado verticalmente se tem uma
grande diferenca entre os tempos médios de residéncia das fases continua
e organica, devido a superposicdo das forcas de empuxo e sedimentacéo.
Consequentemente o tempo de residéncia da fase dispersa serd
usualmente mais estreito do que o da fase continua nas mesmas
condi¢des, motivo pelo qual o valor médio da conversdo € menor
(REICHERT et al., 1983).

Uma patente de 1954 ¢é a primeira descricdo de um processo de
polimerizacdo continua para compostos vinilicos em suspensdo com
secdo de sedimentacdo (Figura 12). Para manter a operacgdo continua, o
reator tem alimentacdo constante das fases orgénica e aquosa na parte
superior e remogdo do polimero pela parte inferior (SHANTA, 1954).
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Figura 12 - Esquema de reagdo para a producdo continua de polimeros em
suspensdo com secdo de sedimentacdo

Mondmero + Iniciador _l l_ Fase continua aquecida

Mondmeros e
outros liquidos <€—
vaporizados

F Secio de reacao
Aquecimento —>

Zona de sedimentacio

Gas

Inerte =

=> Liquido

Particulas poliméricas

Fonte: Shanta (1954).

O equipamento proposto é constituido por uma se¢do de reacao,
com um agitador dotado de apenas um impelidor, e uma secdo de
sedimentacdo das particulas produzidas. A particularidade deste
equipamento é o borbulhamento de nitrogénio na base da zona de
sedimentacdo, eliminando o oxigénio do sistema e melhorando as
propriedades de mistura, pois as bolhas atuam como chicanas, ocorrendo
a reducdo da taxa de coalescéncia entre as particulas (SHANTA, 1954).

Outro sistema de polimerizagdo continua com sedimentacdo foi
desenvolvido pela Union Carbide Corporation (1961). No equipamento
apresentado (Figura 13), a fase orgénica (monémero e iniciador) e 0 meio
de suspensdo (agua e agente estabilizante), sdo adicionados pela parte
superior da torre, enquanto que o polimero formado, 0 monémero nédo
reagido e parte da fase continua s&o continuamente removidos pelo fundo
do equipamento, através de uma zona de decantacdo. A camara de reacdo
compreende um reator pressurizado disposto verticalmente, com uma
grande relacdo entre a altura e o didmetro. O contetdo do reator é agitado
por trés ou mais impelidores de fluxo radial, presos a uma Unica haste
rotativa disposta verticalmente. Estes impelidores dispersam a fase
organica na fase aquosa sob a forma de gotas, formando uma suspenséo.
Uma caracteristica importante do equipamento é que a distancia entre os
impelidores aumenta na direcdo do topo para a base da torre de
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polimerizacdo, fornecendo uma série de zonas de conversao sobrepostas,
mecanicamente agitadas, pelas quais as gotas de mondmero-polimero
migram a medida que a densidade das mesmas aumenta com a evolugéo
da converséo do mondmero.

Figura 13 - Reator em forma de torre para produzir continuamente polimeros
em suspensao

Mondmero + iniciador
Meio de suspensdo +
agente estabilizante

|

]
Polimero — 1
Monémero ndo reagido ===

Parte da fase continua = I? !’==

Fonte: Union Carbide Corporation (1961).

A intensidade de agitacdo requerida para manter a estabilidade da
suspensdo diminui na medida em que as densidades das fases se
aproximam. Por este motivo, a distancia entre os impelidores aumenta na
direcdo do topo para a base da torre de polimerizacdo. Isto reduz a
recirculacdo das particulas, 0 que resultaria em uma conversdo excessiva
e no crescimento diferenciado das particulas, fornecendo um produto
polimérico de conversdao e tamanho uniforme. Segundo os autores,
comparado com os sistemas em batelada comumente empregados para
conduzir reagbes de polimerizagcdo em suspensdo, 0 processo continuo
apresentado nesta patente fornece um polimero mais uniforme, com
menores variagdes de massa molar, de composicdo quimica e da DTP
(UNION CARBIDE CORPORATION, 1961).

Procurando melhorar o conhecimento dos reatores tipo torre com
sedimentacdo, na UFSC foi desenvolvido e construido um reator tubular
em escala piloto (NOGUEIRA et al., 2012). No reator tubular vertical
agitado foram avaliados os efeitos da variacdo de pardmetros operacionais
e da configuracdo do sistema de agitacdo sobre as caracteristicas finais
das particulas poliméricas produzidas mediante a polimerizacdo de
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estireno em suspensdo em regime de batelada. Os resultados obtidos
mostraram que o comportamento do reator durante a polimerizacdo em
suspensdo é diferente daquele verificado nos reatores tipo tanque agitado
(NOGUEIRA et al., 2016).

25 MODELAGEM DA POLIMERIZAGAO EM SUSPENSAO DE
ESTIRENO

A modelagem matematica é um instrumento bastante utilizado na
Engenharia Quimica, devido a possibilidade que oferece em prever
condicdes operacionais sem interferir no sistema operante. Um sistema
pode ter muitos modelos, cada um representando uma viséao diferente do
sistema. Na polimerizagd0 em suspensdo ocorrem dois processos
simultdneos em um so sistema, por uma parte a dispersdo do mondémero
na fase aquosa, com a ajuda da agitacdo e os estabilizadores, e por outra
parte a reacdo de polimerizagcdo mediante a qual as gotas de mondémero
sdo transformadas em particulas poliméricas (MACHADO et al., 2002).

Um ndmero elevado de publicagdes referéncia o uso da
Fluidodinamica Computacional (Computational Fluid Dynamics — CFD)
para pesquisar 0 comportamento da turbuléncia em dispersfes. Algo
similar acontece com o Modelo de Balango Populacional (Population
Balance Model — PBM) como ferramenta para analisar a evolucdo dos
sistemas particulados (GAO et al., 2016). A dinamica da cinética e do
comportamento de dispersdo liquido-liquido na polimerizacdo em
suspensao, para tanques agitados em batelada, é descrita detalhadamente
empregando modelos acoplados CFD-BPM (Quadro 12).

Quadro 12 — Algumas publicacBes sobre polimerizagdo em suspenséo
empregando CFD e BPM

Ferramenta Referéncias

POUBEL et al., 2009
NOGUEIRA et al., 2016

ALVAREZ; ALVAREZ; HERNANDEZ, 1994
KIPARISSIDES, 2006

BPM KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006
FARAHZADI e SHAHROKHI, 2010
BARKANYI; NEMETH; LAKATOS, 2013

NOGUEIRA; PINTO; VIANNA JR., 2012
FELICE; OLIVEIRA; MACHADO, 2015
XIE e LUO, 2017

Fonte: O Autor (2017).

CFD

CFD-BPM
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A reacdo de polimerizagdo acontece somente na fase dispersa, em
cada gota, devido & presenca de monbémero e iniciador, ocorre uma
polimerizacdo em massa por radicais livres. A evolucédo da polimerizagéo
pode ser descrita empregando um modelo cinético. Para cinética de
polimerizacdo do estireno, a principal referéncia é o modelo cinético de
iniciacdo térmica proposto por Hui e Hamielec (1972). O modelo tem
resultados satisfatorios para conversdo e massa molar média na
polimerizacdo térmica do estireno, nas faixas de temperatura de 100 a
200°C e de conversdo de 0 a 100%. O modelo considera que todas as
constantes sdo independentes do comprimento da cadeia, mas variam com
a conversdo. As constantes cinéticas obtidas para cada etapa de reagdo séo
as utilizadas na maioria dos estudos de polimerizacdo do estireno (XIE e
LUO, 2017).

A modelagem da cinética de polimerizacdo é basicamente a
determinacdo da conversdo e da massa molar média do polimero no
tempo. Para um volume total de mistura de reacdo (1), a conversao do
mondmero () é definida por:

MV
MqVo
O subscrito 0 indica a condicdo inicial. Como normalmente a

densidade do mon6émero (p,,) € menor que a do correspondente polimero
(pp), o fator de contracdo de volume se define por:

Pm

x=1- (13)

0p=1—— (14)
3 Pp

Entdo é possivel determinar a variagdo do volume de reagéo por:

V="Vo(1-6px) (15)

A variacdo de volume, que ocorre devido a diferenca de densidade
em mondmero e polimero, pode ser calculada pelo balan¢o de volume:

dv dy

T —Vy6p It (16)

Os balancos de massa para as cadeias poliméricas (cadeias vivas e
mortas) presentes no meio reacional geram um ndmero infinito de
equacBes diferencias ordinarias (ODE), uma vez que cada espécie
presente na reacdo (diferenciadas pelo tamanho da cadeia) necessita de
uma equacao diferencial que represente o seu balanco de massa particular
(OH etal., 2017).
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2.5.1 Meétodo dos momentos

O Método dos momentos € uma técnica matematica capaz de
acoplar um sistema com infinitas ODE e reduzir o nimero de equagoes
do modelo matemético. Consiste em calcular 0s momentos estatisticos
das distribuicOes de tamanhos das cadeias vivas e mortas presentes no
reator, restringindo a analise baseada nas grandezas estatisticas. Os trés
primeiros momentos de cada distribuicdo sdo os mais importantes, por
conterem todas as informacdes necessarias para a determinacdo das
massas molares médias ponderal e numérica do polimero formado. O
momento de ordem zero representa a concentracdo total de cadeias de
polimero em base molar; o momento de primeira ordem representa o
nimero total de unidades de mondmero contidas no polimero; e,
finalmente, 0 momento de segunda ordem representa a heterogeneidade
da distribuicdo das massas molares no polimero produzido (MASTAN e
ZHU, 2015).

2.5.2  Balanco Populacional (BP)

O BP é uma ferramenta amplamente utilizada na andlise de
processos envolvendo sistemas particulados, incluindo a cristalizacdo, a
fabricacdo de farmacéuticos, o crescimento microbiano e de populacGes
de células. Em todos esses processos, 0 objetivo € prever a evolucdo da
distribuicdo de uma ou mais propriedades que caracterizam o individuo,
particulas ou entidades, e a Equacdo do Balango Populacional (EBP)
dindmica é em esséncia descreve a evolugao dindmica da distribuicdo do
tamanho da propriedade carateristica (RIGOPOULOS e JONES, 2003).

A EBP de um modo geral, € um balanco de entrada e saida de
fluxos de uma populacéo dispersa especificada por seu tamanho, em um
sistema que pode possuir varias dimensdes. A EBP deve ser submetida as
condicdes de contorno e inicial, cujas caracteristicas sdo exclusivas para
cada estudo de caso, e podem envolver termos tais como quebra,
coalescéncia, crescimento e transporte em sistemas contendo uma fase
continua e pelo menos uma fase dispersa (ZERRADI et al., 2016).

A EBP basicamente contabiliza as particulas que constituem a fase
dispersa numa fase continua, as quais podem formar—se ou desaparecer
do sistema. O numero total de particulas de um estado em determinado
espaco num sistema pode ser alterado por processo de surgimento de
novas particulas (processo de nascimento) e pela extingdo das existentes
(processo de morte). O surgimento de novas particulas e a extin¢do das
particulas existentes podem ocorrer devido a quebra e coalescéncia das
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particulas (RAMKRISHNA, 2000; FELICE; OLIVEIRA; MACHADO,
2015).

Na formulagéo do BP, a distribui¢do das particulas é considerada
continua no dominio do volume e geralmente é descrita por uma fungéo
de densidade numerica, ng, ), de tal modo que ng, dV representa o
numero de particulas por unidade de volume na faixa de tamanho do
volume diferencial (V,V + dV). Para o célculo da evolucdo de DTP no
processo de polimerizagdo em suspensdo, na faixa de tamanho do volume
diferencial, a taxa de mudanca da funcdo de densidade de nimero em
relacio ao tempo e ao volume é dada pela seguinte EBP
(RAMKRISHNA, 2000):

Anwy]  [Vmex
% - f Bwwyuw)dwnw,ndU
|4
V/Z
+J kwv_vmnnw-veonwondl (17)
Vmin
Vmax
—dwnw,n ~ N kw,nnwndU
Vmin

O primeiro termo do lado direito representa a taxa de geracéo de
particulas devido a quebra de particulas de tamanho U > V. A funcdo
Bw.v) representa a probabilidade de formar uma particula de volume V a
partir da quebra de uma particula de tamanho U. A funcéo u, representa
0 nimero de particulas formadas da quebra de uma particula de volume
U e g € a taxa de quebra de particulas de volume U. O segundo termo
do lado direito representa a taxa de geracdo de particulas na faixa de
tamanho do volume diferencial devido & coalescéncia entre duas
particulas menores. O termo k() € a taxa de coalescéncia entre
particulas de volumes U e V. O terceiro e quarto termos representam as
taxas de consumo das particulas devido a quebra e coalescéncia,
respectivamente. Por meio da integracdo do nimero da densidade no
espaco determinado é obtido o nimero de particulas em qualquer regido
do espaco (RAMKRISHNA, 2000).

A EBP ¢ do tipo integro diferencial-parcial ndo linear, com
condicdo de contorno e raramente admite solucdo analitica, sendo
necessaria a utilizacdo de técnicas numéricas (ZHUA; DORAO;
JAKOBSEN, 2008). A solucdo dos sistemas ODE associados com a
conversdo e 0s momentos da distribuicdo de massas moleculares, é um
problema numericamente mais simples que a descricdo da DTP em
polimerizacdo em suspensdo mediante a solucdo da EBP, porque a
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eficiéncia dos diferentes métodos de solugdo da EBP apresenta varia¢éo
dependendo dos fendmenos predominantes (KIPARISSIDES et al.,
2004). Empregar uma malha de discretizagdo mais “fina” reduze o erro
da aproximagdo, mas aumenta o tamanho do sistema a ser resolvido
(maior ndmero de equacBes discretizadas resultantes) e, portanto, a
solugdo apresenta incremento nos requerimentos computacionais. Para o
sistema resultante o aumento da rigidez numérica (sistemas
numericamente mal condicionados) esta associada com uma discretizacdo
mais fina (ALVAREZ; ALVAREZ; HERNANDEZ, 1994).

Os métodos de discretizacdo podem ser classificados em
discretizages pontuais (pontos discretos) ou por intervalos (classes). Na
discretizacdo pontual é requerida alguma forma de interpolacdo da
solucédo entre os pontos de discretizacdo. Nos métodos de discretizacao
por classes a distribuicdo é constante dentro de cada intervalo de
discretizacdo, e o espacamento dos intervalos pode ser constante, ou
variavel segundo uma funcéo linear ou geométrica. No Quadro 13 sdo
apresentados alguns dos exemplos dos diversos métodos de solugédo
numérica da EBP encontrados na literatura.

Quadro 13 — Exemplos dos métodos de solu¢do numérica da EBP

Meétodo

Referéncia

Diferencas finitas

KIPARISSIDES, 1990

Colocacdo ortogonal e colocacdo
ortogonal em elementos finitos

ALVAREZ;
HERNANDEZ, 1994
GELBART e SEINFELD, 1980

ALVAREZ;

Minimos quadrados

DORAO e JAKOBSEN, 2006a
SOLSVIK e JAKOBSEN, 2012

Galerkin, elementos finitos

NICMANIS e HOUNSLOW, 1989

Galerkin com ondaletas

CHEN et al, 1996
DORAO e JAKOBSEN, 2006b

Balango populacional discretizado
(HDPBH)

HOUNSLOW et al., 1988
KIRSE e BRIESEN, 2015

Das classes

MARCHAL et al., 1988
CHATZI e KIPARISSIDES, 1992

Dos pivos fixos

GIRl e HAUSENBLAS, 2013

Dos pivos moveis

BRIESEN, 2009

Malha adaptativa explicita

SEWERIN e RIGOPOULUS, 2017

Quadratura seccional de
momentos

ALZYOD; ATTARAKIHA,;
BART, 2016

Fonte: O Autor (2017).
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3 DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO PARA
A POLIMERIZACAO EM SUSPENSAO

O modelo matematico desenvolvido procura predizer a evolugéo
da DTP na polimerizacdo do estireno nos processos de batelada e
continuo. A modelagem leva em conta as interagdes das condicdes de
mistura e a cinética das reacdes de polimerizagdo nas gotas mediante um
esquema modular (Figura 14). O modelo consiste em quatro partes
principais; o modelo cinético para descrever a evolugdo no tempo da
conversdao e da massa molar média do polimero, a estimagdo das
propriedades, o0 modelo de dispersédo turbulenta e 0 Modelo de Balanco
Populacional. A ferramenta de implementacdo numérica do modelo foi o
software Wolfram Mathematica.

Figura 14 - Fluxograma geral da modelagem da DTP no processo de
polimerizacdo em suspensao

. Modelo da cinética
| }—’ -
nio J de polimerizagdo Modelo de dispersdo

(Turbuléncia)

¥
Estimagaodas
propriedades

k.

Modelo de Balango
Populacional (BPM)

oTP )

Fonte: O Autor (2017).

No presente capitulo sdo apresentadas de maneira resumida cada
uma das partes que constituem o modelo, assim como as principais
consideragdes e simplificagdes realizadas.

3.1 MODELO DA CINETICA DE POLIMERIZACAO

No presente trabalho foi empregado o modelo de iniciagdo térmica
proposto por Hui e Hamielec (1972). No Quadro 14 aparecem
especificadas as consideragdes propostas no modelo cinético, junto com
0 conjunto de equagdes diferenciais ordinarias obtidas para determinar as
taxas de consumo de cada componente na polimerizagdo, quando é
aplicada a hipdtese da homogeneidade das gotas.
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Quadro 14 — Modelo ODE para determinar as taxas de consumo de cada
componente na polimerizagdo térmica por radicais livres

Iniciador (1)
awvn ) (18)
vdt ¢
Radical (R*)
d(VR") . (19)
var = 2fkal —kiR'M
Monoémero (M)
d(VM) . < 20
WZ_ k;R +(kp+kf)kz_1pk]M (20)

Radical polimérico (P;)

d(VP;) < . .
—~a = | kzlpk — kiR* — (ky + kg )Py

M-k, Z ppy (21)
k=1

Cadeias vivas (P;) (j = 2,3,4,)

d(vr;) . . " e pe 22
Var =[kpe_l—(kp+kf>w—ktkzlapk 2
Polimero (P;) (j = 1,2,+)
k-1
AWP) e 2 1N e (23)
Vi ke [N 43 ) bl

Consideracdes

a) A iniciacdo inclui a taxa da polimerizacdo espontanea.

b) E considerada a reacéo de transferéncia de cadeia para o mondmero.

c) A terminagdo acontece unicamente por combinagéo.

d) A eficiéncia do iniciador é constante, e seu valor depende do iniciador
empregado.

e) Se leva em conta o possivel efeito gel.

f) Todas as gotas apresentam homogeneidade.

g) Os radicais apresentam estado pseudo—estacionario.

Fonte: O Autor (2017).

Aplicando o método dos momentos as taxas de consumo de cada
componente, e rearranjando as equacOes de balango, 0 modelo fica
representado pelo conjunto de equagbes diferenciais especificadas no
Quadro 15.
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Quadro 15 — Modelo ODE dos momentos para as taxas de consumo na
polimerizacdo térmica por radicais livres

Iniciador (1)
dl _ 14av (24)
= (F )
Radical (R*)
dR* _ 1dv . (25)
ac ~ 2k (kM+th)R
Monoémero (M)
dM ., Ladv (26)
b [(k + k) + kiR +th M
Momento de ordem zero das cadeias vivas (/10)
Yo _ jrem - (12 dV)A (27)
ac tho+ 5 gr )Mo
Momento de primeira ordem das cadeias vivas (4;)
dﬂl 14dv (28)
= [kiR" + (K + ) Ao — kpAs]M — (ktlo + VE) A

Momento de segunda ordem das cadeias vivas (1;)

dA 1dv
Z22 (kiR + (K + k) Ao + 2kepdy — k25| M — (ktlo + VE) 2, (29

Momento de ordem zero das cadeias mortas (i)
duy (1 Ko dV (30)
dt — (2 kedo + ka) LT
Momento de primeira ordem das cadeias mortas (u,)
dul py av (31)
= (kedo + keM) A, — T
Momento de segunda ordem das cadeias mortas (u5)

d av
B2 22+ (koo + kM)A, — %E (32)

dt
Momento de ordem k da distribuicdo de tamanhos de cadeias vivas

Ak = Z nkP,f

n=1

Momento de ordem k da distribui¢do de tamanhos de cadeias mortas

Hi = anpn

n=1

Fonte: O Autor (2017).



78

Para qualquer instante de tempo os momentos séo calculados pelas
equacOes diferenciais, mas para o instante inicial (t = 0), utilizando a
hipotese de estado quase estacionario para os radicais, as equagdes
obtidas para a concentracao total de radicais (que é 0 momento de ordem
zero dos radicais) e para 0os demais momentos dos radicais S0 as
especificadas no Quadro 16.

Quadro 16 — Equagdes para determinar os momentos iniciais das cadeias vivas

Pkl
Ao = fk—td (33)

ke, M
M= [1 oo + ka] & 0
A = [1 p Al ],1
2 keoko + kM| ™ (35)

Fonte: Mandal (2013)

O principal objetivo da polimerizacdo em suspenséo € a producdo
de um polimero com propriedades moleculares (massa molar e indice de
polidispersdo) e morfoldgicas (tamanho médio e distribuicdo dos
tamanhos das particulas) homogéneas (BROOKS, 2005). No Quadro 17
sdo especificadas as equagbes empregadas na estimagdo das massas
molares médias e, a polidispersidade ou indice de polidispersdo (uma
medida da dispersdo da distribui¢cdo de massas molares).

Quadro 17 — Conjunto de equac¢des empregadas na estimagdo das massas molares
médias e a polidispersidade

- - — up+ A

Massa molecular média numérica M, =W, (36)
Uo + 4o
ST — Uy + A,

Massa molecular média massica M, =W, (37)
W+ A

Indice de polidisperséo PD = ol (38)

3

Fonte: Mandal (2013)

As constantes das taxas das rea¢des apresentam uma consideravel
variabilidade entre os trabalhos presentes na literatura, além de néo
existirem maneiras para que sejam determinadas experimentalmente as
constantes das taxas de transferéncia de cadeia. Os parametros cinéticos
empregados no presente trabalho sdo apresentados no Quadro 18.
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Quadro 18 — Constantes cinéticas empregadas na polimerizacdo de estireno por
radicais livres

Decomposicédo do iniciador:

ky = 2,2896 x 1014~137056/T (39)
Propagacao
kp = 1,0910 X 1010 g=35486/ (40)
Iniciagdo
ki =1x 1078k, (41)

Transferéncia de cadeia para 0 monémero
ky = kpe—3212/T (42)

Terminacdo por combinagdo

3
kt = ktoexp {—2 Z[Akj + BkJT]x(t)]}

j=1
ke =17 % 1012p—114142/T (43)

Ag, =257 By, =—5,05x 1073
Az =956 By, = —1,76 x 1072
Ags = —3,03 By =785x1073

Consideragdes:

a) O efeito gel esta incluido na constante de terminagdo por combinagéo Hui e
Hamielec (1972).

b) Todas as temperaturas devem ser utilizadas em graus Kelvin.

Fonte: Achilias e Kiparassides (1992).
Na Figura 15 é apresentado o fluxograma do modelo cinético.

Figura 15 - Fluxograma do modelo cinético

Inicio Momentos iniciais
(Quadro 16)

Modelo ODE dos momentos
para as taxas de consumo na
polimerizagio térmica por

radicais livres (Quadro 15)

M,.M,,PD
(Quadro 17)

Fonte: O Autor (2017).
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3.2 ESTIMAGAO DAS PROPRIEDADES FISICAS

O Quadro 19 contém as correlagcGes empiricas e semi-empiricas
empregadas na estimacédo das propriedades do monémero, do polimero e
da fase dispersa. As propriedades da fase dispersa mudam com a
conversdo do monémero. Cada correlagdo é obtida a partir de sistemas e
condi¢des operacionais especificas.

Quadro 19 — Correlagdes para a estimacao das propriedades da fase dispersa

Mondmero
Densidade pm = 0,924 — 8,87 X 1074T (44)
. . 1758

Viscosidade py = 10exp |~22,673 + ——+ 1,67Log(T) (45)
Tenséo _
interfacial om = 34,529 - 0,113T (46)
Polimero
Densidade pp = 1,05 —6,02 X 1074T (47)
Fragao )
volumétrica $p = Xon (48)
Fase dispersa

. __ Pm
Densidade Pp = T+ 0,1 (49)

— 0,205
Up = pmexp(Wy " Pux
Viscosidade ° M ( M # ) (50)

1386
¥, =3915—-5437 + (0,623 + T)Xz

Tensdo o = o 4 0,1y

interfacial DM Ty (51)
Fracéo A

volumétrica =

(hold-up) N7 2
Modulo de

elasticidade Ep = xEp (53)

Modulo de elasticidade de Young do polimero (Ep)
Volume fase continua (V)

Volume fase dispersa (Vp)

O volume da fase continua e 0 mesmo volume da agua.

Fonte: Achilias e Kiparassides (1992).
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As propriedades fisicas da suspensdo podem ser calculadas como
uma média ponderada das propriedades da fase dispersa e da fase
continua. As equagfes empregadas na estimacdo das propriedades da
suspensao sao apresentadas no Quadro 20.

Quadro 20 — Correlagdes empregadas na estimagdo das propriedades da
suspensdo

Agua
Densidade pw =1—1382x1075T — 3,9 x 107672 (5
Viscosidade _ 0,01

Fw = 10,6919 + 0,01537)1585 (55)
Fase continua
Densidade pc = pw + 0,00024Cpyp (56)

Uc 2= Hw + Upyp

— —by,T; j
. Upyp = Z ayje "k K Cpyp
Viscosidade = (57)
a, = 1,371 a,; = 0,781 by, = 0,024 by, = 0,031
(BOLTEN e TURK, 2011)

Suspenséo
) _ Vupm +Vepc
Densidade ps = VoV, (58)
_( Ke )( 1.5#D¢>
N bs = T+——
Viscosidade 1-¢ Up + lic (59)

(VERMEULEN; WILLIAMS; LANGLOIS, 1955)

Volume do mondmero (V)

Concentragao de estabilizante (Cpyp)

A viscosidade cinematica para a fase continua e a suspensao corresponde a
relacdo entre a viscosidade e a densidade (v = v/p)

Fonte: O Autor (2017).

Como resultado da modelagem se tém funcgdes temporais de
interpolacédo para a conversdo e propriedades fisicas do sistema. Tanto as
propriedades como a conversdo dependem da temperatura, embora o
modelo foi desenvolvido para operagao isotérmica, pode ser ajustado para
trabalhar em condic6es ndo isotérmicas.
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O esquema empregado na estimacdao de propriedades é apresentado
na Figura 16.

Figura 16 - Fluxograma da estimacéao das propriedades fisicas

( Inicio ) L .
Estimacao de propriedades

A

Propriedades da
fase continua

Pei Mg

v 1
Modelo da i Volumes da Fracdo volumétrica
cinética de : » fase dispersa » da fase dispersa
polimerizagao i Vi ¢

i Propriedades da Propriedades da
i fase dispersa suspensao Fim
i (Quadro 19) {Quadro 20)
E Po:Hp, Op Ps: s

Fonte: O Autor (2017).

3.3 MODELO DE DISPERSAO TURBULENTA

Os métodos de estudo da turbuléncia podem ser experimentais e
tedricos. Nos métodos teoricos, a modelagem classica ndo consegue
captar detalhes do escoamento turbulento. Somente a escala da
turbuléncia n&o é suficiente para caracterizar o escoamento turbulento. E
preciso ter uma nog¢do sobre a "violéncia" do movimento (WANG et al.,
2017).

A modelagem fluidodindmica do escoamento turbulento é
transiente e tridimensional, a solugdo numérica das equacgBes de
conservagdo de massa e quantidade de movimento linear trazem muitas
complicagdes, porque caracteristicas importantes do escoamento
turbulento estdo contidas nas recirculacGes que possuem apenas alguns
milimetros em tamanho para escoamento com dominios de muitos
metros. Mesmo o problema mais simples necessitaria uma malha muito
fina. Além disso, para captar a variagdo temporal dos turbilhdes, passos
de tempo muito pequenos séo necessarios (YAO et al. 2014).
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Quanto maior a aproximagao da realidade, mais complexos séo 0s
modelos matematicos encontrados. Uma alternativa de simulacdo é o
emprego de modelos CFD. A modelagem fluidodindmica de suspensfes
demanda uma carga computacional excessiva, pois sdo requeridas
ferramentas especiais com grandes consumos na quantidade de memoria,
fazendo necessario o emprego de sistemas de computacionais complexos.
A solucdo requer muito tempo de processamento, pode levar até semanas
para gerar resultados (FELICE; OLIVEIRA; MACHADO, 2015).

A coalescéncia e a quebra acontecem em condi¢des de turbuléncia
diferentes. Variagbes espaciais dentro dos reatores agitados, geram
diferentes condi¢des de taxa de cisalhnamento nas regibes proximas do
agitador e longe do agitador, afetando as taxas de quebra e de coalescéncia
(JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2013).

Para reduzir o tempo de processamento e simplificar o modelo, no
presente trabalho sdo assumidas duas regiGes de dispersdo turbulenta
homogénea. Na Figura 17 € apresentado o esquema proposto para o reator
tipo tanque agitado em batelada.

Figura 17 - Esquema do modelo de duas regides no reator tipo tanque agitado
em batelada

Alta turbuléncia

Baixa turbuléncia u : . O

Npc

Fonte: O Autor (2017).

Na regido de alta turbuléncia préxima ao agitador acontece a
quebra e na regido de baixa turbuléncia longe do agitador ocorre a
coalescéncia. Considerando que o nimero de poténcia na quebra é duas
vezes 0 nimero de poténcia na coalescéncia, somente se requer o ajuste
de um pardmetro no modelo da turbuléncia, e dessa forma, é possivel
simplificar bastante o problema.

O Quadro 21 é apresentado o conjunto de equagdes associadas ao
modelo de disperséo turbulenta.
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Quadro 21 — Equagdes associadas ao modelo de disperséo turbulenta

Dissipacio da energia na fase continua = N°D;*Np
AT (60)
L . ~ ve\®
Dissipacio da energia na suspensio & = & <_> 61)
Vs
Microescala de turbuléncia n = v3/teg1/% (62)
2
Reynolds Re = NDy (63)
Vs

Velocidade do rotor (N)
Diametro do impelidor (D;)
NUmero de poténcia (Np)

Fonte: Gao et al., (2016).

34 MODELO DA EVOLUCAO DINAMICA DA DTP

Para descrever a evolucdo dindmica da DTP durante a
polimerizacdo em suspensdo é comumente empregada uma abordagem
BP. A solucédo de EBP requer a DTG inicial (ny), no presente trabalho tal
como € ilustrado na Figura 18, é utilizada uma distribuicdo normal
parametrizada com esperanca (d#) e desvio padréo (d,).

Figura 18 - Distribuicao inicial de tamanhos de particula

A

. fat
E d = dmin + dmux
E 2
n =nyV, .é . 1
¥:0) ond ‘5’ . d. = Amin — dmax
: i S
dy (um)

Fonte: O Autor (2017).
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O modelo BP prop&e a impossibilidade de gerar gotas ou particulas
com didmetro superior a d,,,,,. Para cobrir a faixa real de ocorréncia das
particulas o dominio original de tamanho das particulas (0,c0) é
redefinido para o dominio finito necessario na faixa (d,in, Amayx)- FOra
deste dominio o valor da distribui¢do é considerado ser zero.

Na solucdo da EBP é necessaria uma técnica de discretizacdo, no
trabalho foi utilizado o método das classes com pivos fixos (GIRI e
HAUSENBLAS, 2013). Todas as classes tém tamanho constante (Ad),
cada intervalo é representado por o ponto intermédio (pivd) da classe
chamado ponto da grade (“grid point™) conforme ¢ ilustrado na Figura 19.
Tanto o tamanho das classes como os pivds sdo fixos com relacdo as
dimensdes iniciais. Kotoulas e Kiparissides (2006) reportam que
tamanhos de classes de 25 gm permitem garantir um erro na massa total
da fase dispersa (monémero mais polimero) menor que 2 a 3 %.

Figura 19 - Técnica dos pivos fixos

—— Pivos fixos

|
P Tamanho
«  das classes
Ad

Fonte: Adaptado de Giri e Hausenblas (2013).

O desenvolvimento do modelo implico um processo, mediante o
qual todas as expressdes disponiveis na literatura foram adaptadas para
trabalhar com os indices associados aos correspondentes pivos das classes
envolvidas. Os elementos apresentados a continuagdo em sua maior parte
sdo o resultado das modificacdes realizadas.

O modelo leva em conta que tanto as gotas como as particulas séo
perfeitamente esféricas:

T
VvV, = _d3 (64)
176

Os volumes de particulas apresentam intervalos crescentes
(intervalos maiores entre o volume discretizado anterior e posterior a
medida que os didmetros se tornam maiores).
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O namero de classes (N,) é estimado por:

Amax (65)
Ad
As classes respondem ao dominio finito (Ad/2,d a0 + Ad/2) €
cada pivo fixo cumpre com a relacdo (i Ad) onde i é um namero inteiro
no intervalo (1, N¢). O modelo propde dois tipos de classes, as ativas onde
existem particulas e, as passivas onde o nimero de particulas é zero.

NC=

3.4.1 Quebramento das gotas

O modelo assume que o quebramento das gotas é eldstico, e
durante o processo a densidade do sistema permanece constante. Na
Figura 20 é ilustrado o processo de quebra elastica de uma gota no pivé i,
e as consideracdes empregadas para trabalhar diretamente com os pivés
das correspondentes gotas.

Figura 20 - Quebramento elastico de uma gota no pivo i

Gotas filhas no pivo iyq

( / R >

Gotas satélites no pivo i,

Gotano pivo i
Fonte: O Autor (2017).

A gota é alongada e separada em dois fragmentos de fluido por um
fio de liquido. Subsequentemente, a gota deformada quebra em duas gotas
filhas de igual volume e 0 segmento de liquido gera uma série de pequenas
gotas chamadas satélites (todas com o mesmo tamanho).

Aplicando o principio da conservacdo da massa € possivel estimar:
0 nmero e o pivo das gotas satélite geradas, assim como o pivo das gotas
filhas formadas. O Quadro 22 apresenta as equacgdes associadas ao
guebramento eléstico de uma gota no pivo i. No presente trabalho foi
empregado um parametro de ajuste e 0 erro na massa da quebra de cada
classe foi inferior ao 0.5 %.
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Quadro 22 — Equagdes associadas ao quebramento de uma gota no pivo i

Gotas filhas
Numero Ngg =2 (66)
Pive ) intei i
1IVOS lgq = Inteiro 173 (67)
(Nda + Nsa,o/r)
Relagéo entre os volumes = Vaa _ 35
das gotas filhas e satélites TV (68)
Pardmetro de ajuste do _
modelo Snsa = 2,3208 (69)
Gotas satélites
NUmero preliminar Ngq0 = inteiro[Sysq (i4d) /3] (70)
Pivd i intei i
1vOs Isq = inteiro [—————— = (71)
(rNda + Nsa,O)
i3
Ndmero N, = inteiro [(—) - rNda] (72)
sa

Fonte parar e Ngq9 (KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006)
Fonte: O Autor (2017).

A frequéncia de quebra é o inverso do periodo de tempo de
flutuacdo. Para que uma quebra seja efetiva, a energia necessaria deve ser
maior que os efeitos da a energia superficial da gota e da viscoelasticidade
da gota. A avaliagcdo da média quadratica das velocidades relativas (ﬁfi))

entre dois pontos separados por uma distancia i Ad, depende se as gotas
estdo na faixa inercial de turbuléncia (n <iAd <L) ou na faixa de
dissipagdo viscosa (i Ad < n). As polimerizac¢fes em suspensdo estdo na
subfaixa inercial, n < Ad, por isso a quebra e a coalescéncia sdo causadas
principalmente pela turbuléncia e por particulas se movendo
aleatoriamente (JAHANZAD; SAJJADI; BROOKS, 2013).

No Quadro 23 é apresentado 0 modelo simplificado para estimar a
taxa de quebra das gotas, em termos de expressdes com frequéncia e
eficiéncia, considerando as propriedades viscoelasticas da fase dispersa.
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Quadro 23 — Modelo para estimar a taxa de quebra das gotas no pivo i

Taxa I = wppye MO (73)
. U
Frequéncia W) = % (74)
Eficiéncia Ab(i) = abﬂ(i) (75)
Média quadratica das ok N N2/3
velocidades relativas Yo =1+ Iy (es 1 Ad) (76)
Relagéo entre as energias 2 Cas
requerida e disponivel Dy = + 77
para a quebra Rep(1+ RepyVep)  Wepey (1)
) iAd Ul
Numero de Webber Wepg = J—D(‘)ps (78)
, iAd I_l(i)
Nimero de Reynolds Repy = (79)
R )
Vep =
b 2RepYo()
Efeito da Dyo = 1 ta 1-a.
viscoelasticidade do ve 1 ¢ T¥as Ren(;)Yo(L) (80)
fluido 1— 4—8Y0(L
1 up
Yoi
o = ppEp (l Ad)
Relacéo entre os volumes o = Ngo(r?3 +1) .
das gotas filhas e satélites 87 (Ngg 7 + Ngg)?/3 - (81)

Parametro do modelo (a;, = 33), C4s (CHATZI e KIPARISSIDES, 1992)
Fonte: O Autor (2017).

3.4.2 Coalescéncia das gotas

Quando o mecanismo de colisdo entre gotas em um meio
localmente isotropico é analogo a colisdo entre moléculas conforme
descrito na teoria cinética dos gases. O modelo assume que a coalescéncia
é imediata, se a energia turbulenta da colisdo ¢ maior do que a energia
total de superficie da gota, as gotas irdo coalescer (Figura 21).
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Figura 21 - Coalescéncia imediata entre duas gotas dos pivés i e ]

20O

Gota no pwo L | Gotas no pivo i,
Gotas no pivo j
Fonte: O Autor (2017).

O principio da conservacdo da massa permite determinar o pivd
da gota produzida pela coalescéncia entre duas gotas com pivds em i e j:

= inteiro[(i® + j3)1/3] (82)

O Quadro 24 contém o modelo para estimar a taxa de coalescéncia
entre duas gotas com pivos em i e j.

Quadro 24 — Modelo da taxa de coalescéncia entre duas gotas dos pivés i e

Taxa ki) = W, jye e (83)

Frequéncia Wi,y = keAd73 (@2 + j2)7/6 (84)

b
~Ae(i,j)

4

e~eih = (1 — x)e 2@h + xe
o a HcPcEs Adi
Eficiéncia cup = al 02 it

(85)
b _ b Uc
AC(i.j) =ac Pcfsl/34d4/3 (i +}-)4/3

Eficiéncia para baixas conversdes (1% ;))
Eficiéncia para altas conversdes (12 ;)

Fonte: O Autor (2017).

Durante a polimerizagdo, inicialmente as gotas de mondmero se
comportam como esferas deformaveis com baixa tensdo interfacial, ap6s
uma conversdo suficientemente elevada de monémero, as particulas se
comportam como esferas rigidas que dificilmente se deformam.
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3.4.3 BP paraa polimerizagdo em suspenséo

Para o célculo da evolugdo da DTP no processo de polimerizagio
em suspensdo é empregado o BP em forma discretizada, aplicando a
técnica dos pivds fixos no intervalo (i,in, imax), COM a discretizacdo
temporal no intervalo (to, tf) como € ilustrado nas Figuras 22 e 23.

Figura 22 - Esquema de discretizacdo do BP para a evolugdo da DTP

Classes
{ﬂllfl !-Hlll'l + ] LER fffldl.\' - 1 fmax
th=0 ® L s [ ] ]
tp+ 4t @ L] [ ] L]
A P

Distribuigdo inicial (ng)

Discretizacio
temporal

tr—At @ . I ® ®

ty ® o S s ®

Distribuigio final

Fonte: O Autor (2017).

Figura 23 - Fluxograma do BP para um instante do tempo

O

kl‘ =lmin |
Propriedades .: ; Préxima classe
¥=fx) AN ]/ i+1

| | No

Quebra Coalescéncia
(Quadros 22 e 23) (Quadro 24)
| Sim
| BP AN “:-/ = Imax ,- Ly =t + AL
(Quadros 25)
| Napker = Npi + BNy

Fonte: O Autor (2017).
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Para cada classe i é realizado o correspondente BP empregando as
equac0es indicadas no Quadro 25.

Quadro 25 — Elementos do BP para as particulas da classe i

Extincéo
Quebra A—tl =9mNw (86)
AN imax
A . cE(i)
Coalescéncia v N Z kapne (87)
j=imin
Surgimento
AN imax imax
bs(i)
Quebra A—tl = Z Naa 9(pNj + Z Nsa 9(h)N¢jy  (88)
j=i j=t
-1 -1
L ANesqy
Coalescéncia " N¢j kgiong (89)
j=imin k=j
BP

AN _ ANpsi) 4 ANesiy  ANpgy  ANegqy
At At At At At

Fonte: O Autor (2017).

(90)
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4 MATERIAL E METODOS

O presente capitulo inicialmente apresenta uma descricdo dos
principais materiais empregados na polimerizacdo. Posteriormente séo
indicadas as caracteristicas das unidades experimentais onde foram
conduzidas as reac0es e as condi¢BGes operacionais da polimerizagdo em
suspensdo em regime em batelada. A unidades experimentais foram o
reator tipo tanque agitado e o reator tubular vertical agitado. Depois é
indicada a metodologia empregada para a validacdo da modelagem
proposta em regime de batelada. Na parte final do capitulo é apresentada
a proposta de simulacdo para a operacdo continua do reator vertical
agitado.

41 MATERIAL

No trabalho foi utilizado o perdxido de dibenzoila (BPO) como
iniciador e a poli(pirrolidona vinilica), conhecida por PVP, como
estabilizante. A PVP normalmente é usada na forma de solu¢do com
fracdo maéssica de polimero de 10 % e com uma massa molar média
ponderal em torno de 360.000 g/mol. A fase continua foi agua destilada
produzida nas préprias dependéncias do Laboratério de Controle de
Processos (LCP).

As formulagOes base da reacdo de polimerizacdo do estireno
operando em regime de batelada sdo apresentadas na Tabela 1. A fragcdo
volumeétrica da fase dispersa foi mantida constante para todos os testes
em um valor de 0,3.

Tabela 1 - Formulagdo base da polimerizacéo de estireno no reator de tipo
tanque agitado

Composto Quantidade

Fase continua  Agua destilada 560 mL
Monbmero Estireno 218,16 ¢g
Iniciador BOP 12¢g
Estabilizante PVP 17 mL

Fonte: O Autor (2017).

O reator tubular vertical agitado operando em regime de batelada,
foi avaliado na polimerizagdo de estireno com BPO como iniciador, PVP
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como estabilizante e 4gua como a fase continua. As formulagdes base da
reacao sao as apresentadas na Tabela 2.

Tabela 2 - Formulagdo base da polimerizacdo de estireno no reator tubular
vertical agitado

Composto Quantidade
Fase continua Agua destilada 3150 mL
Mondmero Estireno 1227,15¢g
Iniciador BOP 6,74 ¢g
Estabilizante PVP 40 mL

Fonte: O Autor (2017).

4.2  UNIDADES EXPERIMENTAIS E CONDICOES
OPERACIONAIS

4.2.1  Reator tipo tanque agitado

Na primeira etapa, a polimerizacdo em suspensdo do estireno
aconteceu em um reator tipo tanque agitado encamisado de vidro
borosilicato sem chicanas, com capacidade de 1000 mL (FGG
Equipamentos e Vidrarias para Laboratério Ltda.), Figura 24. O diametro
do reator é de cerca de 10 cm e razdo L/D de aproximadamente dois.

Figura 24 - Esquema simplificado do reator tipo tanque agitado empregado na
polimerizacdo em batelada

o— A
b

i [ sC: Controle de velocidade
B —' / i " TT: Transmissor de temperatura
Saida de dgua ) i\
da camisa - ‘ T‘“‘&':ﬂ |
\E\ //.(/' . Entradah de agua
~o— da camisa

Fonte: O Autor (2017).

Para promover uma mistura turbulenta no meio reacional foi
utilizado um agitador mecénico e controle digital da frequéncia da
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agitacdo. O reator foi empregado com uma frequéncia de agitacdo igual a
600 rpm, o agitador mecénico foi do tipo haste inclinada com um
impelidor tipo hélice tripla, fixando a distancia entre o impelidor do
agitador e o fundo e a lateral do reator em 20 mm e com uma inclinagéo
da haste de 20° em relaco a vertical. Ao ter inclinacdo descentralizada
do impelidor do agitador é possivel reduzir o efeito de vortice, gerado
pela auséncia de chicanas no reator, e aumentar a turbuléncia no meio
reacional.

A temperatura proposta na operacao do reator tipo tanque agitado
foi 90 °C. Para manter estavel a temperatura do meio reacional foi
posicionada ao lado do reator um banho termostatico com controlador
PID (Proporcional Integral Derivativo) empregando 4gua como fluido de
aquecimento. Desta forma, foi possivel manter estavel a temperatura do
meio reacional em torno ao valor especifico. A tampa do reator possui
entradas para as conexdes necessarias ao experimento, tais como a haste
do agitador, o condensador, um termopar tipo J, um capilar de vidro para
a carga dos reagentes e amostragem do produto durante o experimento.
Os ensaios de polimerizacdo foram realizados durante 5 horas.

4.2.2  Reator tubular vertical agitado

Na segunda etapa todas as rea¢Ges foram feitas no reator tubular
agitado em posigao vertical, também chamado de torre de polimerizacao.
O reator é composto por quatro médulos ndo encamisados com flanges,
cada um com altura de 30 cm e didmetro de 10 cm. O volume reacional é
relativamente baixo, mas fornece uma grande area superficial externa de
troca térmica em contato direto com o ar ambiente, capaz de dissipar de
forma efetiva o calor reacional. Os flanges possibilitam a conexdo e a
vedacdo entre um mdédulo e outro. Na parte inferior do reator, se tem a
secdo responsavel pelo fornecimento da energia térmica necessaria para
iniciar e conduzir as reacOes de polimerizacdo em suspensdo sob uma
temperatura controlada. A secdo é de aluminio, envolta por uma
resisténcia elétrica do tipo coleira, com poténcia maxima de 600 W. Se é
necesséario o reator pode utilizar mais de uma secdo de aquecimento.
Portanto, a concepgdo modular do reator o torna um equipamento flexivel,
permitindo que sua montagem seja realizada com diferentes combinagdes
de altura e sistemas de aquecimento, além de permitir o uso de distintos
sistemas de agitaco.

O esquema da torre de polimerizagdo, assim como 0s acessorios
utilizados com a finalidade de monitorar e controlar a frequéncia de
agitacdo e a temperatura do meio reacional € apresentado na Figura 25.
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Figura 25 - Esquema de reator tipo torre com sedimentacao

{‘..-SC.\;}— |
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Fonte: O Autor (2017).

O reator dispbe de termopares em cada modulo para monitorar a
temperatura desde a base (regido de aquecimento) até o topo do reator
(principal regido de reacdo), e mediante um potencidémetro é possivel
manipular a poténcia dissipada na resisténcia da se¢do de aquecimento.
Com o esquema proposto foi possivel manter a temperatura do meio
reacional em 90 °C.

O sistema de agitacdo da torre de polimerizacdo é composto por
um motor elétrico com uma haste metélica, construida em aco inox,
acoplada a seu eixo rotativo. A frequéncia de agitacdo foi estabelecida em
400 rpm. Podem ser empregadas hastes de diferentes tamanhos para
abarcar desde um mddulo até a totalidade destes. O sistema permite variar
0 numero e a posi¢do dos impelidores ao longo do reator. Para evitar
mistura insuficiente, no presente trabalho foi empregado um impelidor
por médulo, procurando que as posicdes relativas dos impelidores fossem
equivalentes em cada moédulo. O impelidor escolhido para conduzir as
reacOes é do tipo pas-planas (flat-blades), com diametro de 8,0 cm e suas
pas possuem uma dimensdo de 1,35 x 1,35 cm, com quatro pas por
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conjunto que permitem uma regulagem da angulagdo em 360°. Na Figura
26 é apresentada a fotografia do impelidor com as pés inclinadas em 90°.

Figura 26 - Fotografia com os detalhes do impelidor com pés inclinadas em 90°

Fonte: Nogueira et al. (2016).

A posicdo vertical do reator tubular favorece a sedimentagdo das
particulas apds um determinado grau de conversédo, devido ao fato que a
fase orgénica dispersa no sistema tem um aumento natural em sua
densidade com a evolugdo da reacdo. Isto também permite a retirada do
produto pelo fundo do reator. As reagdes foram conduzidas em regime de
batelada porque a torre de polimerizagdo ainda ndo dispde de sistemas
para operacdo continua, os quais devem garantir uma alimentagio
permanente de reagentes pelo topo do reator e uma retirada constante das
particulas poliméricas pela base do equipamento.

43 METODOLOGIA DA AVALIAGAO DO MODELO

O requisito mais importante do modelo é determinar o quanto 0s
dados gerados pelo modelo nas condi¢bes de trabalho propostas séo
confiaveis. O processo implica a verificacdo e validagdo dos componentes
do modelo. A primeira etapa do processo é garantir uma adequada
predicdo da cinética de polimerizacdo de estireno. A implementacédo
numérica do modelo cinético foi realizada empregando um método
implicito de resolucdo de sistemas de equagdes diferenciais. Para
determinar completamente as solucdes cada equacdo diferencial deve
conter condig@es iniciais suficientes. As condicdes iniciais requeridas no
modelo cinético da polimerizacao de estireno séo as massas do iniciador
e do monémero, junto com a temperatura. O Unico pardmetro ajustavel do
modelo cinético é a eficiéncia do iniciador (f). Na Figura 27 ¢
apresentado o esquema proposto para a validagcdo do modelo cinético.
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Figura 27 - Esquema do processo de validacdo do modelo cinético de
polimerizacéo
Modelo cinético

: r i

| Modelo ODE dos i N3o

! | momentos para as taxas de

i consumo na polimerizagio : /é\ﬂ\\ Sim /r—\
1 térmica por radicais livres i r = )—’( im
A o : S~ - N
: (Quadro 15) : T

| Jmoa = f()

Dados experimentais

6y = |XM0([ - Xﬁ'x;)l

Xexp = F(0) _

Fonte: O Autor (2017).
O processo de ajuste da eficiéncia do iniciador foi realizado com

dados da literatura (MELO et al., 2014). Os autores reportam as condi¢des

indicadas na Tabela 1 para a polimerizacgdo do estireno e a determinagéo
da conversdo mediante analises gravimétricas.

Tabela 3 - Pardmetros operacionais da polimerizacdo de estireno em suspenséo

Pardmetro
Estireno 100 g
Iniciador: peréxido de dibenzoila (BPO) 49
Agua 400 cm?®
Concentragdo de estabilizante (PVA) 0,44 g/dm?
Temperatura 80°C
Agitacdo 1000 rpm

Fonte: Melo et al. (2014)

Na Figura 28 é possivel apreciar que o0 modelo cinético representa
adequadamente a conversdo do sistema nas condi¢Ges reacionais, a
estimativa do coeficiente de determinacdo foi 0,9998 mostrando a
bondade do modelo cinético. O efeito gel incluido na constante de
terminagdo na medida em que a polimerizacdo converte mondmero em
polimero, satisfatoriamente representa o limite da conversao da reagao. A
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eficiéncia do iniciador ajustada esta na faixa de 0,3 a 0,8 valores aceitos
na literatura (ODIAN, 2004).

Figura 28 - Ajuste da conversdo na polimerizagdo de estireno
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Fonte: O Autor (2017).
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O modelo cinético da polimerizacdo de estireno em suspensdo
além de obter a conversdo como funcdo do tempo, permite avaliar as

concentragcBes (monémero, radicais,

iniciador) e as propriedades

moleculares (massa molar e indice de polidispersdo). Na Figura 29 se
apresenta o ajuste da evolucdo das massas moleculares médias numérica
e massica da reacdo com dados obtidos mediante cromatografia por
permeacgédo em gel (GPC).

Figura 29 - Ajuste das massas molares médias na polimerizagdo de estireno
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Fonte: O Autor (2017).
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Os resultados das simulagdes ndo apresentam descontinuidades e
ttm a mesma ordem de grandeza que os dados experimentais. Os
coeficientes de determinacdo sdo 0,9915 para a massa molecular média
maéssica e 0,9738 para a massa molecular média numérica. Entdo é
possivel dizer que o modelo representa adequadamente o comportamento
do sistema nas condigdes reacionais. O modelo mostra 0 aumento nas
massas molares causados pelo efeito gel, que diminui a constante de
terminacdo e favorece a propagacdo. O modelo cinético tem a vantagem
de armazenar os resultados na forma de func@es de interpolacdo, para
permitir sua utilizacdo em célculos posteriores.

O modelo da polimerizagdo em suspensdo em batelada
desenvolvido foi avaliado experimentalmente, mediante a comparacdo
das simulages com os dados obtidos da DTP dos dois reatores. A etapa
final foi a simulacdo da operacdo continua da torre de polimerizacao
considerando o sistema como uma serie de seccdes de reatores fluxo
pistdo de comprimento Az como é ilustrado na Figura 30.

Figura 30 - Esquema de discretizacdo da torre de polimerizacao

Alta turbuléncia

Baixa turbuléncia

Fonte: O Autor (2017).
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Nesta se¢do, primeiramente foram comparados os resultados da
evolucéo temporal de algumas das propriedades obtidas com o modelo
para as duas unidades experimentais em regime de batelada, o reator tipo
tanque agitado com a formulacdo especificada na Tabela 1, e a torre de
polimerizacdo com a formulacéo da Tabela 2. Posteriormente o modelo
desenvolvido foi testado pela comparacdo dos resultados da simulagédo
com dados experimentais para a DTP final. Com base no modelo
validado, os fendbmenos de quebra e coalescéncia foram analisados sob
diferentes condi¢Bes operacionais. Na parte final sdo apresentadas as
simula¢es do reator tubular vertical agitado em operacéo continua.

5.1 POLIMERIZACAO EM SUSPENSAO EM BATELADA

No reator tipo tanque agitado o banho termostatico com
controlador PID permitiu manter estavel a temperatura do meio reacional
em 90 °C. Na torre de polimerizacdo a temperatura do meio reacional
apresentou leves oscilagdes, mas a variabilidade foi inferior ao 1 %. Os
resultados obtidos confirmam a consideracao de operacao isotérmica nos
reatores. A modelagem da polimerizacdo de estireno em suspensdo em
batelada permite comparar a evolucao das propriedades nos dois reatores
testados. A evolucdo da fracdo volumétrica da fase dispersa nos dois
reatores é apresentada na Figura 31.

Figura 31 - Evolucéo da fragdo volumétrica da fase dispersa durante a
polimerizacdo de estireno em suspenséo em batelada
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Fonte: O Autor (2017).
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Os fendmenos de coalescéncia podem ser desprezados quando a
frac8o volumétrica é menor que 5 % (MACHADO et al.,, 2001). No
presente trabalho o valor da fragdo volumétrica € muito superior a
condicdo indicada pelo qual a coalescéncia é significativa nos dois
reatores. Na polimeriza¢io em suspensdo, assim como em outros sistemas
de polimerizagdo heterogéneos, as propriedades fisicas das gotas mudam
com a conversdo do monémero a medida que a polimerizagdo avanga. No
reator vertical tubular a reducdo da fracdo volumétrica da fase dispersa
acontece mais rapido, o qual é indicativo de uma maior velocidade de
reacao.

Em geral o avance da polimerizacdo esta relacionado com o
aumento das propriedades visco-elasticas da fase dispersa. Na Figura 32
é apresentada a evolugdo da viscosidade da fase dispersa nos dois
reatores.

Figura 32 - Evolucgéo da viscosidade da fase dispersa durante a polimerizagéo de
estireno em suspensdo em batelada
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Fonte: O Autor (2017).

A viscosidade das gotas é quase constante no periodo inicial,
seguida de um incremento notavel indicando uma troca da natureza da
fase dispersa. O comportamento é anadlogo nos dois reatores, mas
novamente o reator vertical apresenta primeiro as modificagdes, também
é possivel apreciar que a variagao é de menor magnitude.

As propriedades da suspensdo sdo médias ponderadas das
propriedades da fase dispersa e da fase continua. A viscosidade dinadmica
é a combinacdo da viscosidade dindmica e a densidade da suspenséo. Nos
dois reatores a concentra¢do do emulsificante é diferente. No reator de
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tanque agitado a concentracdo de PVP é 2,4 vezes maior que a
concentracdo no reator tubular; a diferenca neste fator gera que a
viscosidade cinematica no reator agitado seja mais de trés vezes a
observada no reator tubular. N&o obstante, a concentracdo de PVP no
reator tubular foi suficiente para evitar a aglomeragdo massiva da fase
dispersa.

Para fazer comparavel a evolugdo da viscosidade cinética nos dois
reatores, foi calculada a relacdo entre a viscosidade cinematica e a
viscosidade cinematica maxima da suspensdo. Na Figura 33 é apresentada
a evolucdo desta relacdo de viscosidades cinematicas nos dois reatores.

Figura 33 - Evolugéo da viscosidade cinematica com relagao a viscosidade
cinematica maxima da suspensao durante a polimerizagdo em batelada
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Fonte: O Autor (2017).

A evolucdo da viscosidade cinemdtica apresenta um
comportamento analogo nos dois reatores, o tempo requerido para atingir
0 valor maximo é menor na torre de polimerizacao, depois a viscosidade
cinematica da mistura apresenta diminuicdo até alcancar a estabilidade,
esse momento é equivalente nos dois reatores, e corresponde ao ponto
guando as particulas constituem a fase dispersa e a suspensao liquido —
liquido torna—se suspensao sélido — liquido. O aumento da viscosidade do
sistema é responsavel da diminuicdo da dissipacdo de energia.

A densidade da fase dispersa é uma propriedade muito importante
na polimerizagdo em suspensdo, e por tanto, resulta fundamental simular
sua evolucdo para determinar diferencas operativas nos dois sistemas de
reacdo. Na Figura 34 se apresenta a evolucdo das densidades relativas da
fase dispersa nos dois reatores.
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Figura 34 - Evolucdo da densidade da fase dispersa durante a polimerizagdo de
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Fonte: O Autor (2017).

A polimerizacdo em suspensdo em batelada apresenta trés
periodos: suspensdo liquido-liquido, estabilidade e suspensdo solido—
liquido. Na fase inicial a densidade da fase dispersa é inferior a densidade
da fase continua, na auséncia de agitagéo as gotas apresentariam flotacéo
procurando a parte superior do reator. Neste periodo a agitacdo €
requerida para manter a suspensao liquido-liquido. Durante a estabilidade
as densidades das fases dispersa e continua sdo muito préximas,
corresponde ao intervalo cinza da figura e estd compreendido na faixa de
densidades relativas entre 0,97 e 1,03, a separacdo nessas condigdes por
decantagdo ndo é possivel e requer de forcas significativas como as
obtidas na centrifugacdo ou a filtracdo da mistura. No periodo final o
sistema é uma suspensdo solido-liquido. A natureza turbulenta da
mistura, a pequena diferenca de densidades e a curta duragéo do periodo
de suspensdo sdlido-liquido ndo permite a sedimentacédo das particulas no
reator agitado. No reator vertical tubular acontece mais rapido a transi¢do
ao estado de estabilidade. O maior comprimento da torre de
polimerizacdo e a posicdo vertical favorecem a sedimentacdo das
particulas.

O modelo considera que cada gota quebrada gera duas gotas de
tamanhos quase iguais e uma série de pequenas gotas. A taxa de quebra
inclui a frequéncia e a energia requerida para o quebramento das gotas.
Na Figura 35 sdo apresentados os graficos de contorno para as taxas de
quebra em fun¢do do tempo de reagdo e do tamanho das particulas nos
dois reatores.
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Figura 35 - Contornos para as taxas de quebramento na polimerizagdo em
suspensdo em batelada (a) reator tanque agitado (b) reator vertical tubular
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Fonte: O Autor (2017).

A probabilidade da quebra das gotas se reduze com o tempo, a
maiores taxas de quebra acontecem nos primeiros minutos, mas tem uma
reducdo significativa com o tempo. A faixa inferior corresponde a menor
taxa de quebramento é mais ampla no reator vertical tubular. A regido
inicial de baixa quebra corresponde a tamanhos inferiores a 1100 um no
reator tipo tanque agitado e 1000 um no reator tubular. Ao final da rea¢éo
quase todas as classes apresentam taxas de quebra insignificantes, este
comportamento é mais visivel no reator vertical.

Na Figura 36 ¢ ilustrada a determinagdo da taxa de coalescéncia
entre uma gota de 1000 um e uma gota de 200 wm no tempo inicial.

Figura 36 - Taxa de coalescéncia entre duas gotas
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Os resultados da simulacdo indicam que a coalescéncia é um
processo onde as particulas de maior tamanho podem aglomerar com
pequenas particulas. O resultado indica uma coalescéncia preponderante
das gotas maiores corroborando o indicado por Sokova (1981), e
associado ao uso da razdo entre a energia interfacial e a energia de colisao
para o calculo da eficiéncia da coalescéncia. Na Figura 37 é apresentada

a evolucdo da taxa de coalescéncia entre duas gotas com diametros de
1000 um e de 200 um.

Figura 37 - Evolucdo da taxa de coalescéncia entre uma gota de 1000 yum e uma

gota de 200 wm durante a polimerizacdo em batelada
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Fonte: O Autor (2017).

Os maiores valores das taxas de coalescéncia correspondem aos
primeiros momentos da reacdo, onde o sistema é uma suspenséo liquido
— liguido. Devido a que a probabilidade de coalescer é maior nas gotas
gue nas particulas, o aumento da conversdo esta associado com a
diminuicdo das taxas de coalescéncia. No reator agitado a diminuicdo das
taxas de coalescéncia é mais rapida que no reator vertical, ao final da
reacdo as taxas de coalescéncia ndo apresentam variacdes e sdo
insignificantes em todas as classes.

A interpretagdo do comportamento da polimerizagdo em suspensao
em termos da evolugcdo do tamanho das particulas DTP é complicada,
além das taxas de quebra e coalescéncia é necessario considerar a
evolugdo no ndmero das particulas. Na simulagdo foi empregado o
método dos pivds fixos para o BP com tamanho de classes de 15 um. Na

Figura 38 é ilustrada a evolugdo da DTP durante a polimerizagdo em
suspensdo no reator tubular vertical.
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Figura 38 - Evolugdo da DTP no reator tubular vertical durante a polimerizagao
em suspensao em batelada

t = 0 min t =10min t = 20min
b \
| AL I AL LD 2l AT N
t = 30 min t = 60 min t =120 min

t = 180min t = 240 min

Fonte: O Autor (2017).

Durante as duas primeiras horas de reacdo é apreciavel a variacdo
da DTG, que gradualmente se torna bimodal. A formacdo de pico
associado com as gotas satélites entre 200 um e 500 um, é compativel
com 0 mecanismo de quebra eldstica das gotas (CHATZI e
KIPARISSIDES, 1995). Depois de sessenta minutos a quantidade de
particulas com o tamanho superior a 1800 wm ndo € apreciavel. Durante
a etapa final da polimerizacdo a DTP é quase constante. Obter
experimentalmente a DTG inicial é um desafio, os pesquisadores
propem como alternativa fazer simulagbes com uma DTG inicial
seguindo uma distribuigdo normal, realizando modificacdes na média e a
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variancia da distribuicdo inicial, mas as modificacdes praticamente ndo
afetam a DTP apds o periodo sem reacdo, e consequentemente também
pouco afetam a DTP final. Na Figura 39 é apresentada a DTP previstas
nos dois reatores.

Figura 39 - DTP final prevista pelo modelo nos dois reatores na polimerizagdo
em suspensao em batelada (a) reator tanque agitado (b) reator vertical tubular

(a) (b)

Fragio massica na classe (%)
Fragiio missica na classe (%)

t;p[ﬂﬂl) dy,(pm)
Fonte: O Autor (2017).

Além do guebramento elastico responsavel pela geracdo de gotas
satélite, outra razdo da DTG bhimodal ¢ a ndo homogeneidade do
movimento turbulento. Embora a velocidade de agitacdo seja diferente
nos dois reatores e as simulacdes mostrem distintos valores das
propriedades da fase dispersa os dois sistemas, as DTP obtidas s&o
similares. As Figuras 40 e 41 apresentam a comparacdo da DTP
experimental e a gerada pela simulagéo nos dois reatores.

Figura 40 - Distribuicao final do tamanho das particulas na polimerizagdo em
suspensdo em batelada no reator de tipo tanque agitado
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Figura 41 - Distribuicéo final do tamanho das particulas na polimerizagdo em
suspensdo em batelada no reator tubular vertical
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Fonte: O Autor (2017).

A DTP prevista é compardvel com a DTP medida
experimentalmente ao final da polimerizagdo. As diferencas
significativas correspondem as dificuldades que o processo de
peneiramento apresenta na recuperagdo dos finos obtidos durante a
polimerizacdo. Os resultados obtidos mostram que a simulagdo predize
satisfatoriamente a DTP. A partir da distribuicdo completa dos tamanhos
das gotas é possivel a obtencdo do tamanho médio. Na Figura 42 ¢
apresentada a evolugdo do didmetro médio de Sauter nos dois reatores
durante a polimerizagdo em batelada.

Figura 42 - Evolucdo do diametro médio de Sauter na polimerizagdo em
suspensdo em batelada
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Fonte: O Autor (2017).
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Durante os primeiros minutos da reacdo a evolucdo do diametro
Sauter é equivalente nos dois reatores. Depois da fase inicial devido as
maiores taxas de quebra no reator tubular acontece uma maior redugdo do
tamanho das gotas. O valor final do tamanho das particulas é menor no
reator vertical, resultado das diferencas nas propriedades fisicas das duas
fases e das varidveis da cinética de polimerizacdo nos dois reatores.

52  POLIMERIZACAO EM SUSPENSAO EM CONTINUO

A etapa final foi a simulacdo do reator vertical, para avaliar a
possibilidade da producéo continua de polimeros em suspensdo na torre
de polimerizacdo. Na operacdo continua, a fase organica (monémero e
iniciador) e o meio de suspensdo (agua e agente estabilizante), sdo
adicionados pela parte superior da torre e no fundo do reator séo retiradas
as particulas poliméricas produzidas.

A torre de polimerizacdo em operagdo em continuo é considerada
como um reator tubular ideal (fluxo pistdo) e o0 modelo de fluxo assume
apenas a existéncia de gradientes de concentracdo na direcdo do fluxo
(axial), sendo radialmente uniforme. Na simulacdo foi aplicado o modelo
de duas regides na torre de polimerizagdo com a distribui¢éo da taxa local
de dissipacdo de energia da suspenséo apresentada na Figura 43.

Figura 43 - Distribuicdo da taxa local de dissipacgdo de energia da suspensédo
prevista na torre de polimerizacao
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A solucdo do modelo cinético na torre de polimerizacao é realizada
assumindo que para um determinado comprimento as gotas apresentam
homogeneidade e ndo ha mudanga de composicdo na direcdo radial.
Todas as gotas tém o mesmo tempo de residéncia. A conversdo em funcéao
do comprimento do reator na polimerizacdo em suspensdo é apresentada
na Figura 44.

Figura 44 - Fragdo volumétrica da fase dispersa e conversdo do mondmero em
funcdo do comprimento do reator na polimerizacdo em suspenséo
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Fonte: O Autor (2017).

Na torre de polimerizacéo a fragdo volumétrica da fase dispersa
diminui nos dois mddulos superiores para permanecer constante na parte
inferior do reator. No primeiro dos médulos da torre de polimerizacdo o
grau de conversdo do mondmero na fase dispersa chega a 37 %. No
segundo mddulo as gotas apresentam a maior conversdo por comprimento
chegando a 87 %. A reacdo de propagacdo é o estadgio dominante nesta
faixa de reagdo. Na terceira secdo se tem transi¢do de uma fase dispersa
de alta viscosidade até a formagao de particulas com conversao perto de
98 %. No ultimo mddulo se tem as particulas do polimero com estado
guase estacionario até a completa conversdo do monémero.

Na Figura 45 apresenta-se a evolucdo da tensdo interfacial das
gotas ao longo do reator. Nos mddulos superiores a tensdo é quase
constante, correspondente a uma dispersao liquido — liquido e ao final do
terceiro dos médulos ocorre 0 aumento da tensdo interfacial. Na parte
inferior da torre de polimerizacdo o incremento da tensdo é exponencial e
na fase dispersa acontece a transicdo de liquido a sdlido, nesta zona é
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superado o ponto de identificacdo das particulas, e o sistema atinge a
condicdo de suspensdo sélido — liquido.

Figura 45 - Evolucéo da tensdo interfacial das gotas ao longo do reator tubular
vertical
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Fonte: O Autor (2017).

Na Figura 46 apresenta-se a evolucdo da viscosidade da fase
dispersa e viscosidade da suspenséo ao longo da torre de polimerizacéo.

Figura 46 - Perfil das propriedades da fase dispersa ao longo do reator tubular
vertical
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Nos dois primeiros mddulos as gotas mantém a viscosidade
constante, mas a viscosidade da suspensdo aumenta significativamente.
No segundo dos moédulos apresenta os maiores valores da viscosidade na
suspensdo. J& no terceiro dos moédulos acontece uma variagdo notavel da
viscosidade da fase dispersa devido a transicdo de gotas a particulas. No
fundo do reator novamente é possivel observar que a fase dispersa
corresponde a particulas poliméricas. A viscosidade da mistura depois de
atingir o valor méximo apresenta uma reducéo, devido a diminuicdo do
volume da fase dispersa e a natureza solida das particulas.

A evolucao da densidade da fase dispersa é muito importante para
determinar a possibilidade de operacdo continua do reator tubular. Na
Figura 47 apresenta-se a distribuicdo da densidade relativa da fase
dispersa na torre de polimerizagéo.

Figura 47 - Distribuicao da densidade da fase dispersa na torre de polimerizacéo
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Fonte: O Autor (2017).

O reator apresenta trés estagios: flotacdo, estabilidade e
sedimentacdo. A zona de flotagdo requer uma boa agitacéo para manter a
suspensao liquido—liquido onde a densidade relativa varia desde 0,85 até
0,97. A secdo de flotacdo corresponde ao primeiro dos modulos do reator
e boa parte do segundo médulo. Na regido de estabilidade as densidades
das fases dispersa e continua sdo muito proximas, entre 0,97 e 1,03 e a
separacdo nessas condi¢fes por decanta¢do ndo é possivel, requerendo
forcas significativas como as obtidas na centrifugagdo. Na zona de
sedimentacdo, se tem uma suspensdo solido-liquido, a se¢éo corresponde
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ao fundo da torre de polimerizagéo correspondente ao mddulo final e a
sec¢do do aquecimento.

No reator tubular vertical é possivel atingir uma DTG estavel no
primeiro dos moédulos do reator. A dispersdo inicial é o suficientemente
estavel para impedir a coalescéncia e a desestabilizagdo durante a
polimerizacdo. A torre de polimerizacdo proporciona as condigdes
adequadas para dissipar o calor gerado durante a reagdo, a boa
transferéncia de calor foi observada durante a operacao em batelada, onde
0 sistema de controle de temperatura foi satisfatério. O comprimento do
reator permite a adequada evolucdo das propriedades da fase dispersa,
além de fornecer o tempo de residéncia necessario para atingir a
conversao desejada.

A operacdo continua do reator é possivel quando a distribuigdo do
tempo de residéncia determinada pela conveccdo natural do sistema
permite a sedimentagdo natural das particulas. Na torre de polimerizagéo
a diferenca das densidades entre as particulas e a fase continua, junto com
0 comprimento da zona de sedimentacdo é suficiente para obter
precipitacdo das particulas de poliestireno e atingir a operacdo continua
do reator. Em préximas estagios é necessario estabelecer os esquemas de
alimentacdo continua da fase organica e 0 meio de suspenséo, e a retirada
continua do polimero suspenso. As simulagdes mostram que é possivel
manter a estabilidade da suspensdo e a atingir adequadas propriedades
morfoldgicas das particulas produzidas.



115

6 CONCLUSAO

O presente trabalho é o primeiro em realizar a modelagem
matematica da polimerizacdo em suspensdo continua em reatores
tubulares verticais agitados. A modelagem inclui os processos de quebra
e coalescéncia das gotas em polimerizacdo, empregando um modelo de
dispersdo turbulenta homogénea de duas regifes. Alta turbuléncia nas
proximidades aos agitadores onde acontece a quebra das particulas e
baixa turbuléncia nas outras regibes onde ocorre a coalescéncia. A
equacdes de Balango Populacional foram solucionadas com o método dos
pivos fixos. A modelagem permitiu realizar uma descricdo detalhada e
adequada da evolucdo da DTP.

O modelo cinético foi validado com dados da polimerizacdo em
suspensao de estireno em batelada disponiveis da literatura (MELO et al.,
2014), permitindo também avaliar as propriedades moleculares do
sistema. O modelo cinético empregado descreve de forma satisfatéria o
comportamento da cinética da polimerizagéo de estireno em suspensao e
os resultados da simulagdo apresentaram boa concordancia com os dados
experimentais, o coeficiente de determinacéo do modelo para a converséo
do estireno a 80 °C foi 0,9998.

A DTP obtida pela simulacdo foi bimodal, a comparacdo com o
resultado experimental foi satisfatoria nos dois reatores, 0s parametros do
modelo foram estabelecidos conforme as referéncias bibliogréaficas, o
Unico pardmetro de ajuste requerido no presente trabalho foi o nimero de
poténcia na regido de quebra. A validacdo da DTP foi o referente da
simulacdo da polimerizacdo em suspensdo do estireno em batelada, tanto
no reator tipo tanque agitado como no reator tubular vertical agitado. A
ferramenta computacional desenvolvida é eficiente, proporciona
elementos numéricos e graficos adequados para estudar carateristicas da
polimerizacdo em suspensdo em batelada.

A solugdo da EBP foi o componente do modelo com maior
consumo de tempo computacional, o intervalo de discretizacdo do
tamanho das classes foi constante e igual a 15 um, o maior didmetro de
particula considerado foi 2400 pum o que corresponde a 96 classes. Para a
determinacdo da evolugdo da DTP é necessario construir uma malha onde
0s nodos correspondem a intervalos de tempo e classes de particula, os
requerimentos computacionais tém uma grande dependéncia com o
tamanho do passo, reduzir o passo & metade duplica os pontos de
avaliacdo e triplica o tempo de simulag&o.

A simulacdo do reator tubular vertical agitado em operacdo
continua, mostrou que dependendo do fator de anélise é possivel dividir
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a torre de polimerizacdo em diferentes estagios ou se¢Bes. Considerando
a propagacéo sdo dois estagios, no primeiro acontece a polimerizacdo, a
conversao chega ao 98 %, no segundo a fase dispersa é quase estavel e
acontece a conversao remanente. Para as propriedades visco-elasticas
também séo duas se¢Bes, na primeira o sistema é uma suspensdo liquido—
liquido e na segunda é uma suspensao sélido-liquido. A transicdo da fase
dispersa de gotas monoméricas a particulas poliméricas é analoga na
tensdo interfacial e na viscosidade da fase dispersa. O sistema no fundo
da torre de polimerizacéo é uma suspenséo solido—liquido, com particulas
do polimero em um estado de reacdo quase estacionario.

A simulacdo considerando que o reator tubular vertical agitado
apresenta o comportamento de um reator fluxo pistdo, permite inferir que
é possivel a producdo continua do estireno, embora a densidade da fase
organica seja muito proxima a da fase aquosa ao longo da rea¢do. Com
relacdo & densidade a torre de polimerizacdo apresenta trés estagios:
flotacdo, estabilidade e sedimentagdo. Na zona de sedimentagdo, a
diferenca de densidade entre as particulas e a fase continua, junto com o
comprimento da zona € suficiente para obter precipitacdo das particulas
de poliestireno e permitir a operagdo continua do reator.

Para dar continuidade, enriquecer a discussdo e aumentar a
aplicabilidade pratica do presente estudo, recomendam-se 0s seguintes
topicos a serem abordados em futuros trabalhos:

a) A DTP e as caracteristicas das particulas sdo muito sensiveis a
fluidodindmica do sistema. Estudos experimentais mais
aprofundados sobre o impacto da configuracdo do sistema de
agitacdo nas propriedades das particulas devem ser realizados.
Sugere-se considerar distintas frequéncias de agitacdo, efeito do
numero de impelidores e o espacamento entre eles.

b) Ajustar o modelo matematico para realizar a simulagéo dinamica
do reator continuo, procurando estabelecer os efeitos das variagdes
na alimentacdo e nas condicdes de operacdo do reator. Na
alimentacdo os fatores que podem ser considerados sdo: a relacdo
iniciador/mon6mero, a fragdo volumétrica inicial da fase dispersa
e a concentracdo do estabilizante. As principais varidveis
operativas sdo a temperatura de reacdo e a frequéncia de agitac&o.
A simulagdo dindmica também é necessaria para analisar as
estruturas requeridas para o controle da torre na polimerizacdo em
suspensao.

C) O reator vertical agitado requer modificagBes no sistema de
alimentacdo e saida do produto para que possa operar em continuo
e estudos neste sentido sdo necessarios. A adicdo continua do
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alimento gera interacGes na fase dispersa, entre as novas gotas e
aquelas ja existentes no sistema, neste sentido sdo pertinentes
estudos da polimerizacdo em suspensdo conduzidas em regime
semi-batelada. Também séo relevantes estudos da dindmica de
sedimentac&o das particulas em funcdo da configuracéo do sistema
de agitacdo e do reator.
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