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RESUMO

A polimerizacdo em emulsdo de estireno em um microrreator Syrris de 250 yL com
misturador estatico juncdo “T” foi estudada em duas etapas. Primeiro somente a
fluidodinamica deste dispositivo ndo convencional foi avaliada, depois, foi
desenvolvida a reacdo de polimerizacdo de forma a observar como este fator
influencia no sistema. Os experimentos foram realizados procurando se atingir
maiores conversdes, mas mantendo a estabilidade da emulsdo. Foi um trabalho
exploratério, portanto se assemelha mais a um processo de evolucao (evolutionary
process). Foram verificados a partir de qual relacdo das vazdes dos dois fluidos ocorre
a formacéao de gotas, e que com o aumento da vazao da fase continua, aquosa (Qc),
mantendo constante a vazdo da fase dispersa (Qud), foi verificado uma diminuicédo do
didmetro das gotas e um regime de fluxo laminar. Posteriormente, realizou-se a
polimerizacdo em emulsdo do estireno no microrreator, porém com restricdes para
altas vazbes. Os parametros de processo testados foram a proporcdo Qc € Qg, a
temperatura e a concentracdo do iniciador para entao verificar o efeito que a variacéo
destas ocasionam na conversao de monémero, no diametro e nimero de particulas e
nas massas moleculares médias. A polimerizacao foi feita para soma das vazdes Qc
e Qud da ordem de 100 y L/min, com 15% de monémero na formulagdao e com o maior
tempo de residéncia possivel de 2,5 minutos. Para maiores concentracbes de
mondmero, acima de 15% foi verificado entupimento do canal do microrreator. A taxa
de conversdao de mondémero aumentou com 0 aumento da temperatura e com o
aumento da concentragao do iniciador, mas o maior valor atingido foi de apenas 37%
devido ao baixo tempo de residéncia. Nos casos de maiores taxas de conversao, as
massas moleculares obtidas foram as menores conforme o esperado pela teoria.

Finalmente, os indices de polidispersao (PDI), obtidos foram da ordem de 2,5 a 3,5.

Palavras-chave: polimerizagdo, emulséo, microrreator, poliestireno.



ABSTRACT

The emulsion polymerization of styrene in a microreactor Syrris 250 uL with static mixer
junction "T" was studied in two steps. First, only the fluidynamics of this
nonconventional device was evaluated, after the polymerization reaction was
developed in order to observe how this factor influencing the system. The experiments
were performed seeking to achieve higher conversions, keeping the stability of the
emulsion. It was an exploratory work therefore is more like an evolutionary process.
The ratio of two-phase flow rates was analyzed from which of them occurs droplet
formation. The flow rate of dispersed phase (Qd) was kept constant and the continuous
phase (Qc), was increased. It can be observed the decreasing of droplet diameter and
a laminar flow regime. Later, it was carried out emulsion polymerization of styrene in
the microreactor with restrictions for high flow rates. The process parameters were
analyzed: the ratio Qc/Qd, the temperature and initiator concentration and then
determine the effect that these variations cause the monomer conversion, the diameter,
number of particles and the average molecular weight. The polymerization occurred to
the sum of the flow rates Qc and Qg of around 100 uL/min with 15% monomer in the
formulation with the highest residence time of 2,5 minutes. For higher concentrations
of monomer, above 15% was observed clogging in the microreactor channel. The
monomer conversion rate raised with increasing temperature and with the
concentration of initiator, but the largest value achieved was only 37% due to the low
residence time. In this case, the molecular weights obtained were smaller as expected

by theory. Finally, the polydispersity indexes obtained were around 2.5 to 3.5.

Keywords: polymerization, emulsion, microreactor, polystyrene
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Capitulo 1 — INTRODUCAO

1.1 Viséo Geral — Producéo de Polimeros e Microrreatores

Para o maior aproveitamento da capacidade instalada, a intensificacdo de processos
através do aumento de rendimento das reagfes é uma estratégia que permite alcangar
reducdes drasticas no tamanho da planta levando a uma producdo mais eficiente e
com reducédo de custo do produto. A tecnologia de microrreatores € uma ferramenta
poderosa para converter plantas industriais convencionais em processos compactos,
seguros e mais eficientes.

Os microrreatores séo dispositivos que possibilitam que reacdes quimicas ocorram,
tais como o0s reatores convencionais, mas com dimensdes tipicas em escala
micrométrica, por exemplo, canais com 10 a 1000 ym (Manson et al., 2007). Fazem
parte de um campo de estudo que vem recebendo muita atencdo da comunidade de
engenharia quimica que é engenharia de Micro Processos (micro reactor tecnology).
Por causa desta reducdo no tamanho, 0s microrreatores tém apresentado inimeras
vantagens sobre reatores convencionais tais como, maior eficiéncia energética, maior
rendimento, menor custo de operacdo, maior seguranca devido a pequenas
quantidades necessarias de reagentes, condi¢cdes de fluxo laminar, flexibilidade e
maior controle de processo (Dudukovic, 2010). Além disso, segundo Wilms et al.
(2008), a capacidade de remocéo de calor € significativa por causa da elevada relacao
entre superficie / volume (até 30.000m2.m3), permitindo realizar reacGes exotérmicas
mais rapidamente e isotermicamente.

Outra vantagem diz respeito a reducdo do risco potencial ao manusear reagentes
perigosos, por causa dos pequenos volumes utilizados, e que permite uma rapida
verificacdo da sintese de processos e consequente reducéo de custos. Finalmente,
0s microrreatores tornam mais facil quando ha necessidade de aumento de escala de
producao, bastando aumentar o numero de reatores (Iwasaki et al., 2006) sendo que
0S mesmos proporcionam mais facil portabilidade devido ao seu tamanho.

Essas vantagens dos microrreatores tém proporcionado muitas aplicacbes para
sinteses quimicas em varios segmentos como a quimica farmacéutica e biologia
molecular, bem como reacdes cataliticas (Yoshida et al., 2005).

A polimerizacdo em microrreatores também tem atraido uma grande atencdo nos

altimos anos e os estudos de polimerizacdes focados em demonstrar beneficios, tais
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como a mistura rdpida e o maior controle de temperatura sendo exemplos as
polimerizacdes catibnicas (lida et al., 2009), a de abertura de anel e via radicais livres
(Nagaki et al., 2004), e tém sido amplamente relatados artigos sobre o controle mais
preciso da arquitetura da polimerizacdo. lwasaki et al. (2005) conseguiram obter
distribuicbes de massa molecular mais estreitas que as obtidas em reatores
convencionais. Um grande numero de sinteses macromoleculares em microrreatores
tém sido no sentido de otimizar os parametros de processos, incluindo reacdes de
polimerizagdes (Wu et al., 2005).

Somados aos beneficios mencionados pela engenharia de micro processos, ha
também interessantes desafios surgidos a partir do mercado de polimeros. O
desenvolvimento de novos produtos poliméricos especiais para atender as
necessidades e a demanda de mercado, também fornecem novos desafios para o
campo de Engenharia de Reacado de Polimerizagdo (Giudici, 2000). O mercado esta
crescendo rapidamente com a exigéncia de novos e diferentes produtos tais como
particulas de polimeros em emulsdo com morfologia da particula internamente
controlada (“nucleo/casca”), a obtencdo de microesferas poliméricas de tamanhos
uniformes para uso em cromatografia ou em displays de cristal liquido (Nisisako et
al., 2004), polimeros com teor de mon6émero residual extremamente baixo (Araujo et
al., 2000), polimeros géis superabsorventes (polimeros reticulados com estrutura
molecular otimizada, muito Gtil para uso em fraldas descartaveis para bebés e outras
areas afins), apenas para citar alguns exemplos. Os microrreatores permitem a
sintese de particulas poliméricas possibilitando o controle fino sobre a forma, o
tamanho, a anisotropia quimica, a porosidade e a estrutura nucleo/casca (Dendukuri
e Doyle, 2009).

Este trabalho esta dentro deste contexto de inovacao, onde novas técnicas vém sendo
desenvolvidas para formacao de gotas em emulséo, preparadas em microcanais em
misturadores estaticos com juncéo T, como € o caso do microrreator tipo chip da Syrris
utilizado, e particulas de mesmo tamanho sao produzidas por subsequente
polimerizacdo. O tamanho das gotas e particulas € modificado flexivelmente variando

as condic¢des de fluxo em um microrreator (Steinbacher e Mcquade, 2006).
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1.2 Desafios — Polimerizagdo em Emulsé&o

Alguns artigos tém sido publicados nos ultimos anos, sobre polimerizacdo em emulséo
e miniemulsdo em reatores tubulares de pequenos diametros (1,6 mm ou maiores),
muitas vezes no campo da polimerizagdo radicalar controlada na modalidade RAFT
(Russum et al. 2004 e 2005).

A polimerizacdo em emulséo é um processo de ampla aplicacao industrial. Uma das
principais vantagens deste processo, consequéncia da compartimentalizacdo do
sistema, esta na possibilidade de se obter simultaneamente polimeros de alta massa
molecular e elevadas velocidades de polimerizagéo (Sayer, 2010).

Ao utilizar agua como meio dispersante, o produto também apresenta vantagens, do
ponto de vista ambiental e econdémico. Por outro lado, as principais desvantagens
desta técnica de polimerizacdo derivam do seu carater multifasico e da maior
complexidade dos mecanismos envolvidos, o que se traduz em uma maior dificuldade
de modelagem, monitoramento e controle.

Estas polimerizacbes “multifase” sdo mais complicadas e dificeis de realizar em
reatores de canais estreitos por causa da falta de agitacéo, o que poderia levar a uma
homogeneizagcédo nao apropriada das diferentes fases. Devido a isso, outros grandes
problemas podem surgir como a separacao de fases, nucleacao instavel, incrustacéao
e subsequente entupimento do microrreator (Ouzineb et al. 2004 e Ghosh e Forsyth,
1976).

Esses inconvenientes ja foram relatados para as polimerizacbes em emulsédo
realizadas em reatores tubulares (Ouzineb et al. 2004; Paquet e Ray, 1994 e Ghosh
e Forsyth, 1976), porém diversos aspectos deste tipo de reacbes seguem despertando
interesse, como por exemplo, os mecanismos de nucleacdes e as vezes também de
renucleacdo (Gilbert, 1995), a divisdo dos componentes entre as diversas fases
presentes no sistema, o desenvolvimento de sensores que podem ser utilizados para
monitoramento em linha bem como a elaboracéo de estratégias de controle para este
tipo de processo (Chien e Penlidis, 1990; Giudici, 2000 e Vieira et al., 2002), porém
gquando se trabalha com microrreatores, espera-se que estes problemas sejam
minimizados, devido a maior eficiéncia de transferéncia de massa observada em cada

micro canal.



20

1.3 Objetivos
O objetivo geral deste trabalho é avaliar experimentalmente as reacfes de
polimerizacdo em emulsdo no microrreator tipo chip da Syrris, de forma a verificar a
viabilidade em desempenhar este tipo de reagédo utilizando a polimerizacdo do
estireno como modelo do sistema.
A preparacdo das caracteristicas da emulséo, e a formacédo de gotas de monémero
com variacao de vazao da fase aquosa usando o misturador estatico juncédo “T” do
microrreator tipo chip da Syrris, € uma importante parte do trabalho, para verificar a
possibilidade de producdo de polimero com baixo nivel de dispersdo. Portanto um
objetivo especifico € conhecer as caracteristicas de fluxo deste microrreator. Deste
modo, foi adotado um planejamento que € dividir este trabalho em duas partes
distintas, a saber:
1°. Parte: Estudar a formacdo das gotas de mondémero pela relacdo de fluxo em
microrreator tipo chip composto pela mistura de dois fluidos imisciveis, sendo um
deles a fase aquosa com emulsificante e o outro fluido, a fase organica,
constituida pelo mondmero de estireno em micro misturador estatico “T”.
2°. Parte: Executar a reacao de polimerizacdo de estireno no microrreator, avaliar
as caracteristicas do polimero obtido e otimizar o processo para obter a maior
conversao e menor PDI possivel.
A utilizacdo de microrreator para reacfes de polimerizacdo representa uma boa
solucéo para todas as condi¢cdes antes mencionadas, ou seja, se um regime de fluxo
permanente for atingido (gracas a uma boa mistura radial), obtém-se distribuicbes de
peso molecular e tempo de residéncia mais estreitos no interior do reator, além disso,
a elevada relacdo superficie/volume do microrreator deve garantir a auséncia de
gradientes de temperatura, conduzindo a uma MWD estreita.
Finalmente, o objetivo principal sera o de demonstrar a possibilidade de utilizar um
microrreator, com caracteristicas nao convencionais, porém com propriedades
inovadoras, para realizar polimerizacdo em emulsdo e produzir um polimero com
propriedades consistentes e valor comercial. Escolhemos a polimerizagéo de estireno
para nosso estudo, por se tratar de uma reacdo bem conhecida o que torna a situacao
bem mais amigavel e que, além disso, possa nos ajudar a compreender melhor o

processo proposto com o microrreator. Adicionalmente, sendo o poliestireno um dos
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polimeros mais utilizados no mundo, 0 nosso estudo podera estar contribuindo com

um processo mais eficiente de producéo.
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Capitulo 2 - FUNDAMENTOS TEORICOS

2.1 Reac®es de Polimerizacéao

A maior parte das reacdes de polimerizagdo seguem um dos dois mecanismos

possiveis: policondensacéo e poliadi¢ao.

2.1.1 Policondensacéo

Um namero de diferentes rea¢des quimicas pode ser usado para sintetizar materiais
poliméricos por polimerizacdo em etapas. A reacdo de polimerizacdo por
policondensacgdo (step-growth polymerization), ocorre pela reagdo entre dois
diferentes grupos funcionais, por exemplo, grupos hidroxilicos e carboxilicos ou
isocianetos e grupos hidroxilicos Odian (2004). Nao ha distingdo reacional entre o
inicio da formacéo do polimero, ou o crescimento macromolecular ou a interrupcao
desse crescimento. Todas as moléculas sdo espécies ativas (mondmero, oligbmero,
polimero). A reagdo pode ocorrer entre qualquer espécie presente no sistema
independentemente do tamanho e pode reagir com outra e muitas cadeias reagem ao
mesmo tempo (Asua, 2013).

Os pesos moleculares da cadeia polimérica crescem lentamente ao longo da reacao,
e a cadeia somente alcanca pesos moleculares altos quando se atingem altas
conversodes. Esses pesos moleculares sdo geralmente da ordem de 1 a 2 x 10* Da
(Mano, 1985).

Nas policondensacfes quase sempre, ha subprodutos; o crescimento da cadeia
depende da eliminacédo de moléculas pequenas, como H20, HCI, NHs, resultando um
desaparecimento rapido das espécies monomeéricas, sem com isso acarretar imediato

crescimento da cadeia macromolecular.

2.1.2 Poliadicao

As poliadicdes sao reacdes em cadeia apresentando trés diferentes componentes
reacionais principais: a iniciacdo, a propagacao e a terminacéo, todas com velocidade
e mecanismos diferentes. Na iniciagdo ocorre a formagdo de espécies (R*), com

centros reativos (que podem ser radicais livres ou espécies ativas como anion e
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cation), que atacardo as moléculas monoméricas, iniciando o processo. Na
propagacédo, o nucleo reativo formado na iniciagdo se adiciona a uma molécula de
mondmero, formando-se novo nucleo reativo, de cadeia maior, e assim
sucessivamente. Esta é a fase de crescimento da macromolécula. Na terminacéo, a
desativacdo de uma molécula em crescimento, pode ser conseguida de varias formas,
sempre acarretando a terminagdo do crescimento da macromolécula. Para isso
podem ser usados inibidores que destroem o0s centros ativos. Os principais sao:
hidroguinona, oxigénio, enxofre, etc.

Nas poliadi¢cdes, uma vez iniciada a cadeia, 0 seu crescimento € muito rapido com
altos graus de polimerizacdo sendo obtidos logo no inicio da reagdo, mesmo com
pouca converséo. Os pesos moleculares sédo comumente da ordem de 10° Da (Mano,
1985). Nas poliadicdes, ndo ha subprodutos; as espécies que reagem tém centros
ativos que podem ser ions ou radicais, 0S quais acarretam crescimento rapido e
diferenciado, resultando desde o principio cadeias de altos pesos moleculares, em

mistura a moléculas de monémero nao reagido.

2.2 Técnicas empregadas para polimerizacao por Poliadicao.

As metas na polimerizacao comercial sdo: propriedades dos polimeros consistentes,
alta produtividade, seguranca na operacao e produzir com o menor custo (Giudici,
2000). As quatro principais técnicas empregadas industrialmente para reacfes de

polimerizagao por poliadigao séo:

Sistemas homogéneos:

e Polimerizagcdo em Massa

e Polimerizacdo em Solucéo
Sistemas Heterogéneos:

e Polimerizagdo em Suspenséo

e Polimerizagdo em Emulséo

A estas, acrescenta-se a técnica de polimerizacéo interfacial, cujo emprego ainda nédo
se estende aos produtos industriais bem como a técnica da polimerizagdo em lama
ou polimerizagcdo com precipitacdo que € quando o polimero formado é insoltvel no

meio reacional (Mano, 1985).
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2.2.1 Polimerizagdo em Massa (bulk polymerization)

Emprega como solvente o préprio monémero, sem qualquer diluente. Além do
mondmero, é adicionado somente o iniciador da polimerizagcdo. Em geral, como a
reacdo € altamente exotérmica, o meio reacional desenvolve calor, tornando dificil o
controle de temperatura. A viscosidade aumenta rapidamente e o controle da
uniformidade reacional torna-se dificil, causando aumento na dispersdo da massa

molecular (Mano, 1985).

2.2.2 Polimerizagcdo em Solucéo.

Nesta técnica, além do iniciador, utiliza-se um solvente do monémero, podendo ser
ou ndo, solvente do polimero formado. A diferenga entre esta técnica e a
polimerizacdo em massa é que a diluicdo com o solvente proporciona maior facilidade
de transferéncia de calor e assim, homogeneidade de temperatura, reducdo da
viscosidade reacional (e assim melhora a mistura e adia ou elimina o efeito gel), e
finalmente a obtencdo do polimero em solucdo pronto para utilizacdo se assim o
desejado como € 0 caso para uso em revestimentos, tintas, etc. O uso industrial se
torna limitado quando a solugédo nao é o produto e se deseja remover o0 solvente do

polimero (Mano, 1985).

2.2.3 Polimerizagcdo em Suspenséao

E utilizado monémero relativamente insolivel em agua (25 a 50% vol.). O sistema é
composto por iniciador, que deve ser soluvel na fase organica, agua como fase
continua e agentes de suspensao (estabilizantes) para diminuir a tensao superficial
entre as gotas de mondémero e a agua para promover a dispersao das gotas bem como
evitar coalescéncia das mesmas. O processo exige forte agitacdo mecénica e
continua para manter as gotas. Ao término da mesma, a precipitacdo do polimero &
simplesmente causada pela interrupcdo da agitacdo, depositando-se as “pérolas” ou

contas de polimeros (Mano, 1985).
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2.2.4 Polimerizagdo em Emulséo.

A polimerizacdo em emulsdo pode ser caracterizada por ocorrer em um meio
heterogéneo, na maioria das vezes composto por agua como agente de disperséao,
mondmero, emulsificante e iniciador. O processo é largamente utilizado em reacdes
de polimerizacao por poliadicdes (Mano, 1985). Além do iniciador e do emulsificante,
outros ingredientes podem ser adicionados, conforme o caso: tamponadores de pH,
coestabilizantes, reguladores de tensao superficial, ativadores, etc.

O monbémero é uma substancia organica que, no caso das polimerizagcbes em emulséo
apresenta uma solubilidade limitada na fase aquosa e incha o polimero formado
(Sayer, 2010). Desta forma, qguando se misturam agua e monémero, 0 sistema se
separa em duas fases (aquosa e organica). O sistema é mantido em processo de
agitacao constante para garantir a dispersdo e prevenir a separacao de fases. Deste
modo, a fase organica se encontra na forma de gotas dispersas na fase aquosa
continua.

O emulsificante, também chamado de surfactante ou simplesmente sabao, € utilizado
para prover estabilidade coloidal as particulas de polimero. O emulsificante é
composto por hidrocarboneto de cadeia longa com grupamentos funcionais de
polaridades opostas nas extremidades (natureza hidrofébica com uma extremidade
hidrofilica). Os tipos de emulsificantes sdo os aniénicos, catibnicos e nao idnicos.
Quando sdo adicionadas pequenas gquantidades de emulsificante, este se encontra
disperso na fase aquosa e na superficie das gotas de monémero e/ou particulas de
polimero, diminui a tensao superficial entre gotas de monémero e agua para promover
a dispersdo das gotas estabilizando-as. Conforme representado na figura 01, a partir
de uma determinada concentracdo de emulsificante (concentracdo micelar critica,
CMC), que depende do tipo de emulsificante e da presenca de eletrolitos na fase
aguosa, sdo formados agregados de emulsificante chamado de micelas. Nestas
micelas os grupos hidrofilicos se orientam em direcdo a fase aquosa e 0s grupos
hidrofébicos se dirigem para o interior. Quando o sistema se encontra acima da CMC,
a solubilidade aparente do monémero aumenta, ja que este é parcialmente absorvido

pela regido hidrofobica das micelas.
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Figura 01 — Emulsificante em Agua — CMC: Concentragio Micelar Critica.
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Fonte: Asua, 2013

Normalmente os iniciadores utilizados nas reacdes de polimerizacdo em emulsdo sao
sollveis na fase aquosa. A partir do instante em que um deles é adicionado ao sistema,
inicia-se a decomposicao e a geracao de radicais a uma velocidade que depende da
natureza quimica do iniciador, do pH do meio e da temperatura do sistema (Sayer,
2010).

2.3 Mecanismos da Polimerizacdo em Emulséo.
De acordo com a teoria de Harkins (1945), inicialmente o sistema € composto por
gotas de mondmero estabilizadas pelo emulsificante, pelas micelas contendo o

mondmero dissolvido e pela fase aquosa (figura 02).

Figura 02 — Etapa inicial da polimerizagdo em emulsdo. Fase aquosa com a presenca de gotas de
mondmero e micelas (5 a 10 nm).

Gotas de Mondmero

Fonte: Asua, 2013
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Com a adicao de iniciador (“I”) soluvel na fase aquosa a polimerizacdo se inicia e
surge uma nova fase: as particulas de polimero (nucleacdo micelar) inchadas por
mondmero e estabilizadas por emulsificante, etapa | (figura 03).

Figura 03 — Etapa | - Formacéo de particulas de polimero / coexisténcia com micelas.

- Gotas de Mondmero

~

Fonte: Asua, 2013

Na etapa |, formam-se as particulas de polimero, ou particulas de latex da ordem de
20 a 600 nm que coexistem no sistema com a presenca das micelas. Os radicais
entram preferencialmente nas micelas cuja area de superficie € bem maior do que a
area de superficie das gotas. A faixa de conversao nesta etapa € de até 10%. As
particulas crescem em numero e em tamanho. No decorrer da reagdo, uma
quantidade crescente de emulsificante é requerida para estabilizar as particulas de
polimero em crescimento, até o esgotamento das micelas indicando o final do periodo
de nucleacédo micelar, o fim da etapa | e o inicio da etapa Il (figura 04).

Figura 04 — Etapa Il — Nao ha mais a presenca de Micelas.

Gotas de Mondmero

Fonte: Asua, 2013
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Na etapa Il, tem-se a presenca de trés fases: a fase aquosa, particulas de polimeros
bem como gotas de mondmero. Nao ha presenca de micelas. A concentracdo de
mondmero nas particulas poliméricas permanece constante, enquanto as particulas
crescem devido a propagacao de reacdo no interior destas, pois 0 monémero vai
migrando constantemente das gotas e sendo absorvido pelas particulas. Como a
concentracdo de monGmero é constante e o numero de particulas néo é alterado, a
taxa de polimerizacdo permanece constante. A taxa de conversao tipica nesta etapa
€ de 10 a 40% (Harkins, 1945).

Finalmente com o consumo de mondmero pela polimerizacéo, as gotas de mondémero
também desaparecem iniciando a etapa Il (figura 05). Nesta etapa, somente as
particulas poliméricas e a fase aquosa estdo presentes sendo que a maior parte do

mondmero esta inchando as particulas poliméricas.

Figura 05 — Etapa Ill — Gotas de mondmero desaparecem.

Fonte: Asua, 2013

Na etapa lll, a concentracdo do mondmero dissolvido nas particulas de polimero
diminui, diminuindo também a taxa de reacdo e a reacdo prossegue até o consumo
completo do mondémero dissolvido. Com o decréscimo da concentracdo de monémero,
ocorre um aumento da viscosidade das particulas (efeito gel) que promove um
aumento do nimero médio de radicais por particula e, consequentemente, resulta no
aumento da velocidade de polimerizacdo (Sayer, 2010). A taxa de converséo tipica na
etapa lll é de 40 a 100%.
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2.4  Vantagens da Polimerizacdo em Emulsao

Apesar das limitacdes e desafios citados, as reacdes de polimerizacdo em emulséo
sao muito utilizadas industrialmente, pois apresentam aplicacfes especificas e uma
série de vantagens, a saber:

o A taxa de polimerizacdo e os pesos moleculares sdo muito maiores que nos
processos em solucdo ou em massa (Sayer, 2010).

o A massa molecular pode ser facilmente controlada pela adicdo de agente de
transferéncia de cadeia (ATC).

o Reduz a carga térmica, pois o calor gerado pode ser facilmente dissipado na fase
aguosa e removido com trocadores de calor, devido a menor viscosidade do
meio (emulsdes tém viscosidade menor que solucdes).

o Ao utilizar agua, como meio dispersante, surgem vantagens do ponto de vista
ambiental e econdmico sobre polimeros que utilizam solventes organicos
poluentes e de custos elevados bem como de néo ser toxica, aumentando a
seguranca da operacgéo, possuir uma condutividade térmica elevada e permitir a
solubilizac&o de sais.

o As vantagens da utilizacdo da agua sdo ainda mais acentuadas quando o
polimero é aplicado diretamente na forma de latex, como é o caso de tintas,
vernizes e adesivos.

o Producéo de particulas estruturadas do tipo ndcleo casca, o que gera diferentes
caracteristicas morfolégicas do produto final, aumentando as possibilidades de

aplicacao do produto.

2.5 Aplica¢des Industriais para a reacado de polimerizacdo em Emulséo

A polimerizagdo em emulsédo é um processo de ampla aplicacéo industrial. Polimeros
em emulsao séo produzidos predominantemente em reatores semi-continuos, porque
estes reatores proporcionam uma alta flexibilidade em preparar ampla gama de
diferentes materiais com propriedades requeridas (Yadav et al., 2012).

Alguns exemplos dos principais produtos e das respectivas aplicagdes industriais

utilizando as reagdes de polimerizacdo em emulsao:
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o Copolimeros de estireno e butadieno (SBR), utilizados na fabricacdo de
pneumaticos, sendo normalmente produzido em varios reatores CSTR em série.
Também utilizados para revestimento de papel, sendo produzido em reatores
semi-batelada.

o Copolimeros de acrilonitrila, butadieno e estireno (ABS), materiais de alta
resisténcia ao impacto e a rigidez, normalmente utilizado na producdo de
brinquedos, telefones, carcacas para aparelhos domésticos, vasta aplicacao na
industria automobilistica em painéis de interiores, grelhas, carcacas de
retrovisores, painéis de instrumentos, etc.

o Policloreto de vinila (PVC), cuja fabricacéo € principalmente via suspenséao, tem
cerca de 20% de sua producdo industrial via emulsdo, que da diferentes
caracteristicas ao produto quando é utilizado em separadores de bateria e em
couro artificial.

o Copolimeros acrilicos e vinilicos: Metacrilato de Metila / Acrilato de Butila
(MMA/BA), Acetato de Vinila / Acrilato de Butila (VA/BA), Acetato de Vinila / éster
vinilicos do &cido neo-dodecandico (VA/Veova 10), Metacrilato de Metila /
Acetato de Vinila / Acrilato de Butila (MMA/VA/BA), Acrilato de Butila / Estireno
(BA/St), etc., utilizados na fabricacdo de tintas, sendo produzidos normalmente

em reatores semi-batelada.

2.6 Mecanismo cinético das reacdes de polimerizacdo de estireno viaradicais

livres

A reacgdo de polimerizagéo via radicais livres consiste de uma sequéncia de trés

etapas: iniciacdo, propagacao e terminacao (Odian, 2004).

i. Iniciacéo

A etapa de iniciacdo envolve duas reacdes. A primeira reacéo € a producao de radicais
livres que por sua vez reagem com o monémero. O caso mais usual € a dissociagao
homolitica do iniciador espécie “I” para produzir um par de radicais R*

kq
I — 2R* (01)

onde k, € a constante de velocidade de dissociacéo do iniciador.
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A segunda parte da iniciacdo envolve a adicdo deste radical para a primeira molécula

do mondmero, para produzir o radical iniciador de cadeia M;*

ki
R*"+ M —— M (02)
onde M representa uma molécula de monoémero e k; € a constante de velocidade para
a etapa de iniciacdo. O radical R*é frequentemente referido como um radical iniciador

ou radical primario para distingui-lo das espécies de iniciadores de cadeia M;.

il. Propagacao

Esta etapa consiste no crescimento de M; por sucessivas adi¢oes de centenas, talvez
milhares de moléculas de monémeros. A identidade do radical formado € a mesma,
apenas é acrescido por mais um mondmero, em cada passo de adicdo. A equacao
que traduz a propagacao é:

k
M+ M —"— M., (03)

onde k,, € a constante de" velocidade de propagacao (Odian, 2004).

iii. Terminagao
O crescimento da cadeia € extremamente rapido. A certo ponto, a propagacao do
radical na extremidade da cadeia para e o crescimento termina. A terminacdo com a
eliminacao dos centros radicais ocorre por reacao bimolecular entre radicais e pode
ocorrer de dois modos: terminacdo por combinacdo ou, mais raramente, por
desproporcionamento.
a) Combinacéo de dois radicais:

Dois radicais reagem um com 0 outro por meio de combinacdo (acoplamento)

descritos em termos gerais pela equagéo 04:

M:1+ M:n L’ Mn+m (04)
b) Desproporcionamento,
A terminagdo por desproporcionamento ocorre quando um radical hidrogénio que
€ beta para um centro radical é transferido para outro centro radical. Isto resulta
na formagéo de duas moléculas poliméricas uma saturada e a outra insaturada

descrito em termos gerais pela equacao 05:

k
M.+ M, —=— M, + M, (05)
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onde k;. e k;; s@0 as constantes de velocidade de terminacdo por combinacéo e
desproporcionamento, respectivamente.
Também outras etapas podem ocorrer ha rea¢do, como por exemplo transferéncia

de cadeia de um atomo entre o radical e 0 monémero (Mano, 1999):

Kem
M,+ M ——— M+ D, (06)

onde k., é a constante de velocidade de transferéncia de cadeia para monémero
e D, € o polimero morto de tamanho n.

Em termos gerais, 0 mecanismo cinético da reacéo é:

Iniciacéo: I — 2R* (07)
k;
R*+ M —— M; (08)
kp .
Propagacéo: My+ M — M, 4 (09)

k
Transferéncia de Cadeia para monémero: M, + M —, Mi+ D, (10

k

Terminagéo por Combinagéo: M, + M, — M, m (11)
* * k

Terminacéo por desproporcionamento: M, + M, LN M,+ M, 12

2.7 Definicdo de massa molecular em polimeros.

O tamanho molecular de um polimero é uma caracteristica de suma importancia. A
alta massa molecular e a estrutura quimica dos materiais poliméricos sdo os principais
responsaveis pelas suas propriedades e aplicacdes (Lucas et al., 2001). Assim, &
frequente o controle da massa molecular e da distribuicdo de massas moleculares

como forma de se obter as propriedades desejadas (Mano et al., 1999).
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Polimeros consistem de um agrupamento de moléculas de varios tamanhos, ou seja,
sdo denominados polidispersos e, portanto, € necessario encontrar um meio para
definir e determinar a sua massa molecular e a sua respectiva distribuicao.

Os métodos para determinacdo de massa molecular de um polimero sédo na verdade
métodos para célculo da massa molecular média. S&o considerados trés tipos: massa
molecular numérica média (M,), massa molecular ponderal média (M,,) e massa
molecular viscosimétrica média (M,)). Em todos os casos, para sua determinacédo ha
a necessidade de que o polimero seja soluvel (Mano et al., 1999).

A massa molecular numérica média é calculada através da equacao 13:

— X N;M;
Mr = X N;

Onde N; é o nimero de moléculas da espécie i de massa molecular M;

(13)

A massa molecular numérica média (M,), depende do nimero de moléculas de
polimeros na solucdo. E definido como a massa total de todas as moléculas na
amostra de polimero dividido pelo nimero total de mols presentes (Odian, 2004).
Médias baseadas na fracdo e peso (w;) das moléculas da espécie i de uma
determinada massa molecular (M;) conduzem a definicio de massa molecular
ponderal média (M,,), descrito na equacgédo 14 (Lucas et al., 2001):
M, = LwiM; _ Y NiM}
2w X N;M;

Finalmente, a massa molecular viscosimétrica média (M,,), cujos valores sdo obtidos

(14)

a partir de medidas de viscosidade de solucdes poliméricas e estdo mais préximos
de M,, do que de M,, para um polimero polidisperso (Lucas et al., 2001), definido na

equacao 15:

1/
— ltay /a
M, = [ a5)

v L YN

A constante a varia com o polimero, solvente e temperatura e normalmente com
valores entre 0,5 a 0,9 (Odian, 2004).
Moléculas de baixa massa molecular afetam mais os valores de M,, enquanto que

moléculas de massa molecular mais elevada influenciam mais os valores de M,
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(Lucas, et al., 2001). A distribuicdo de massa molecular, ou indice de polidispersao

(PDI) é calculado conforme eq.16 e representado na figura 6:

ppl = Mw (16)
M

n

Figura 6 — Distribuicdo da Massa Molecular em uma tipica amostra de polimero.

Fragdo Peso, Wx

Peso Molecular, Mx

Fonte: Odian, 2004

O indice de polidispersdo permite avaliar a heterogeneidade das massas moleculares.
Amostras com PDI igual a “um” significa que sdo amostras monodispersas e todas as
moléculas presentes na amostra possuem M,, e M,, praticamente idénticas (Lucas, et
al., 2001). Na industria, a polidispersao cresce conforme a heterogeneidade aumenta
e fica em torno de 2 ou mais e dependendo da necessidade (MANO et al., 1999).

Um bom controle sobre a reacéo de polimerizacéo significa produzir um polimero com
baixo PDI e consequente polimeros com propriedades de alta resisténcia, faceis de

processar e ponto de fusdo a temperaturas mais elevadas (MANO et al., 1999).

2.8 Determinacdo da massa molecular média e polidispersao por GPC.

Os métodos instrumentais considerados para determinagcdo da massa molecular,
devem ser diferenciados entre aqueles que fornecem massa molecular absoluta e dos
métodos relativos, que necessitam de calibracdo. Métodos absolutos incluem medidas
de propriedades coligativas do polimero, como por exemplo, a crioscopia,
ebulioscopia e osmometria de pressdo de vapor para determinacido de M,, e técnicas

de espalhamento de luz e ultracentrifugacdo para determinacdo de M,,.
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Os métodos relativos, que requerem calibracao, incluem medidas de viscosidade em
solugdo para determinacdo de M, e cromatografia de exclusdo de tamanho (size
exclusion chromatography, SEC), ou cromatografia de permeacdo a gel (gel
permeation chromatography, GPC), que permite obter simultaneamente M,,, M,, e a
polidispersao (Lucas et al., 2001).

A cromatografia de exclusdo por tamanho molecular (SEC), como também é
conhecida, é a ferramenta mais poderosa e mais utilizada para analise das massas
moleculares médias e a distribuicdo de massa molecular. A SEC € uma cromatografia
liguida em que sao utilizadas colunas com um enchimento apropriado (LUCAS et al.,
2001). Baseia-se na separacao dos polimeros por diferenca de tamanho molecular e

0 mecanismo de separacgdo € apresentado na figura 7.

Figura 7 - Principio de separacdo do SEC.
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)’ / %’f‘/ bl

Fonte: Lucas et al, 2001

A solucédo polimérica € introduzida na coluna de modo que parte das moléculas da
amostra consiga ter acesso aos poros. O volume dos poros (Vp) é o volume ocupado
pela fase movel retida nos poros e o volume intersticial (Vo) é o volume ocupado pela
fase movel fluindo entre as particulas. O volume dos poros mais o volume intersticial
resultam no volume total da fase movel.

A solucédo de polimero com moléculas de diversos tamanhos é injetada na coluna. As
moléculas maiores, com tamanho suficiente para nao ficarem retidas pelos poros do
recheio, gastam menos tempo e tém um volume de eluicdo (Ve) igual ao volume
intersticial (Vo) e sdo eluidas primeiro. Moléculas muito pequenas, contudo, sdo
difundidas completamente pelos poros do recheio necessitando de uma quantidade

bem maior de solvente para alcancar a eluicdo da coluna. Neste caso o volume de
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eluicdo dessas moléculas corresponde a soma do volume intersticial e o volume de
poros (Vo + Vp), e por isso elas séo eluidas por ultimo (LUCAS et al., 2001).
Generalizando para todo tipo de tamanho de molécula o volume de eluicdo (Ve) de
um soluto € dado pela eq. 17:

Ve =V, + KV, a7)
Onde o K é o coeficiente de distribuicdo do soluto e assume valores na faixa de 0 a 1
conforme segue:
K=0 - 0 soluto totalmente excluido dos poros;
0 <K<1- o soluto sofre permeacao seletiva,
K=1 - 0 soluto totalmente permeado nos poros

Com base neste principio, nenhuma molécula podera eluir em um volume menor do
gue ao correspondente volume intersticial, ou em um volume maior do que o volume

Ve. A figura 8 mostra a dependéncia da massa molecular com o volume de eluigéo:

Figura 8 — Dependéncia do massa molecular com o volume de eluicdo em uma cromatografia por
exclusdo de tamanho — SEC.

| permeagao
seletiva

[
L

exclusdo permeacao
total

Peso Molecular

Vg Volume Eluido
Fonte: Lucas et al., 2001

2.9 Anélise de tamanho de particula pela técnica por difragdo a laser (LD)

Devido a sua simplicidade e precisdo, o método de difragdo de raios laser € hoje o
principal método para o exame das distribuicbes de tamanho de particulas em
sistemas dispersos como solucbes e emulsdes (Stojanovic & Markovic, 2012). A

técnica de analise de tamanho de particulas por difracdo de laser baseia-se no fato
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que a distribuicdo espacial da luz dispersa é uma funcéo do tamanho da particula da
amostra analisada (Stojanovic & Markovic, 2012). As particulas sdo dispersas num
fluido em movimento e causam descontinuidades no fluxo do fluido, que sé&o
detectadas por uma luz incidente, e correlacionadas com o tamanho de particula.
Basicamente, o método LD mede as intensidades de ondas de difracdo e a distancia
entre elas bem como angulos e declinagdes a partir da direcdo da incidéncia da luz.
Deve ser considerado, que além de difracdo da luz, outros fenbmenos ocorrem tais
como: reflexdo, refracéo, absorcéo e re-radiacédo (Stojanovic & Markovic, 2012).

Os fenbmenos que acontecem em particulas iluminadas sdo chamados de
espalhamento de luz. Em contraste com a luz difratada, a qual é emitida em pequenos
angulos emrelacéo a luz incidente, a dispersao é mais complexa porque a luz dispersa
€ emitida em todas as dire¢des. A distribuicdo espacial de luz dispersa € comumente
chamada de padréo de dispersédo de uma particula.

O padrao de disperséao é afetado pelo indice de refracéo relativo da particula no meio
dispersante, pelo comprimento de onda da luz (A), pelo tamanho (Dp) e formato da
particula (Papini, 2003). Dependendo da relacdo Dp/A pode ser classificado entre a
dispersdo de Fraunhofer, Mie e Rayleigh. A dispersdao de Fraunhofer ocorre se o
tamanho de particula € de pelo menos 5 a 6 vezes maiores do que A. A dispersao de
Rayleigh ocorre quando o tamanho das particulas é consideravelmente menor (por
exemplo, 10 vezes), enquanto a dispersédo de Mie ocorre se a relagdo Dp/A € de cerca
de um (Stojanovic & Markovic, 2012).

Detectores posicionados medem a intensidade relativa e o angulo da luz dispersa em
todas as direcdes. O sinal dos detectores € entdo convertido para a distribuicdo de
tamanhos de particula através de algoritmos matematicos (Allen, 1997), tendo como
conceito fundamental desta técnica a teoria de Mie (Stojanovic & Markovic, 2012).

A teoria de espalhamento de Mie apresenta uma equagdo matematica para o
espalhamento de luz incidente, e assume como calculo aproximado que as particulas
sao esferas perfeitas. Na pratica, isto ndo € normalmente o caso e um dos métodos
para realizar calculos mais exatos do tamanho das particulas a partir dos resultados
das medi¢cdes aproximadas é compara-los com os tamanhos caracteristicos de
particulas irregulares. Quando a medicao estiver concluida, os dados brutos séo
analisados utilizando parametros 6ticos definidos no software do equipamento bem

como a aproximagdo de Fraunhofer. O método de difracdo a laser é adequado para
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utilizacdo, porque os dados recolhidos através da medi¢cdo podem ser processados

novamente, alterando os parametros opticos no software.
2.9.1 Teoria da Esfera Equivalente

Para entender como apresentar os dados resultados do método LD, é necessario
definir os valores basicos que existem nos dados de saida. Os resultados de saida
seguem a teoria da “esfera equivalente”. Uma esfera pode ter o seu tamanho definido
por uma Unica dimensdo: o diametro. Porém particulas com formatos irregulares
necessitam de mais de uma dimenséao para a caracterizagdo do seu tamanho. Neste
caso, para expressar estas dimensdes em apenas um numero, normalmente calcula-
se o valor de uma esfera equivalente (o diametro desta esfera), para descrever a
particula em questdo (Rawle, 2015).

As técnicas de caracterizacao, onde sdo medidas diferentes propriedades da particula
(volume, massa, comprimento, area, etc.), acarretara em diferentes valores do
diametro da esfera equivalente, porém todos verdadeiros. Diferentes propriedades de
uma particula que estdo sendo medidas resultam em diferentes valores da esfera

equivalente (Rawle, 2015), conforme representado na figura 9.

Figura 9 — Medidas de diferentes propriedades dimensionais traduzido em didmetro da esfera
equivalente.

Esfera com didmetro igual a Esfera com didmetro igual
maior dimensio 2 menor dimensio Esfera de mesmo
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Fonte: Rawle, 2015
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volume

Os diametros das particulas D,0.5), Dw,0.1) € Dw,0.9) também sdo os dados padrdes
mostrados no relatorio das medicdes LD e demonstram a distribuicdo do tamanho das
particulas (DTP).
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Dw,05 € o valor de tamanho de particula o qual divide o volume da populacdo
exatamente em duas metades, ou seja é o valor mediano. Ele é expresso em micron,
e indica que 50% da distribuicdo esta acima deste valor e 50% abaixo. D, 0.1) indica
gue 10% da massa ou volume da amostra séo particulas menores do que seu valor,
enquanto D,0.9) indica que 90% sao menores e 10% sao maiores do que o seu valor.
Dis.2) € a superficie do momento médio e D3 € 0 volume ou massa do momento
meédio, idéntico ao peso meédio equivalente se a densidade do material é constante
(Rawe, 2015).
Como os dados de saida estdo expressos em base volumétrica, basicamente, as
estatisticas de distribuicdo sédo expressas em didmetros derivados Dimn). A expressao
para o calculo do didmetro dos momentos secundarios e outros da distribuicdo de
tamanho de particula & dada pela equacéo 18, (Stojanovic & Markovic, 2012).
_1
D[m,n] = [Z—Vid}”_‘ 3]771—71 (18)
X Vd)

O célculo do diametro médio linear, € a soma do diametro de todas as particulas
dividido pelo nimero de particulas. Em termos matematicos ele € chamado de D[1,0]

(Rawe, 2015). Substituindo os valores D[1,0] na equacédo 18 temos:

1
Y Vidil_T‘o _ XVd;? (19)

D|[1,0| = = —
[L0] [Z Va3 Y Vd?

2.10 Reacbes de Polimerizacdo em Reatores Convencionais

O mais importante método para producdo comercial do poliestireno € via
polimerizacdo em solucdo em reatores CSTR e em alguns casos a polimerizagdo em
batelada também é utilizada (Odian, 2004). Reatores tipo batelada sédo ainda o
sistema de polimerizacdo mais utilizado na manufatura de polimeros comerciais, mas
a produtividade é limitada e a transferéncia de calor nédo é eficiente (Odian, 2004).

A polimerizagdo de poliestireno em emulséo torna-se atrativa comercialmente quando
o produto final € aplicado diretamente na forma de latex e as reac¢des de polimerizacao

sao normalmente feitas em reatores semi-batelada.
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A producdo em reatores semi-batelada é normalmente baixa devido ao longo tempo
de processamento necessario para executar com seguranca reacdes de
polimerizacao altamente exotérmicas.

Hoje em dia, dentro do contexto de intensificacdo de processo, existe um interesse

crescente na industria dos polimeros para a utilizacdo de reatores mais eficientes.

Intensificacao de processos é geralmente definido como uma estratégia para alcancar

uma reducdo significativa no tamanho da planta em um determinado volume de

producdo (Yadav et al.,, 2012). Um caminho para alcancar esta meta é substituir

reatores semi-continuos por continuos (Alarcia et al., 2006).

A polimerizagédo em reator de fluxo continuo pode ser realizada em reatores agitados

continuos (CSTR) ou em reatores tubulares (PFR). Os reatores tubulares tém sido

usados como alternativa ao tanque (CSTR) com o objetivo de superar os problemas
relatados de controle de temperatura devido a deficiéncia na transferéncia de calor.

Para a polimerizacdo em emulsdo, Yadav et al. (2012) citou em seu artigo algumas

vantagens do reator tubular em relacdo ao CSTR:

1) A distribuicdo do tempo de residéncia (RTD), é muito mais estreita e, portanto,
podem ser obtidas conversdes mais altas e distribuicdo de tamanho de particula
mais estreitas do que em CSTR.

2) Reatores tubulares permitem maior dissipacao de calor devido a sua alta relacéo
superficie/volume melhorando o controle de temperatura.

3) A quantidade de produto fora de especificacdo produzida entre transi¢cdes de
diferentes producées no mesmo reator pode ser bastante reduzida.

4) A falta de retro mistura resulta em uma operacdo estavel ao invés de um
comportamento oscilatorio relatados em CSTRs, melhorando assim a
uniformidade do produto.

Contudo, as desvantagens do reator tubular também foram listadas por Vega, Lima e

Pinto (1997) a sequir:

1) A pobre pré-mistura, caracteristica do reator tubular leva a alguns casos a
separacao de fases, incrustacao e entupimento.

2) A utlizacdo de reatores tubulares ndo é disseminada nas atuais plantas de
polimerizagdo, principalmente porque a operacdo de tais reatores ndo é bem
compreendida por causa da forte dependéncia néo linear das propriedades finais
do polimero sobre o complexo comportamento reoldgico do fluxo da solucéo de

polimero.
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3) Uma das principais desvantagens da utilizagcdo de reatores tubulares esta
relacionada com a existéncia de grandes variacdes de viscosidade ao longo do
reator, o que leva a distribuicdo do tempo de residéncia mais larga e produtos
poliméricos heterogéneos.

4) Dependendo da fluidodindmica, o material proximo a linha central do reator se
move mais rapido do que o material que estiver préximo das paredes do reator,
atingindo valores de conversdo menores. Como as concentracdes de polimero
aumentam mais rapido perto das paredes, a solucéo torna-se muito viscosa, 0
que permite tempos de residéncia muito elevados nessas regides. Segundo
Vega, Lima e Pinto (1997), o fluxo do fluido de entrada apresenta inicialmente,
um perfil de velocidade parabdlico classico, o qual rapidamente é distorcido para
um perfil de velocidade do tipo sino alongado. Como resultado, o polimero obtido

passa ter uma maior disperséo de pesos moleculares.

2.11 Microrreatores

Conforme citado no capitulo I, a tecnologia do microrreator esta despertando cada vez
mais atencdo dos pesquisadores ao redor do mundo por causa das diversas
vantagens importantes sobre o reator em macroescala. Gragas a suas dimensdes, 0S
microrreatores tém interessantes caracteristicas e inUmeras vantagens sobre 0s
convencionais. Microrreatores trabalham em condic¢des isotérmicas (Dudukovic, 2010
e Wilms et al., 2008), e é possivel afirmar 0 mesmo para o microrreator Asia Syrris
(Fullin, 2014).

2.11.1 Mistura

O tempo de mistura tipico em microrreatores para misturar uma certa quantidade de
liquidos é menor do que 1 segundo. Em alguns casos, o tempo de mistura ocorre em
milissegundos o0 que é muito mais rapido do que o melhor misturador convencional,
cujo tempo de mistura ocorre em dezenas de segundos. (Fullin, 2014)

A agitacdo em reatores classicos, tais como baldo de fundo redondo e reatores de
batelada convencionais, é limitada pela falta de homogeneidade nos campos de
velocidades criadas pela barra de agitagao ou impulsor, respectivamente. Quando um

fluido se aproxima do agitador, a conveccao é induzida, resultando em turbuléncia e
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mistura caotica. As forcas da agitacdo que causam a convecgdo Sao
significativamente atenuadas com o aumento da distancia ao agitador, e a maioria dos
processos de agitacdo em baldo de fundo redondo ou reatores convencionais sdo com
pouca ou nenhuma mistura (Steinbacher e Mcquade, 2006). Uma parte nao ativa do
meio reacional devido ao gradiente de concentragao local, pode levar a um menor
rendimento de reagdo. Desta forma um maior tempo de reacao sera necessario para
aumentar a conversado, diminuindo assim a eficiéncia global do processo. Misturas
mais rapidas e tempos de reacdo menores com conversdes elevadas, dificilmente séo
encontradas em reatores classicos devido as razdes citadas anteriormente. Por outro
lado, o microrreator de fluxo continuo proporciona mistura rapida e homogénea devido
a sua pequena dimensédo. Microrreatores podem alcancar misturas completas em
milésimos de segundos, enquanto que reatores classicos apresentam escala de
tempo da ordem de segundos. Microrreatores alcancam esta rapida mistura devido a
suas caracteristicas especificas.

2.11.2 Reacdes em Fluxo

As sinteses de produtos em fluxo comecaram no inicio dos anos 1900 nas industrias
de fibras. Processos continuos em fluxo é um dos pilares do refino de dleo e
manufatura quimica a granel (Steinbacher & Mcquade, 2006). Durante a maior parte
do século 20, a sintese em fluxo foi relegada a produtos de baixo valor agregado e de
baixa margem de lucro em que os beneficios de processamento continuo foram mais
fortemente sentidos.

A visdo de que reacdes em fluxo sdo apenas usados para produtos commodities
mudou nos ultimos 20 anos, quando pesquisadores reconheceram que o fluxo
proporciona beneficios agregando valor para produtos especiais e de alta margem de
lucro por causa da transferéncia de calor, mistura e reacdes em fluxo, atributos dos
processos em microrreatores. A area de microrreatores e 0 seu impacto na quimica e
na sintese de materiais sdo bastante pesquisadas em uma ampla variedade de

contextos.
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2.12 Comportamento de dois Fluidos imisciveis em escala Micrométrica

O comportamento de um fluido na escala micrométrica raramente corresponde com a
nossa intuicdo aplicada a processos convencionais. (Steinbacher e Mcquade, 2006).
Isto é bem ilustrado pela figura 10, na qual duas solug¢des tingidas com cores

diferentes estao fluindo em um misturador estatico em juncéo “Y” de um microrreator.

Figura 10 — Duas solugdes tingidas fluindo em uma jungao “Y”.

100 pm

Fonte: Steinbacher & Mcquade, 2006

Neste caso em particular, a largura do pequeno canal for¢cou o fluido em um regime
de fluxo laminar, e os fluidos ndo se misturavam por convec¢ado. Em vez disso, 0s
fluxos individuais fluiam lado a lado, misturando apenas por difusdo na interface.

Quando sdo estudados os varios fendbmenos fluidodindmicos muitos parametros
adimensionais existem, mas quando se considera reacdes em fluxo, apenas dois, o
namero de Reynolds (Re) e o niumero de capilaridade (Ca), sdo mais apropriados para

descrever o fenbmeno (Steinbacher & Mcquade, 2006).

2.12.1 Numero de Reynolds (Re)

E possivel desenvolver uma mistura turbulenta e caética utilizando um bal&o de fundo
redondo. No entanto, ao realizar esta operagdo de mistura em um canal com
dimensdes da ordem de nandmetros ou até milimetros, altera-se completamente esta
condicao turbulenta e cadtica. Esta transicdo do fluxo turbulento para fluxo laminar

ocorre quando os efeitos viscosos comeg¢am a dominar os efeitos da inércia do fluido.
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O nuamero de Reynolds (Re) representa esta relacdo de forcas inerciais e forcas
viscosas, e € definido da seguinte forma:

v,D
Rezpaam

20
Na (20)

Onde Re é calculado com parametros da vazédo da fase continua (Nisisako et al., 2004)

Pq € a densidade, v, é a velocidade média e 71, é a viscosidade dinamica da fase

continua e D,, é a caracteristica de altura ou comprimento (N0 nosso caso é o
diametro do canal de mistura). O ponto de transi¢cao exato depende da geometria do
canal em estudo, e Re < 2000 pode ser considerado fluxo laminar, ou seja, sem
turbuléncia (Steinbacher & Mcquade, 2006). Em fluxo laminar, a interface entre os dois
fluidos proporciona a oportunidade de realizar a polimeriza¢do na interface em que os
mesmos se encontram.

Na figura 11, estd um dos primeiros exemplos do laboratério Whitesides, em que um
polimero foi depositado na interface entre dois fluidos para criar uma membrana
permedavel (Steinbacher & Mcquade, 2006). No exemplo, polieletrélitos com cargas

opostas precipitam na interface de duas correntes paralelas.

Figura 11 — Exemplo do uso do fluxo laminar para estruturas poliméricas padréo.
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Fonte: Steinbacher & Mcquade, 2006

A maioria dos microrreatores € projetada de modo que a interface dos dois fluidos
entre em contato com as paredes dos canais, e quando uma reacéo de polimerizacéo
interfacial ocorre, o polimero adere as paredes. Este problema pode ser superado com
sistemas simétricos axialmente ou sistemas coaxiais, o que impede uma das fases de

tocar as paredes do dispositivo.
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A interface entre liquidos em fluxo laminar tem alguns atributos exclusivos. Um jato de
fluido como o mostrado na Figura 12 cria um campo de velocidades no qual grandes
macromoléculas podem ser alinhadas.

Figura 12 - Simulacdes de um campo de fluxo em um misturador incluindo o campo de velocidade e
difusdo convectiva das moléculas.

Se dois fluidos cujos fluxos passam entre um e outro e se movem em velocidades
diferentes, a forca de cisalhamento desenvolvida na interface pode alinhar as
estruturas. Dependendo dos parametros do sistema, um jato de liquido pode passar
de um dedo fino de camada a um liquido em gotas (Figura 13). O processo que divide
o fluxo em goticulas é chamado de instabilidade Rayleigh-Plateau e surge quando o
jato se torna instavel a perturbac6es maiores do que a sua circunferéncia e 0 mesmo

se divide em gotas para minimizar a area de superficie.

Figura 13 — Formacéo de gotas de um jato de fluido pela separagdo ocasionada pela instabilidade
Rayleigh-Plateau.

Fonte: Steinbacher & Mcquade, 2006

As gotas séao tipicamente monodispersas e podem ser organizadas a jusante em

estruturas interessantes. A minimizagao da interface € onde as condic¢des de fluxo e
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o Re perdem a relevancia e o niumero de capilaridade Ca passa a ser objeto de estudo,

importante para a relacao entre a tenséo superficial e as forgas viscosas entre fluidos.
2.12.2 Numero de Capilaridade (Ca)

A tensao superficial existe na interface entre dois fluidos. Em um sistema de fluxo de
dois fluidos, o balanco entre esta tenséo superficial e forcas viscosas entre os fluidos
domina a estrutura dos mesmos. Entdo Ca é definido conforme eq. 21:

Ca = % (21)

onde v é a velocidade média, n € a viscosidade dinamica e Y € a tensado superficial
da interface dos dois fluidos. Steinbacher e Mcquade (2006), apresentaram um bom
exemplo que demonstra como variagées de Ca impactam na geometria final de um
determinado fluido em fluxo. A figura 14 mostra um experimento no qual dois canais
contendo agua tingida entra em um terceiro canal contendo uma fase de solvente

orgénico fluorado.

Figura 14 — Demonstragéo do efeito do numero Ca sobre o regime de fluxo.
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Fonte: Steinbacher & Mcquade, 2006

'\

Na figura 14(b), Ca é baixo, significando que a tensédo superficial domina a geometria

do fluido. O fluxo aquoso entrando no canal vindo de cima e da parte inferior estdo
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impenetraveis por causa da tensdo superficial e ndo se dobram sob a pressédo do
terceiro fluido escoando ortogonalmente. As camadas de fluido vindo de cima e de
baixo séo tao rigidas que colidem umas com as outras, antes que a pressao vinda do
fluido ortogonal posicione os dois fluidos, como um simples plugue. Na figura 14(c), a
taxa de fluxo foi aumentada e isto faz as forgas viscosas se tornem mais importantes.
Agora a camada do fluxo vindo de baixo ndo é mais rigida o suficiente para resistir a
pressédo vinda do fluxo ortogonal e projeta-se a partir da juncéo pouco antes de sair.
As figuras 14(d,e) mostram casos 0s quais a tensao superficial € ndo mais dominante
sobre as forcas viscosas. Vé-se que as camadas de fluidos sédo muito mais flexiveis e
a espessura do fluido se afina até que gotas menores se formam a jusante da juncao.
Este exemplo mostra que, com pequenas variagdes nas propriedades do fluido e as
taxas de fluxo, pode-se criar um gama de emulses monodispersas com tamanhos
diferentes. Estas emulsGes proporcionam uma oportunidade para criar esferas
monodispersas ou cipsulas mais facilmente do que tentar otimizar uma polimerizagéo
em emulsdo em batelada para ser monodisperso.

O impacto total de Ca é melhor visualizado a partir da perspectiva de como as gotas

de emulsdo podem ser organizados em fluxo.
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Capitulo 3 - ESTADO DA ARTE

3.1 Polimerizacdo em Microrreatores

A polimerizagdo em microrreatores também tem atraido uma grande ateng¢é@o do meio
cientifico e nos ultimos anos houve varios estudos de polimerizacdes focados em
demonstrar beneficios deste dispositivo.

Iwasaki e Yoshida (2005) analisaram a eficiéncia de microrreator tubular com canal
de aco inox e diametro interno de 500 um, 9 m de comprimento e alimentado através
de misturador “juncédo T”, para o controle da distribuicdo de massa molecular em
reacoes de polimerizacdo via radicais livres, altamente exotérmicas, como a
polimerizacdo em solucéo de acrilato de butila (BA) comparando o0 mesmo processo
utilizando um reator convencional tipo tanque em batelada. Analisaram também as
reacoes de polimerizacdo em solucdo de metacrilato de benzila (BzMA), metacrilato
de metila (MMA), benzoato de vinila (VBz) e estireno (St) no microrreator e no tanque
em batelada. Os resultados experimentais indicaram que o microrreator € mais
eficiente que o tanque para o controle de distribuicdo de massa molecular quanto mais
exotérmica for a reacdo menor o PDI como nos casos de BA, BzZMA e MMA, mas néo
tao eficiente para as reacdes de polimerizacdo menos exotérmicas como VBz e St.
Wu et al. (2005) usaram microrreator tipo chip com trés entradas e diferentes
estratégias de alimentagao para estudar a distribuicdo da massa molecular de rea¢fes
de obtencdo do copolimero em bloco, polimetacrilato de 2-hidroxipropila (PHPMA)
controlando diferentes taxas de fluxo ou tempo de residéncia mantendo constante a
relacdo monémero e iniciador. A estequiometria dos reagentes também foi ajustada
pela variagdo da taxa de fluxo e assim alterar a concentragdo dos mesmos. Os
resultados demonstraram que o microrreator tipo chip e uma ferramenta facil e
adequada para sinteses de copolimeros em bloco.

Serra et al. (2005) fizeram polimerizagbes via radicais livres de estireno em
microrreatores com objetivo de modelagem com ajuda de simulagbes numéricas, e
assim estudar a influéncia da geometria do reator na hidrodinamica, na transferéncia
de massa e térmica. Foram utilizados trés microrreatores, sendo dois com micro
misturadores multi-laminares. O primeiro com uma grande e outro com pequena se¢ao
de mistura e o terceiro com uma simples juncéo “T”. A simulagdo demonstrou que no

caso da transferéncia térmica, em cada microrreator foi alta o suficiente para
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assegurar condicoes isotérmicas nos trés casos. As simula¢gées numéricas mostraram
qgue o micro misturador operando com uma secdo maior e com multi-laminacéo
permitiu um melhor controle sobre a polimerizacdo em comparacdo com o reator em
macroescala, tendo ainda a vantagem de as macromoléculas serem melhor definidas.
Yoshida et al. (2005) retrataram o uso de microrreatores tubulares e diferentes micro
misturadores para melhoria da seletividade do produto das reagbes quimicas,
especialmente reacdes rapidas e exotérmicas. Micromisturadores jungao “T”, “Y”,
“‘duplo T” e multilaminar foram estudados em como a seletividade quimica do produto
das reacbes podem ser melhoradas dependendo do tipo de misturador bem como o
controle da distribuicdo da massa molecular e baixos PDI obtidos em diferentes
polimerizacdes via radicais livres se comparados aos obtidos em reatores
convencionais em batelada.

lida et al. (2009) avaliaram a polimerizacdo de estireno em ciclohexano que foram
realizadas dentro de dispositivos microfluidicos de aluminio-poliimida em varias
condicBes de geometria de canais diferentes, incluindo a temperatura elevada (60°C)
e alta concentracdo de monémero (42%, em volume). Quatro desenhos de fluxo foram
avaliados: canais em linha retas e padrao ziguezague em curva redonda, canal em
linha reta com periodos de compresséao, canais em ziguezague em angulos obtusos
e canais em ziguezague em angulos agudos. Foi avaliada a capacidade para
aumentar o nivel de mistura ao longo do reator com os diferentes perfis de canal.
Quando produzidos polimeros de massa molecular moderadamente elevadas e com
0 aumento da viscosidade, todos os perfis dos canais produziram polimeros com PDI
mais estreito, o que indica que a mistura passiva decorrente da concepc¢éo do canal
melhora as condicdes de reacéo.

Mandal et al. (2011) realizaram a modelagem em CFD (fluidodinamica computacional)
da reacdo de polimerizacdo em solucédo de estireno realizada em um microrreator
tubular de fluxo espiral invertido com objetivo de entender a influéncia de fluxos
secundarios sobre a performance do mesmo para fluxos com baixa vazdo. A
performance foi comparada com os resultados de CFD de um reator tubular reto de
mesmo comprimento e operado nas mesmas condicdes de processo em quatro
simula¢cdes de tamanho (microrreator com quatro, cinco, seis e sete curvas). Os
resultados mostraram que a conversdo de mondémero no reator de tubo em espiral foi

maior do que a do reator de tubos linear em todos os experimentos.
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Fulin et al. (2014) estudaram a polimerizacdo de estireno em solu¢cdo em um milireator
de PTFE da Syrris. O milireator possui volume de 4 mL, diametro interno de 0,5 mm e
comprimento de 20,37 m. As conversdes obtidas alcancaram 60% e as massas
moleculares médias variaram de 6.000 a 50.000 g/mol.

Informacdes resumidas sobre as principais caracteristicas e parametros dimensionais

dos estudos apresentados neste capitulo estdo na tabela 1:

Tabela 1 — Resumo principais caracteristicas dos Microrreatores do capitulo 3.1

BA 1,5a5,0
Iwasaki e . BzMA 3,0a12,0
Yoshida, chip 500 1767 Redondo Aco Inox T MMA 0,5a 10,0
(2005) VzB 5,0a 15,0
St 5,0a 15,0
Wu et al. chip 500 X 600 750 Oval Vidro T HPMA 16.0 a 188.0
(2005) ’ :
785 Multilaminar
Serraetal.  Typular 500 2945 Redondo Multilaminar St 150
(2005)
1.963 T
T
Yoshidaet  Typular 500 - Redondo Vidro Y BA 2e3
al. (2005) 2T
Multilaminar
lida et al. chip 790 X 500 790 Retangular ~ Aluminio- St
(2009) poliimida
Mandal et Tubular 85 a
al. (2010 e espiral 900 a0 Redondo St
2011) helicoidal ’
Fulinetal.  Milireator 500 4000 Redondo PTFE St 5a 80
(2014) tubular

3.2 Estudos das Reacdes de Polimerizacdo em Emulsdo em reatores

tubulares continuos.

Ghosh e Forsyth (1976) estudaram a polimerizacdo em emulsdo de estireno
analisando os perfis radiais e axiais de temperatura e concentracdo usando reator
tubular continuo de configuracéo espiral helicoidal com tubo de 127 mm de diametro
externo, ago inox e 73,2 m de comprimento. Limitaram o fluxo da operagédo para um
namero Re em um intervalo de 100 a 1000 e relataram entupimento do reator
principalmente em altas temperaturas (> 70°C) e baixa concentracao de surfactante.
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Atribuiram como causa, a instabilidade da emulsédo e também observaram que uma
intensa agitagdo na alimentagéo da emulsdo reduz o entupimento. Formularam um
modelo matematico assumindo fluxo laminar com dispersao radial e concluiram que
concentracfes de 1% de emulsificante e temperaturas abaixo de 70°C evitam o
entupimento resultando em latex com 30% de solidos, até 90% de conversdo e uma
distribuicdo de tamanho das particulas monodispersa.

Rollin et al. (1979) examinaram o efeito do regime de fluxo sobre a polimerizagédo em
emulsdo de estireno em um reator tubular espiral helicoidal com diametro interno do
canal de 22,3 mm e 155,7 m de comprimento em tubos de PTFE. Os tubos espirais
ficaram submersos em um banho para manter a operagao isotermicamente e assim
foi variado o fluxo com nimero de Re de 1330 a 10600 e relataram a conversédo em
estado estacionario versus o tempo de residéncia para quinze experimentos e
encontraram limite para conversdo para Re de 1300. A maior taxa de conversao
encontrada foi na transi¢cao de fluxo laminar para o turbulento (Re = 5000), com 75%
e ndo ocorreu entupimento em nenhum dos experimentos.

Lee e Forsyth (1981) estudaram a polimerizacdo em emulsdo do acetato de vinila em
um reator tubular em aco inox com diametro externo de 63,5 mm e 57 m de
comprimento em regime de fluxo laminar e usaram formulagdes com surfactantes
anibénicos e ndo idnicos. Relataram uma severa separacao de fase e uma baixissima
conversdo em todos o0s experimentos. Usando sementes de latex obtiveram
distribuicdes de tamanho de particulas bimodais, as separacbes de fase ocorreram
com menor intensidade e também relataram estabilizar as oscilacdes nas conversfes
acima de 30%.

Shoaf e Poehlein (1989) estudaram a copolimerizacdo do acrilato de etila e acido
metacrilico em reator em batelada, CSTR e em reator tubular com tubos de diferentes
diametros internos (3,2 a 4,8 mm) e realizaram um conjunto de experimentos a 70°C
e tempo de residéncia de 20,9 minutos resultando em conversao de 100%. Também
obtiveram conversédo completa a 55°C e menores taxas de fluxo embora relatassem
entupimento e separacao de fase para alguns experimentos com baixas taxas de fluxo.
Para eliminar o entupimento completamente, aumentaram a taxa de fluxo e
adicionaram um tubo de didmetro maior na saida do tubo menor.

Paquet e Ray (1994) realizaram reacdes de polimerizagdo em emulsdo de
homopolimero metacrilato de metila em reatores batelada, CSTR e em reator tubular

continuo de aco inoxidavel em condi¢cdes operacionais similares. O reator tubular
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apresentou entupimento em Vvarios experimentos e para evita-lo foi adicionado no
sistema uma fonte de pulsacdo na alimentacdo, bem como para melhorar a mistura
radial e reduzir incrustacdes e a separacdo de fases. A distribuicdo do tempo de
residéncia foi estudada no reator tubular em diferentes comprimentos do tubo e
diferentes niveis de pulsagcéo. Para baixos tempos de residéncia a taxa de conversao
de mondmero em um CSTR foi baixa e com muita oscilacdo e muito maiores nos
reatores tubulares e batelada. Para tempos de residéncia maiores, a da taxa de
conversao foi a mesma para os trés tipos de reatores. Nao foram verificadas influéncia
entre a variacao do nivel de pulsagéo e a taxa de conversdao de monémero e em todos
0s experimentos com pulsacéo o entupimento ndo ocorreu. Foi concluido que o reator
tubular pulsado oferece desempenho superior sobre o CSTR e representa uma
alternativa de processo continuo ao reator em batelada.

Ouzineb et al. (2004) investigaram a viabilidade de polimerizacdo em emulsdo de
metacrilato de metila e seu copolimero com acrilato de butila estabilizados com
surfactantes aniénicos e nao iénicos e produzir latex com moderados a altos teores
de soélidos em um reator tubular continuo de Politetrafluoretiieno (PTFE) com
configuracgédo espiral helicoidal. Os experimentos com o reator tubular foram realizados
também em reator batelada nas mesmas condicdes de operacdo. Todos o0s
experimentos foram realizados em diferentes taxas de fluxo para determinar a
influéncia da mistura sobre a conversao, distribuicdo de tamanho de particula (DTP)
e numero de particula por litro de latex (Np). Relataram que a probabilidade de
entupimento do reator tubular trabalhando em regime laminar, aumenta quanto o teor
de solidos também aumentam. Eles afirmaram que as dificuldades principais em
operar reatores tubulares com emulsédo convencional estavam relacionadas com a
presenca de gotas de mondmero em estagio precoce da reacdo. Entdo, foi
apresentado como uma alternativa para superar este problema, a realizacdo da
nucleacédo das particulas na primeira secéo do tubo e concentrando o latex a jusante.
Muito embora, o desafio foi ajustar a taxa de fluxo da alimentacdo do mondémero para
evitar a formacéao de gotas precocemente.

Hordy et al. (2012) utilizaram polimerizacdo em miniemulséo de acrilato de butila (BA)
e metil metacrilato (MMA) em reator tubular continuo espiral helicoidal e também em
processo semi-batelada. Eles mostraram a viabilidade em produzir particulas com a
morfologia ndcleo casca (ndcleo de poliacrilato de butila, na primeira secao do tubo e

uma alimentacdo intermediaria de MMA para criar a casca na segunda secao) com



53

alto teores de solidos (41 a 48%) em um reator tubular continuo. Os resultados
produzidos foram comparaveis a um processo em batelada.

Yadav et al. (2011) observaram que para polimerizacbes em emulsdo em
microrreatores (diametros de 1 mm), uma mistura suficiente é obtida a despeito do
fluxo laminar, por causa da importancia da estreita margem de difusdo molecular no
sentido radial. Demonstraram a viabilidade do microrreator tubular para realizar
reacoes de polimerizacdo em emulséo e realcam a importancia da estabilidade da preé-
emulsdo assim como alimentacdo uniforme ao longo do tempo para se obter um
desempenho estéavel do reator. Um estudo comparativo da polimerizagdo em emulsao
de estireno em um microrreator tubular e um reator em batelada foi realizado e
obtiveram propriedades cinéticas similares indicando que a mistura no microrreator é
suficiente.

Yadav et al. (2012) exploraram o efeito da taxa de fluxo e o tempo de residéncia para
a operacionalidade de microrreatores tubulares continuos para polimerizagdo em
emulsdo de poliestireno e acrilato de butila. Foi observado que altas taxas de fluxo e
longos tempos de residéncia aumentam a probabilidade de entupimento, devido ao
aumento da coagulacao induzida pelo cisalhamento e a interagdo com as paredes do
tubo respectivamente, pois aumentando os teores de sélidos promove entupimento,
desde que diminui 0 espaco entre as particulas, favorecendo a interacdo entre
particula-particula e particula-parede. Reduzir o tempo de residéncia e utilizar uma
adicdo extra de surfactante reduziram o efeito da coagulacdo induzida pelo
cisalhamento. Estudaram também a polimerizagdo em miniemulséo de estireno como
uma boa alternativa para obter altas conversdes de mondmero juntamente com altos
teores de sélidos e com relativamente baixos tempos de residéncia, sem diminuicédo
operacional do reator e sem provocar entupimento. Foi também demonstrado que
mondmeros com taxa de polimerizacdo mais alta como do acrilato de butila sdo mais
apropriados para este tipo de reator.

Informacdes resumidas sobre as principais caracteristicas e parametros dimensionais

dos estudos apresentados neste capitulo 3.2 estdo na tabela 2:
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Tabela 2 — Principais caracteristicas Reac¢des de Polimerizacdo em emulsdo em reatores tubulares

Ghosh e Tubular T <70°C

Forsyth Espiral DE = 127 732 Aco Inox [SLS] = 1% Al‘gt't;‘?s? Estireno
(1976) Helicoidal Re =100 a 1000
Rollinet ~ rubular .
al. (1979) Espiral DI =22,3 155,7 PTFE Re = 1330 a 10600 Estireno
’ Helicoidal
Leee
Forsyth Tubular DE = 63,5 57 Aco Inox Re =300 a 1000 Acetato de Vinila
(1981)
Shoaf e T=55e70°C Acrilato de Etila
Poehlein Tubular DI=3,2a4,8 - - T =20,9 min ; e
(1989) Re = 28 Acido metacrilico
T =60°C
Paquet e Tubular _ . FSIr;t: gi
Ray Helicoidal DI=5,3 - Agolnox ¢ =20,30e60min P b & b MMA
(1994) aberto Pulsagéo: 0,50 75 e  POrbomba
99 spm plstao
T =70°C
zlcul Tzusblijrlglr DI=4 84 PTFE = i M
al. (004) |'p o = T =7a37min MMA/BA
elicoidal Re < 200
Hordy e Tubular T =80°C .
Mckenna  Espiral DI = 4,76 6316059 PTFE  %teor sélido =41 a &fr';';gr?‘ MB,\'/?A
(2012) Helicoidal ' 48%
T =80°C :
vadav et Tubl_JIar DI=10 Célula de _
al. (2011) Es.plr.al DE =32 3,6e12 PTFE T =298, 565,565 s U!tras§om Estireno
Helicoidal ’ Q. = 628 pL/min ejungdo T
Tubular Célula de .
Yadav et - DI=1,0 3,6,12 T =70°C Estireno
al. 2012)  Espiral DE =32 e 18 PTFE Ultrassom BA
Helicoidal ejungdo T

3.3 Formacéo de Gotas Monodispersas em Sistema Microfluidico.

Microesferas uniformes em tamanho apresentando uma faixa de diametros entre 10 a
100 ym tém um grande numero de aplicacdes em diversas areas. Em cromatografia
liguida, microparticulas de mesmo tamanho empacotadas adequadamente em
colunas proporcionam uma melhoria significativa na eficiéncia de separacao (Nisisako
et al., 2004). Pérolas de tamanhos regulares em displays de cristal liquido resultam
em uma imagem clara e uniforme. Muitas outras aplicagbes surgem na ciéncia e
tecnologia incluindo particulas-base em bioensaios, medi¢ces de fluxos, como por
exemplo, velocimetria por imagem de particulas ou PIV (Nisisako et al, 2004). Como
resultado, ha um forte interesse na engenharia de polimeros com microesferas cujo

didmetro requer uma distribuicdo de tamanhos estreita.
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Thorsen et al. (2001) e Nisisako et al. (2004) descreveram técnicas, onde dois liquidos
imisciveis sdo introduzidos em microcanais separados, e entdo um liquido é for¢ado
para dentro do segundo liquido na juncdo dos canais para formar microgotas uma a
uma. A formacédo das gotas na juncao é rapida e reprodutivel. Além do mais, as gotas
resultantes sdo precisamente uniformes em tamanho e seu formato é facilmente
variado controlando as condicdes de fluxo.

Thorsen et al. (2001) criaram gotas monodispersas na qual agua e o 6leo colidem
usando uma simples jungao “T” mostrado na Figura 15(a), onde o padréo de gotas em
canais arredondados nas diferentes pressfes de agua e 6leo sdo mostrados e a fase
correspondente no diagrama que descreve a relagcdo entre as diferencas de 6leo e

pressdo da agua e morfologia das goticulas (figura 15b).

Figura 15 — Padrao de gotas de agua e 6leo em diferentes pressoes.
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Fonte: Steinbacher & Mcquade, 2006

Variando a relacdo da pressdo da agua, a pressao do 6Oleo e a pressao total, eles
foram capazes de formar gotas com uma vasta gama de estruturas. Estas estruturas
variaram desde simples goticulas monodispersas até padrées de arranjos de gotas
conectadas (Figura 15). Isto € um grande recurso para desenvolvimento de novas
estruturas de polimeros, criar novas fibras, granulos, capsulas, ou formatos de novas
particulas. Thorsen et al. (2001) vém apresentando uma série de publicacbes
detalhando outras estruturas que podem ser formadas em fluxo.

Okushima et al. (2004) estudaram a formacdo da emulsdo dupla monodispersa
usando um arranjo de duas jungdes “T” conforme figura 16, que mostra
esquematicamente um dispositivo microfluidico e a dupla emulséo (direita) com gotas
de agua vermelhas e azuis contidas em gotas organicas maiores. A fase organica

entra em contato com a fase aquosa interna na primeira juncdo “T” formando a
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primeira emulsdao que em seguida entra em contato com o fluxo aquoso externo na

segunda jungado “T” formando entdo a emulsao dupla.

Figura 16 — Esquema de um dispositivo micro fluidico para criar emuls&o dupla.
internal aqueous phase
1st junction (hydrophobic)

— ( ) B 2nd junction >"-;
oil phase —— “| (hydrophilic)

(\. 100 um

Nisisako et al. (2004) descreveram uma nova técnica para preparar mdultiplas

external aqueous phase ( )

Fonte: Okushima et al., 2004

microesferas poliméricas do mesmo tamanho. Uma suspensdo de gotas
monodispersa de um monémero acrilico foi preparada em um microcanal de formato

“T” conforme figura 17.

Figura 17 — Esquema do Misturador T e a alimentacédo da fase continua Qc e da fase dispersa Qd.

1 mm Fluxo de Monémero
I H ‘lf (120 pm x 30 pm)

4
. —
Fluxo fase aquosa Regido estendida
(220 pm x 30 pm) (120 pm x 30 pym)

Fonte: Nisisako et al., 2004

Particulas precisamente de mesmo tamanho foram produzidas por subsequente
polimerizacdo. Para realizacdo deste experimento foi instalada uma camera de video
na jungao “T” para observar e gravar o comportamento microfluidico de dois liquidos
imisciveis para entdo capturar cada fenébmeno da formacdo das gotas na juncéo
conforme mostra a figura 18. As imagens foram digitalizadas em computador e o

tamanho das gotas foi calculado através das imagens.
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Figura 18 - Padrédo de formacéo de gotas observados na jungéo T/bolsa.
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(@) e®mQ=05mL/h/(c)e(d) Qc=1,0mL/h/(e)e (f) Qc=2,0mL/h/(g) e (h) Qc = 4,0 mL/h
() e () Qc =18 mL/h / (k) e (I) Qc = 22,0 mL/h. Fonte: Nisisako et al., 2004

Mantendo uma vazéao constante da fase dispersa, ou fase organica em Q4 = 0,1 mL/h,
a figura 18 ilustra a variagao do padrao de fluxo causado pelas mudancas na vazéo
da fase continua ou fase aquosa (Qc). Os tamanhos das gotas / particulas variaram
em uma faixa de diametro entre 30 a 120 um pelo controle das condicdes de fluxo no
microrreator. O produto resultante, o polimero produzido teve um coeficiente de
variagcéo (CV) abaixo de 2%. As imagens de fluxo mostraram uma clara regiao onde

as gotas monodispersas foram formadas com sucesso.
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Capitulo 4 — MATERIAIS E METODOS

4.1

O Equipamento - Microrreator Syrris — Asia 120

O microrreator da Syrris utilizado neste trabalho, € composto por varios médulos

oferecendo recursos conforme segue (figura 19):

a).
b).
C).
d).

41.1

Bombas
Aquecedor
Microrreator Chip

Modulo de Recipientes Pressurizados

Figura 19 — Foto Microrreator Syrris e os médulos utilizado
™

Bombas

O sistema do microrreator tem um médulo de bombas do tipo seringa, e projetada

especificamente para quimica de fluxo, com faixa de operacéo de 20 bar (300 psi) e

uma faixa de vaz&o de 10,0 pL/min a 2,5 mL/min.
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4.1.2 Aquecedor

A temperatura do aquecedor pode ser controlada manualmente pelo painel ou
automatizado em um PC, mas no nosso caso, o controle foi feito manualmente. O
microrreator pode ser aquecido até a temperatura de 250°C +/- 0.2°C usando o
adaptador para microrreator. Na primeira etapa do trabalho, foi utilizado o aquecedor
como um controlador climatico, pois a temperatura utilizada foi constante em todos os

experimentos e igual a 25°C.

4.1.3 Microrreatores - 250 pL Chip Reactor

O Microrreator Chip € um reator de fluxo e oferece uma ampla faixa de operacéo de
temperatura e pressdo e confere uma mistura extremamente rapida e reprodutivel,
rapida transferéncia de calor e contrapressao minimizada devido ao fluxo. O chip é de
vidro com um suporte que permite beneficios como rapida conexao dos tubos do fluido,

via cabecote do chip conforme figura 20.

Figura 20 — llustracéo de catélogo, reator Chip.

Fonte: Website da Syrris

O volume de reagédo do nosso microrreator € de 250 pL com duas entradas e uma
saida e a mistura das duas fases se da no misturador estatico “T” (double T mixing

junction), conforme esquema apresentado na figura 21.



Figura 21 — Esquema do microrreator chip 250 pL e detalhamento da jungdo “T”.
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Fonte: Website da Syrris

Os dados de performance e a geometria do Microrreator estdo na tabela 3 abaixo:

Tabela 3 — Informac8es de performance e geometria do reator chip

Volume de Reacao 250
Pressao de Operacédo 30
Pressao de refluxo a 100 pl/min 0,25
Tempo de Mistura 10
Geometria Secdo Transversal do canal O
Altura do canal 250
Largura do canal de mistura 300
Comprimento do canal de mistura 532
Largura do canal de reacéo 400
Comprimento do canal de reacdo 2509

uL
bar

bar

segundos

pm
pm
mm
pm

mm

Fonte: Website da Syrris
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Um recurso interessante é que a saida do microrreator pode ser conectada a uma

entrada de um outro para realizar rea¢des de multiplas etapas.
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4.1.4 Diametro de canal de mistura (Dm) para célculo do nimero Re

Com a finalidade de calcular Re o canal de mistura do microrreator foi estimado como
canal de secdo transversal de geometria circular com diametro do canal Dm
equivalente, através do célculo do perimetro do canal do microrreator chip de
geometria da sec¢ao transversal oval (vide tabela 03) e obtido mantendo o mesmo

perimetro para canal de formato circular conforme demonstrado na figura 22:

Figura 22 — Célculo do didmetro do canal do reator considerando se¢éo transversal circular equivalente
com base no perimetro do canal oval do reator
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Para o calculo do perimetro P de uma circunferéncia de raio “r’ ou didmetro “¢”,

utilizamos a equacgéo 22:

P=2nr=mn.¢p (22)

Para o canal do microrreator com secédo oval foi considerado o perimetro de duas
meias circunferéncias de 125 ym de raio e mais uma extensao de 50 um de cada lado

e assim foi calculado o perimetro do canal do microrreator conforme equacéo 23:

Perimetro do Canal do Reator = 2 x m * 125 + 2 * 50
Perimetro do Canal do Reator = 885,40 ym (23)

Para o mesmo perimetro, porém calculando o canal de secéo transversal circular

equivalente, utilizamos a equagéo 22 para obter o diametro do canal “Dm”
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Perimetro do Canal Redondo =« * D,,, = 885,40
D,, = 282 um (24)

Para o célculo da area de Secédo Transversal do canal de mistura (Ar), foi utilizada a

equacgao 25:

T 4

A velocidade do fluxo da fase continua (v,) é calculada através da equacao 26:

Q
_ ¢ (26)
Vg AT

onde Qc é a vazdo da fase continua e At € a area da sec¢éo transversal do canal de
mistura do reator. Substituindo as equacdes (25) e (26) na equacao (20) temos como

resultado a equacéo (27):

_pavaDm_ Pa * Qc*Dm_ Pa* Qc* Dy x4

Re
Na Na * Ar na*ﬂ*D%’L

Finalmente:

Pa * Qc x4
Re = (27)
Ng * T* Dy

4.2  Microscopio Otico

Foi utilizado um microscopio 6tico, marca Olympus CH-2 binocular, com revolver
porta-objetiva giratério quadruplo com iluminacdo com lampada de halogénio e
controles de focalizacdo para medicao do diametro das gotas. As lentes objetivas do
microscopio sao: 4x, 10x, 40x e 100x. As imagens tém uma régua com escala de 0 a
100 para medir as dimens@es das particulas conforme figura 23. Para a objetiva 10 X
que foi utilizada neste trabalho a escala 0 a 100 € equivalente a 1 mm (ou 1.000 pm)
a qual conferimos a medicao através de uma simples régua colocada na objetiva do

microscopio.
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Figura 23 - Foto de gotas de mondmeros verificadas na objetiva do microscopio.

A escala de 0 a 100 observada equivale a 1 mm.

4.3 Reagentes Utilizados

N&o foram comprados reagentes com grau de pureza em especial. Utiliza-se agua

destilada apenas para evitar uma possivel impureza.

Além da 4gua destilada, os reagentes utilizados foram os seguintes:

a). Estireno (St), usado como mondmero na reacao de polimerizacao, liquido, grau
de pureza industrial, fornecedor Vetec.

b). Lauril Sulfato de Sodio - SLS (NaCi2H25S04), usado como emulsificante,
surfactante. Fornecido em po pela Vetec.

c). Persulfato de Sodio (Na2S20s), usado como iniciador, pureza 99%, fornecido em

po pela Synth.

4.4  Planejamento de Experimentos

Uma abordagem totalmente experimental em duas fases principais foi planejada para
atingir os objetivos deste trabalho (item 1.3). Em um primeiro momento, na primeira
fase, deseja-se entender as caracteristicas de fluxo de dois liquidos imisciveis em
microrreator Syrris de 250 uL com misturador estatico juncéo “T”, sessdo de mistura
e sessao de reacgéo (figura 21). Em uma segunda etapa, verificar a viabilidade de
reacao de polimerizacdo em emulséo do estireno neste microrreator e entao otimizar
0s parametros para obter maior eficiéncia.

Os experimentos foram realizados procurando se atingir maiores conversdes, mas
mantendo a estabilidade da emulsdo. E um trabalho exploratério, portanto se

assemelha mais a um processo de evolucao (evolutionary process). Os experimentos
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foram executados variando vazao, concentragdo de espécies e temperatura, conforme

o detalhado nos itens a seguir.
4.4.1 Montagem do conjunto do Microrreator

Para todos os experimentos, o microrreator chip (fig. 19) foi acoplado ao aquecedor
para garantir temperatura igual e homogénea no canal de mistura e no canal de reacao.
N&o foi utilizado o mddulo do sistema de pressurizagdo bem como os frascos de
reagentes foram deixados com entrada de ar aberta, através de um orificio na tampa,

de modo que a alimentacé&o foi mantida a pressao ambiente.
4.4.2 Formulacédo base para a reacdo de polimerizacao

A formulacao utilizada foi retirada de alguns artigos que executaram a polimerizacéo
em microrreatores. Yadav et al. (2012), estudaram a reacdo de polimerizacdo em
emulsdo de estireno em microrreatores tubulares continuos, com a preocupacao em
verificar a porcentagem de teor de solidos e a relacdo com entupimento sendo
recomendado nédo o ultrapassar em 30%.

De forma a se evitar entupimento, tomou-se esta formulagdo como ponto de partida,

vide tabela 4.

Tabela 4 — Formulacéo Utilizada

Mondmero Estireno (St) 15 2
Emulsificante (SLS) 0,15a 0,45

Iniciador (Persulfato de Sodio) 0,15a 0,30 1
Agua Destilada 84,5

Fonte: Yadav et al. (2012)

4.4.3 Alimentacéo do Sistema

A figura 24 € um esquema de como foi feita a alimentag&o dos reagentes bem como

os fluxos e como eles se misturam na jungao “T”:



65

Fluxo 1 - A fase aquosa, utilizado como fase continua e vazdo Qc, constituida

pela agua destilada, emulsificante e iniciador, foi alimentado pela entrada 1 do

reator (fig. 24 a).

Fluxo 2 — A fase organica (monémero), ou fase dispersa e vazado Qg, foi

alimentado pela entrada 2 do reator (fig.24 a).

Figura 24 — Esquema da alimentacdo de Qc e Qd e detalhamento na jungéo “T”

(@)

Qc

Entrada 1 e 1 i I,

Jungio T

Entrada 2 —F——*

Qd

Canal de

Mistura

(b)

Canal de

ch

Juncao T

O detalhamento da juncao “T” (fig. 24 b), mostra que a mistura serd com fluxos

cruzados com o fluxo 1 da fase aquosa Qc entrando por cima e por baixo na juncao

“T” e o fluxo 2 da fase dispersa Qu entrando perpendicularmente.

4.4.4 Propriedades Quimicas dos Reagentes a 25°C

Foi feito o levantamento de algumas propriedades quimicas dos materiais e colocado

na tabela 5.

Estireno

Agua Destilada

Tabela 5 — Propriedades Quimicas dos Reagentes a 25°C

0,9016 0,00695 34

0,99705 0,008903 72

Fonte: Wohlfarth et al, 1997
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4.5 Experimento Fase 1 - Formacao de gotas no microrreator com jungao “T”

Vérios artigos foram consultados para planejar a fase 1 de experimentos e alguns dos
principais estdo citados no capitulo 3 (Steinbacher e Mcquade, 2006; Thorsen et al.,
2001 e Nisisako et al.,, 2004). Nesta primeira fase, como ndo ha reacdo de
polimerizacdo, ajustou-se a temperatura do aquecedor a 25°C para todos os
experimentos. A formulacao utilizada nesta fase foi planejada inicialmente conforme
tabela 6:

Tabela 6 — Formulacao inicial da primeira fase

Agua Destilada

Fluxo 2 (Qc) Fase Aquosa
SLS=1e 3% - wt%

O procedimento desta primeira fase consistiu em estudar a formacéo de gotas com a
mistura do monémero de estireno e da fase aguosa, causados pela mudanca na vazao
da fase continua (Qc), mantendo constante a vazéo da fase dispersa Q4 em 16,7
uL/min utilizando como misturador estatico a jungdo “T” do microrreator. A cada
relacdo de vazéo entre Qc e Q4 analisamos o didmetro médio das gotas bem como a
dispersdo de tamanho das mesmas.

Estes experimentos foram feitos utilizando 1% e 3% de emulsificante para analisar se
em NOSSo processo a concentracdo de emulsificante é significativa quanto a formacao
e tamanho das gotas. O planejamento de experimentos da fase 1 ficou definido

conforme tabela 7:

Tabela 7 — Planejamento dos experimentos da fase 1

1
16,7 16,7

3

1
16,7 83,5

3

1
16,7 167,0

3

1

3

1
16,7 2.500,0 3




67

onde, Dg € o diametro médio das amostras, obtidos em micrbmetro e CV é o

coeficiente de variagao calculado (equacao 33). Como a faixa operacional de cada
bomba varia de 10 a 2.500 uL/min, este planejamento permite avaliar toda a janela de

processo do equipamento.

45.1 Metodologia utilizada para medicdo do didmetro das gotas (D).

Utilizacdo de Microscopio Otico.

Como estava-se lidando com medicdo e analise de gotas de mondmeros bem maiores
do que particulas de polimeros, ou seja, diametros da ordem de 50 a 300 ym o
microscépio 6tico se mostrou uma ferramenta adequada para esta andlise, pois além
de ser muito pratico e confiavel, trouxe agilidade tal qual o microrreator oferece em
seus experimentos. Portanto, foi instalado na capela, ao lado do microrreator, um
microscopio Otico descrito no item 4.2. As amostras foram coletadas na saida do reator
diretamente pela lamina de vidro e imediatamente colocadas no microscopio para
analises qualitativa (degradacdo das gotas e coalescéncia) e quantitativas (diametro

e disperséo).
452 Coletade Amostras e o tratamento Estatistico.

Com o microscopio ao lado do reator, as amostras simplesmente eram coletadas
diretamente na saida do mesmo na lamina de vidro utilizada para visualizagdo no
microscépio. Foram coletadas 5 amostras para cada relacao Qd/Qc e em cada amostra
foram medidos os diametros das particulas de 10 gotas aleatoriamente através da
régua na imagem do microscoépio conforme figura 23.

Entre cada amostragem, ou seja, para cada alteracéo de taxa de fluxo espera-se no
minimo 30 minutos contados com crondmetro para coletar uma nova amostra e
garantir uma estabilizacao na condi¢ao do fluxo.

Utilizando a estatistica basica, Hoel (1986), para calcular a média amostral (D,) do

didmetro das gotas com 10 elementos (equacéo 28):

5 _ Ziz1Dy, (28)
g 10
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O calculo do desvio padréo S de cada amostra com 10 elementos expresso pela

equacao (29):

2|%i2:(Dg — Dy )? (29)

= 10 — 1

Para 5 amostras, a média das médias D, das amostras e o desvio padréo médio S

sao calculados conforme equacéo 30 e 31, respectivamente:
5

5 = j=1ng (30)
9 5
_ >, S; 31)
G 2y=1 (
5

O desvio padrao estimado do processo () (equacéo 32):

.S
O'—C4

onde, C4 = 0,9727 é um fator de ajuste dado em tabela (anexo 1), para amostras

(32)

tamanho n = 10. O coeficiente de variacdo € a razdo entre o desvio padrao de

processo pela média conforme equagéo (33).

A

(33)

CV (%) = —
Dg

O critério escolhido em trabalhar com as médias foi apenas para garantir a
“‘normalidade” da distribuicdo dos resultados, pois como o perfil de distribuicdo do
tamanho das gotas é desconhecido, o teorema do limite central postula que
independente do perfil de distribuicdo de valores individuais, a distribuicdo das médias
obedece a distribuicdo normal (Hoel, 1986). A média de uma distribuicdo normal das
médias amostrais, é igual a média global dos valores individuais (Hoel, 1986), ou seja,
ao calcular a média das amostras (que sdo médias de 10 valores), € obtido com muita
precisdo, a média real de processo do tamanho das gotas. Outra vantagem, é que
sabendo estar diante de uma distribuicdo normal dos valores médios podemos estimar
o desvio padr&o do processo () utilizando o desvio padrdo médio das amostras (S) e

um fator de ajuste Cs tabelado de acordo com o tamanho da amostra (n), mesmo
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critério utilizado para célculo de limites de controle dos gréaficos de Controle Estatistico
de Processo (CEP), vide anexo 1.

4.6 Experimento Fase 2 — Polimerizacdo em emulséo de estireno

Em uma primeira etapa, foi verificada a viabilidade de polimerizagcdo do estireno em

emulsdo no microrreator. Permaneceu a montagem do microrreator e sistema de

alimentacdo descrita nos itens 4.4.1 e 4.4.2 bem como a formulacdo proposta

inicialmente com 15% em peso de mondmero (tabela 4) e executado a reacédo de

polimerizagdo com o seguinte procedimento:

a). Utilizados os mesmos reagentes definidos na fase 1 com a adicdo do iniciador
na fase aquosa.

b). Temperatura fixada em 80°C (Yadav et al., 2012), com microrreator sempre
acoplado ao aquecedor (temperatura constante).

c). Formulacdo conforme tabela 4 e manter as vazdes Qc e Qd na proporcéo de 15%

em peso de mondémero.

4.7 Anédlises do Polimero obtido

Com o decorrer dos varios experimentos de reagdo de polimerizacdo em emulséo no

microrreator, foram feitas andlises para caracterizar e identificar algumas

propriedades do polimero obtido. Os métodos analiticos utilizados foram:

a). Analise gravimétrica para determinacdo da conversdo de mondémero;

b). Cromatografia por exclusdo por tamanho, GPC (Gel Permeation
Chromatography) para determinagcdo de MWD, Mn e Mw e o PDI.

c). Determinacdo do tamanho das particulas (Dp) e da distribuicdo do tamanho das

particulas (DTP) utilizando método de difracéo a laser, Malvern.

4.7.1 Andlise Gravimétrica para Determinacado de Conversao () de estireno

A conversao do mondmero () foi obtida por meio de analises gravimétricas. A analise

gravimétrica consiste em determinar a massa de poliestireno obtida apos a reacao de
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polimerizagdo tendo como base a massa inicial de monGmero de estireno utilizada

nesta reagao, conforme equagéo 34:

M poliestireno obtida
L * 100

X = (34)

Minicial estireno

Amostras de 10 mL foram coletas na saida do microrreator em béqueres previamente
pesados em balanca de precisdo juntamente com uma solucdo de 5 mL de
hidroquinona 1% utilizada como inibidor. Como a vazdo do microrreator nos diversos
experimentos foi ajustada e fixada em 100 pL/min, cada amostra era retirada a cada
100 minutos medidos em crondmetro. Todo o sistema era pesado antes e apés a
adicdo de cada um dos componentes. Ao final da coleta, a amostra era devidamente
pesada em balanca de preciséo e levado para um processo de secagem em estufa a
70°C. A amostra somente era retirada da estufa apdés uma série de pesagens com
valores constantes e a garantia de estabilidade de peso com a evaporacao de toda
agua. Na amostra, os componentes ndo volateis, como o poliestireno, hidroquinona,
surfactante e o iniciador permaneciam no béquer apds a secagem na estufa gerando
o total de massa de solidos (m;). O mondmero que nao reagiu é volatil e evapora
totalmente na estufa. Com esta informacdo, é possivel calcular o valor da
conversao(y) de estireno em poliestireno conforme a equacao 35:
m¢ — (mp+mp+mgrs+mp)

X = * 100 (35)

Mgt

onde m; € a massa total de sdélidos com a amostra retirada da estufa, contendo
poliestireno, hidroquinona, surfactante e iniciador, m, € a massa do béquer, m, é a
massa de hidroquinona adicionada, mg; ¢ € a massa do surfactante, m; a massa do
iniciador e finalmente mg; a massa inicial do monémero. A massa inicial do mondémero

é calculada com os parametros do processo conforme equagao 36:

Mgy = Pst *V = pse * Qg *t (36)

Conforme a tabela 5, a densidade do estireno é pg; = 0,9016 [g/mL], Q; é a vazao
da fase dispersa (mondémero) e t o tempo (no caso t = 100 min). Como exemplo para

vazao do monémero Q,; = 15 uL/min temos o célculo conforme equagéo 37:

_0,9016 [g/mL
Mgy =

1, 4 luLl .
1000 [uL/mL] * 15min * 100 [min] = 1,352 g (37)
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4.7.2 Andlise em Cromatografia de Permeacdo em Gel - GPC (gel permeation
chromatography)

As andlises foram feitas no Instituto de Quimica da USP. Para haver leitura no
equipamento, as amostras enviadas deveriam ter no minimo 5 mg de poliestireno em
p6. Foram coletadas amostras na saida do reator de 15 a 20 ml de emulsao,
resultando em tempo de coleta entre 150 a 200 minutos. As amostras coletadas foram
levadas ao processo de secagem em estufa a 60°C. As amostras foram analisadas
por cromatografia de permeacao em gel (GPC), em um equipamento TDA 302—Triple
Detector Array (Viscotek®) equipado com dois médulos. Médulo GPCmax composto
de bomba isocratica, degaseificador online e injetor automatico. Médulo de Detectores
TDA 302 com detectores de indice de refracao (RI), viscosimetria (IV) e espalhamento
de luz duplo angulo (LALS e RARS), dando alta preciséo de anélise das amostras.
As amostras foram dissolvidas em THF, tetrahidrofurano (C4HsO) em concentragéo
inicial de 3,0 mg/mL. ApoOs 24h de solubilizacdo, as amostras eram filtradas em filtro
politetrafluoroetileno (PTFE, Millipore®) com faixa de corte de 0,45 um e transferida
para frasco de 2 mL a ser posicionado no compartimento do injetor automatico.
Foram efetuadas duas corridas de cada amostra para confirmacdo da
reprodutibilidade das medidas, nas seguintes condicdes:

a) Fase Movel: THF, filtrado sob vacuo com membrana 0,45 pm

b) Temperatura da Coluna: 35 °C

c) Temperaturas dos Detectores: 35 °C

d) Fluxo da Bomba: 0,5 mL/minuto

e) Colunas: TLM Guard Column e T6000M General Mixed Organic 300 x 8mm (3x)
f)  Volume de Injecdo: 200 pL

g) Tempo de corrida: 90 minutos

4.7.3 Andlise de diametro de particula (Dp) e distribuicdo de tamanho de

particula (DTP) pela técnica de difracdo a laser.

Os equipamentos atuais tém um limite de deteccéo de alguns décimos de nanémetros
como é o caso do Malvern Mastersizer X utilizado na fase experimental.
A gama de tamanho de particula que pode ser medido pelo instrumento é de 0,02 a

2.000 micron. Para leitura de particulas menores que 1 micron e de acordo com
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instrucdes no manual do Malvern, foi utilizada a lente de Fourier de 45 mm que é
colocada atras da zona de medi¢do, em contraste com a geometria classica de tais
dispositivos, em que a lente esta em frente da zona de medicéo.

A figura 25 apresenta um esquema de concepcdo do instrumento Otico do

equipamento Mastersizer X.

Figura 25 — Esquema de concepc¢édo do instrumento ético do Mastersizer X

Detectores Angulos Largos

Fonte de luz azul

estado sélido LED
Detectores

Lentes de Plano Focal
Fourier

BT

Fonte de Luz
Vermelha HeNe
laser f
Detectores Retorno
do Espalhamento
As particulas de amostras dispersas num meio adequado passam atraves do feixe de luz focalizado e
dispersam a luz em &ngulos espaciais caracteristicos. Fonte: Stojanovic & Markovic, 2012

Com esta lente, e o posicionamento atras da zona de medicdo, a faixa de detecc¢éo
fica estendida para grandes angulos, o que é essencial para a precisdo da medicdo
do espalhamento de luz de particulas na faixa de 0,01 a 80 micron. As instrucdes de
dados de entrada do software do instrumento requeridas s&o: a densidade do
poliestireno e os indices de refracdo da agua e do poliestireno. Para uma boa
disperséo, o equipamento, Malvern Mastersizer X, contém um tanque com agitacdo e
célula de ultrassom, onde é colocada a agua destilada como fluido de transporte e

uma bomba para circulacdo do fluido, vide esquema na figura 26.
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Figura 26 — Croquis do equipamento Malvern Mastersizer X.
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Fonte: Adaptagéo de Allen, 1997.

Com a bomba ligada e mantendo o fluido em circula¢éo na célula de leitura da amostra,
bem como a agitacéo e o ultrassom no tanque de alimentacao é adicionada a amostra
de polimero por gotejamento até o software acusar nivel de obscuridade da solugéo
de no minimo, 10%. Ao finalizar o ensaio, 0 programa gera os dados de distribuicdo
de tamanho de particula conforme tabela e gréfico na figura 27.

Figura 27 - Resultado grafico do Malvern com a DTP da amostra 2.1.a
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O relatério de anélise dos resultados inclui os seguintes dados basicos de saida:

obscurecimento, pardmetros Opticos utilizados na andlise, extensdo (span),
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uniformidade, ajuste, concentracao, tabela de dados em classes de tamanho, Dy 3,2,
Dyv 4,31, Dvo,15, Dvo,51 € Dvo,9.

Como as distribuicbes de frequéncia dos valores fornecidos pelo software s&o
volumeétricos, foi utilizado o Dyv 4,3 para o estudo comparativo entre 0s experimentos.
A distribuicdo da figura 27 b, representa a mesma ocorréncia para todas as amostras,
OuU seja, surgiram pequenas curvas no histograma oriundas de particulas com
volume maior, porém com frequéncia muito baixa. Uma analise criteriosa foi
concluida e trata-se da espuma do surfactante e também particulas indesejadas
circulando na agua do sistema. O critério utilizado foi expurgar estes valores do
histograma e recalcular os valores de Dy 4,3 € Dy1,0], utilizando a equacéo 18 e 19.
Como os dados do relatério do equipamento sdo em base volumétrica e houve
interferéncia na distribuicdo de frequéncia com a retirada de uma parte dos
resultados, a nova DTP foi refeita utilizando o célculo com base o numero de

particulas (N, ). De acordo com Sayer (2010), o N, € calculado a partir da massa
utiizada de monémero (mg;), a conversdo do monbémero (x), 0 volume da
particula (v,) e a densidade do poliestireno (p,o = 1,047 g/cm®) conforme a

expressao 38:

*mM
N, = X250 (38)
Vp*Ppol
Como:
v —4*71*(1)”)3 39
p =3 5 (39)

Substituindo a eqg. 39 na eq. 38 tem-se que:

6* X *Mst

”*Ppol*(Dp)S

N

= (40)
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Capitulo 5 - RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Fase 1 - Formagao das gotas de monémero com o canal jungao “T”

Primeiro é avaliada a estabilidade do sistema de gotas de mondmero em agua.

Nas primeiras analises qualitativas feitas no microscopio, foi observada a degradacéo
por difusdo Ostwald entre as gotas de monémero. Dai concluiu-se da necessidade de
utilizar na formulacdo um coestabilizador na fase organica.

A literatura indica o N-Hexadecano, (Yadav et al. 2012), produto organico de cadeia
longa e que normalmente é utilizado nas reacdes de polimeriza¢do para miniemulséo.
Foi adicionado 1% do Hexadecano (Yadav et al, 2012), na fase dispersa e no
microscopio observou-se que as gotas ficavam estaveis mesmo apos 10 minutos o
que foi considerado um tempo suficiente para poder fazer as anélises deste trabalho.
A formulagéo ficou entdo ajustada conforme tabela 8.

Tabela 8 — Formulacéo ajustada da primeira fase

Agua Destilada

Fluxo 2 (Qc) Fase Aquosa SLS =1 e 3% - wt%

A tabela 9 apresenta os resultados dos experimentos com 1% de surfactante e mostra
a variacado do tamanho da gota de monémero formada com a variagdo da vazao da
fase continua (Qc), mantendo constante a vazao da fase dispersa Qd = 16,7 pL/min.
Para cada experimento foram feitas 5 réplicas e o diametro da gota de cada amostra

é o resultado de uma média aritmética de dez medigdes.
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Tabela 9 — Resultados de Dg para experimentos com 1% SLS e Qd = 16,7 pyL/min

ul/min - Qd4/Qc 1 2 3 4 5 um Hm  §/D,

Exp 1 16,7 1:1 Ndo houve formacgao de gotas - - -

Exp 2 83,5 1:5 N3do houve formacao de gotas - - -

Exp 3 167 1:10 296 245 247 247 244 2558 12,71 0,050
Exp 4 250 1:15 219 219 221 228 223 222,0 19,17 0,086
Exp 5 334 1:20 204 209 197 209 208 205,4 23,69 0,115
Exp 6 667 1:40 172 163 163 167 196 172,2 27,25 0,158
Exp7 1333 1:80 92 92 91 8 126 97,4 32,87 0,337

Exp8 1670 1:100 57 60 68 82 86 70,6 29,24 0,414
Exp9 2500 1:150 62 62 71 68 83 69,2 30,46 0,440

A tabela 10 sao os resultados dos experimentos com 3% de surfactante quando foram

aplicados os mesmos procedimentos acima.

Tabela 10 — Resultados de Dg para experimentos com 3% SLS e Qd = 16,7 yL/min

ul/min - Q/Qc 1 2 3 4 5 um um  G/Dy

Exp 10 16,7 1:1 Nao houve formagao de gotas - - -

Exp11 83,5 1:5 N3o houve formacdo de gotas - - -

Exp12 167 1:10 243 235 248 239 255 2440 34,57 0,142
Exp13 250 1:15 223 205 204 221 210 212,6 23,44 0,110
Exp14 334 1:20 193 204 194 224 200 203,0 29,90 0,147
Exp15 667 1:40 151 144 133 164 162 150,8 25,43 0,169
Exp 16 1333 1:80 109 127 97 78 81 98,4 31,43 0,319

Exp17 1670 1:100 77 62 90 73 90 78,4 34,86 0,445
Exp 18 2500 1:150 61 57 45 52 46 52,2 24,10 0,462

Para cada experimento, foram tiradas fotos das imagens através da objetiva do
microscoépio e foram obtidas as imagens apresentadas na figura 28:



Figura 28 — Fotos dos experimentos tirados na objetiva do microscopio

a) 1% SLS — Q¢ = 167 pL/min

b) 3% SLS — Qc = 167 pyL/min
Né&o foi tirado foto desta condi¢cao

d) 3% SLS — Qc = 250 pL/min

Continua

77
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9) 1% SLS - Qc = 667 pL/min h) 3% SLS — Qc = 667 pL/min

) 1% SLS — Qc = 1333 pL/min i) 3% SLS — Qc = 1333 pL/min

1) 3% SLS — Qc = 1670 pL/min

Os fotos foram tiradas na objetiva do microscopio de cada experimento: a) 1% SLS e Qc = 167uL/min;
¢) 1% SLS e Qc = 250 pL/min; d) 3% SLS e Qc = 250 pL/min; e) 1% SLS e Qc = 334 pL/min; f) 3% SLS
€ Qc = 334 pL/min; g) 1% SLS e Q¢ = 667uL/min; h) 3% SLS e Qc = 667uL/min; i) 1% SLS e Qc = 1333
uL/min; j) 3% SLS e Qc = 1333 pL/min; k) 1% SLS e Q¢ = 1670 puL/min; 1) 3% SLS e Qc = 1670uL/min.



79

Nos experimentos de menor vazao da fase aquosa, ou seja, 0s experimentos 1, 2, 10
e 11 ndo houveram formacdes de gotas. Na coleta da amostra na saida do
microrreator, ja era verificado que as fases ainda se mantinham separadas o que
indica que as tensdes superficiais dos dois liquidos nestas vaz8es eram importantes
e ainda predominavam sobre as forgas viscosas.

Vazdes baixas da fase continua como nos experimentos de 16,7 e 83,5 yL/min, levam
a baixos valores do numero adimensional Ca e, sabendo que o microrreator opera em
fluxo laminar (calculado no item 5.2, Eq. 41), os fluidos ndo se misturavam por
conveccao e sim fluiram lado a lado havendo mistura apenas por difusdo na interface
tal qual foi observado na saida do microrreator e coincidindo com o relatado na
abordagem de Steinbacher e Mcquade (2006) na figura 10.

Os experimentos realizados com vazdes maiores da fase continua, ou seja, para Qc >
83,5 pyL/min houve n&do apenas a formacéo de gotas de monémero para ambas as
condicoes de 1 e 3 % de emulsificante, como também foi verificado que quanto maior
a vazdo da fase aquosa, menor o didmetro médio das gotas (D,). A tabela 11 é um
resumo dos dados dos experimentos e apresenta o diametro médio das gotas em

funcdo da vazéo da fase continua Qc nas concentragdes de 1 e 3% de SLS.

Tabela 11 — Didmetro das gotas

167,0 255,8 12,7 2440 34,6
250,0 222,0 19,2 212,6 23,4
334,0 205,4 23,7 203,0 29,9
667,0 172,2 27,2 150,8 25,4
1.333,0 97,4 32,9 98,4 31,4
1.670,0 70,6 29,2 78,4 34,9
2.500,0 69,2 30,5 52,2 24,1

Estes resultados também estdo apresentados, bem como as barras de incertezas na

figura 29:



80

Figura 29 — Didmetro das gotas e a taxa de fluxo Qc
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Tamanho das gotas de mondémero formados ajustando a taxa de fluxo da fase aquosa com
1% e 3% de Surfactante. O didmetro médio da particula diminui com o0 aumento da taxa
de fluxo da fase aquosa.

Foi constatada a reducdo do diametro das gotas com o aumento da vazao da fase
continua (Qc), o que também foi relatado na literatura (Steinbacher & Mcquade, 2006;
Nisisako et al., 2004 e Serra et al., 2013).

Os experimentos com a vazado Qc maior ou igual a 167,0 yL/min apresentaram
formacao de gotas de mondmero (ver tabela, 9 e 10), mas os valores comecaram a
tender a um limite. A formacéo de gotas com vazao maiores denota Ca maior e que
as viscosidades dos fluidos passam a ter um papel importante e com maior
predominancia em relacdo a tensdo superficial dos mesmos e as forcas viscosas
passam a influenciar e agir sobre a camada de fluxo quebrando-o em gotas.

Com tensOes superficiais diferentes para as fases aquosas preparadas com
concentracOes de 1 e 3% de emulsificante, ndo houve alteragdes significativas quanto
ao comportamento dos fluidos, fato comprovado pela mesma tendéncia das curvas
apresentadas na figura 29. Para este trabalho, a importancia desta analise se deve ao
fato de que esta sera a faixa de concentracdo de SLS utilizada na proxima fase, que
€ a reacdo de polimerizagdo no microrreator.

Ao aumentar Qc e diminuir o tamanho meédio das gotas Dy, foi verificado um gradativo
aumento na dispersdo de Dg mostrado nas tabelas 9 e 10 como o desvio padrdo

estimado (&) e pelo coeficiente de variagdo (CV). De fato, distribuicdes mais largas de
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tamanho das gotas podem ser verificadas nas fotos da figura 28 para valores maiores
de Qc. Soma-se a isto, ha também uma maior dificuldade de medi¢cédo do tamanho das
gotas quando as mesmas estdo em maior movimento devido a maior presenca de
agua. Nos fluxos com vazao intermediaria, ou seja, 167,0 < Qc < 334 pyL/min ha maior
concentragdo de gotas e as mesmas ficam estaticas facilitando a medig&o (ver figura
28 a/c/d/eff). Para Qc > 334,0 uL/min, as gotas se movimentam com maior liberdade

pela maior presenca de agua.
5.2 Estudo do fluxo no Microrreator Syrris.

Foi verificado que o fluxo de dois liquidos imisciveis, passando por misturadores
estaticos em dispositivos microfluidicos estdo em condi¢des de fluxo laminar (Thorsen
et al., 2001; Steinbacher & Mcquade, 2006; Nisisako et al., 2004; Serra et al., 2013).
Utilizando a equacéo (24) e (27), foi feito o calculo do numero de Reynolds (Re) para
as vazles da fase continua, Qc. Como simplificacdo, utilizam-se os dados da agua
destilada a 25°C, ja que o uso do emulsificante na agua nao altera significativamente
o resultado final.

Como exemplo do calculo de Re, utiliza-se a vazéo da fase continua Qc = 16,7 uL/min
utilizado no primeiro experimento e a equacao (27) com os parametros da fase
continua conforme fornecido pela tabela 05. Os valores foram substituidos com a

devida conversao de unidades.

Densidade Agua (25°C): p, = 0,99705 g/cm?
Viscosidade da agua (25°C): n, = 0,008903 g/cm.s

0,99705 * 16,7 * 1073 * 4

- =14 41
0,008903 * m * 60 * 282 % 104 (41)

Re

Para as demais vazdes da fase continua Qc € Q4 = 16,7 pl/min, os resultados do

namero Re estédo apresentados na tabela 12 e no gréafico na figura 30:
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Tabela 12 — Calculo do nimero de Reynolds (Re)

L Dy Dy/ D Re
[uL/min] [um]
16,7 - - 1,4
83,5 - - 7,0
167,0 2440 0,87 14,1
250,0 212,6 0,75 21,1
334,0 203,0 0,72 28,1
667,0 150,8 0,53 56,2
1.333,0 98,4 0,35 112,3
1.670,0 78,4 0,28 140,7
2.500,0 52,2 0,19 210,7

Figura 30 — Comportamento do Fluxo do microrreator
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Fluxos com Re < 2000 s&o caracterizados como fluxos laminares (Steinbacher &
Mcquade, 2006). Encontrado 1,4 < Re < 211, portanto foi constatada a condicao de

fluxo laminar no microrreator tipo chip da Syrris tal qual é citado na literatura.



83

5.3 Polimerizagdo no Microrreator Syrris

Conforme planejamento, foi colocado 1% de Persulfato de sodio (iniciador) na fase
aguosa com 1% e 3 % de emulsificante. Iniciaram-se os experimentos utilizando a
relacdo de vazbes Qc/Qd com proporcao intermediaria para alta. Os experimentos

foram executados para reacdo de polimerizacdo na sequéncia da tabela 13:

Tabela 13 — Resultados iniciais de reacdes de polimerizagdo com Qg = 16,7 pyL/min

19 667,0 2,4 0,365 1 1 Nao houve converséo
20 667,0 2,4 0,365 1 3 N&o houve converséo
21 1.333,0 1,2 0,185 1 1 N&o houve converséo
22 1.333,0 1,2 0,185 1 3 N&o houve converséo
23 2500,0 0,6 0,099 1 1 N&o houve converséo
24 2500,0 0,6 0,099 1 3 N&o houve converséo

Uma grande vantagem do microrreator € ter rapidamente os resultados. Estes 6

primeiros experimentos (tabela 13), foram apenas de carater exploratorio, pois esta

relagdo Qc/Qud esta bem distante da formulacéo planejada com 15% de monémero,

mas mesmo assim merece algumas observacoes:

o Mesmo com iniciador, observou-se no microscopio a formacédo de gotas de
mondmero, tal qual na primeira fase.

o Nos experimentos 19 e 20 foram observados no microscopio a presenca de
particulas microscopicas de polimero sobre as gotas de monémero indicando

uma baixissima conversao.

5.3.1 Experimentos com 15% de monémero na formulacdo:

Para obter a porcentagem em peso de estireno desejada, foi feito a proporcédo de
vazao Qc/Qad obedecer a relacdo 85:15 e assim mais dois experimentos foram

executados conforme tabela 14:
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Tabela 14 — Resultados de reac¢des de polimerizacdo com 15% estireno

25 90 500 0,424 1 1 N&o houve conversio

26 90 500 0,424 1 3 N&o houve conversio

Novamente foi observada a presenca de gotas de mondémero pelo microscépio e
também a presenca de particulas microscopicas de polimero sobre as gotas, porém
desta vez foi percebido claramente que estava havendo degradacdo das mesmas por
difuséo de Ostwald.

Foi decidido colocar mais N-hexadecano no mondémero subindo a concentragao para
3% e fixar a concentragdo de emulsificante em 3% devido a baixa vaz&o da fase
continua Qc que foi estabelecida.

Conforme verificado na fase 1 deste trabalho, para Qc < 166,7 uL/min, fluxo laminar e
Ca baixo a tensao superficial entre os dois fluidos é um importante fator a ser
considerado (Steinbacher e Mcquade, 2006).

Decidiu-se também aumentar a concentracdo do iniciador para 2% para verificar a
conversdo. Todas estas alteracdes estavam dentro de um range de possibilidades
previstos pela formulagao planejada.

Mais dois experimentos foram realizados com estas novas condigdes (tabela 15):

Tabela 15 — Resultados de rea¢des com 2% iniciador e 3% n-hexadecano
27 90 500 15 0,424 2 3 AU
conversao

Nao houve

28 90 500 15 0,424 2 3 ~
conversao

Nestes novos ensaios foi observado que as gotas de monémero ficaram estaveis no
microscépio, bem como a presenca de particulas de polimero sobre as gotas. Com
estes resultados, foi verificado que a degradagéo por difusdo de Ostwald foi eliminada
e a presencga de particulas de polimero indicou que ajustes no processo poderiam

aumentar a conversao.



85

Com as informag8es verificadas nos ultimos experimentos, foi decidido utilizar a
menor vazao possivel da fase dispersa no reator (Qd = 10 yL/min), ou seja, utilizar o
maior tempo de residéncia possivel e manter a porcentagem em peso de monémero
em 15%. Deste modo foram feitos mais dois ensaios com a relacdo Qc/Qa conforme
tabela 16:

Tabela 16 — Reac¢des com maior tempo de Residéncia

Polimerizagéo
ocorreu

29 10 56,7 15 3,75 2 3

Polimerizagéo

30 10 66,7 13 3,26 2 3
ocorreu

Nas condi¢des da tabela 16, constatou-se a formacao significativa de polimero. O latex

produzido pelo experimento 29 estava extremamente viscoso, Vverificado pela

dificuldade da saida da gota e pela demora em gotejar. Foi feito mais um experimento,

aumentou-se um pouco a vazao da fase continua para 66,7 yL/min (exp 30 — tabela

16), e nestas condi¢Bes a polimerizacao também ocorreu.

A viabilidade de polimerizacéo de estireno em emulsdo em um microrreator tipo chip

foi comprovada, conforme objetivo principal deste trabalho, porém foi verificada uma

restricdo importante de projeto que € a vazdo minima de cada canal do microrreator

de 10 pyL/min. Com esta restricao, o tempo de residéncia (T) também ficou limitado e

No NOSSO caso, para manter a proporcéo de 15% entre Qc e Q4 0 tempo de residéncia

maéaximo possivel é de 3,75 minutos.

Para otimizar os principais parametros de processo do microrreator Syrris e com a

experiéncia obtida até o experimento 30, foi concluido a faixa de trabalho para novos

experimentos, conforme segue:

1°) A faixa de trabalho para a vazao da fase dispersa Qd, deve ser a menor possivel,
de 10 a 15 pL/min, pois para maiores vazdes a conversdao de monémero néo
ocorreu.

2°) Analisar a variacéo entre a proporcéo Qc:Qa na faixa de 9:1 a 3:1, ou seja, entre
10 a 25% de concentracdo de mondmero.

3°) Para as proximas etapas a proporcao Qc:Qd definida acarreta uma vazéo da fase

continua Q¢ baixa entre 75 a 90 puL/min. A avaliagdo do risco de entupimento do
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microrreator deve ser uma preocupagao constante, principalmente para
concentracdo de mondmero acima de 15% (Yadav et al., 2012)

4°) Conforme resultado dos experimentos anteriores, o estudo da variagdo do tempo
de residéncia (1) fica muito restrito, portanto este parametro foi mantido constante
em 2,5 minutos para todos os experimentos descritos na tabela 7.

5° Analisar o impacto da variacdo de temperatura do microrreator para 75, 80 e
85°C, bem como a variacdo da concentracao do iniciador de 1,0 a 2,5%.

6°) Demais parametros e formulacdo utilizados nos experimentos 29 e 30 foram

mantidos.

5.3.2 Andlise das caracteristicas do polimero obtido e a operacionalizacédo do

microrreator Syrris.

Os resultados experimentais propostos no capitulo 4.7 de materiais e métodos sdo
apresentados neste capitulo. Delineado o trabalho experimental descrito no item 5.3.1,
0 método consistiu em fixar dois pardmetros, variando o terceiro em cada experimento
e obter uma andlise do processo. A amostragem foi repetida para todas as condi¢cdes
ensaiadas para verificar consisténcia dos resultados e detectar possivel erro
experimental.

A operacionalizacéo do reator, ou tempo operacional do reator, foi definido por Yadav
et al. (2012), como o tempo que o reator trabalha ininterruptamente até o entupimento.
A preocupacdao com o entupimento do microrreator foi também uma pauta deste
trabalho uma vez que varios artigos cientificos sobre a polimerizacdo em emulsdo em
microrreator, citados no capitulo 3, apresentaram estudos especificos sobre esta
guestdo (Ghosh e Forsyth, 1976; Shoaf e Poehlein,1989; Ouzineb et al.,2004 e Yadav
et al.,2012).

5.3.2.1 Ocorréncia de entupimento do Microrreator Syrris
Ao produzir varias amostras para cada condicdo de ensaio, foi verificado o

entupimento do microrreator Syrris na seguinte condigcdo de processo descrito na
tabela 17:



87

Tabela 17 — Condi¢Bes de operacdo em que ocorreu entupimento

Tempo de Operacéo (min) 3.600 140
Vazao total (pL/min) 100 269
% Monémero (Qc/Qd = 75/25) 25% 25%
T (°C) 80°C 80°C
% SLS 3% 1%
% Iniciador 2% 2%
T (min) 2,5 35,0
X (%) 22,4% 88,0%

Os dados do artigo de Yadav et al. (2012) foram colocados na tabela 17 para
comparacao, pois possui a mesma referéncia quanto a % de monémero, temperatura
e % do iniciador. A diferenca esta no tempo de residéncia e a faixa de converséo de
mondmero.

O ponto central do problema é a maior porcentagem de monémero na formulagéo, a
vazao, o tempo de residéncia e a direta relacdo da conversdo de monémero com a
porcentagem do teor de sélidos (Yadav et al., 2012). A probabilidade de entupimento
de um reator tubular trabalhando com emulsdo convencional em regime laminar,
aumenta quando os teores de sélidos também aumentam (Ouzineb et al., 2004).

No microrreator Syrris, o tempo de residéncia é baixo. O tempo de operacao foi de
aproximadamente 3.600 minutos até o entupimento nas condi¢cdes de operacao
descritos na tabela 17. De fato, logo que iniciado o processo com 25% de mondmero,
foi observado no chip, um crescente branqueamento evidenciando a coagulagéo nas
paredes do canal. O entupimento ocorreu com o processo de coleta de amostras em
andamento.

N&o ocorreram casos de entupimento no microrreator Syrris nos ensaios com 10 e 15%
de mondmero, nas mesmas condigcbes de temperatura, tempo de residéncia,
concentracdo de iniciador, concentracdo de surfactante e com maiores taxas de
conversdo, mesmo apos varios dias de operacéo continua.

Este resultado esta coerente com o artigo de Yadav et al.(2012), que para evitar 0
entupimento recomenda reduzir a porcentagem de mondémero da formulagéo para o
maximo de 15% e reduzir o tempo de residéncia, pois altos teores de sélidos e longos

tempos de residéncia aumentam a probabilidade de entupimento, devido ao aumento
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da coagulagéo induzida pelo cisalhamento e a interagdo com as paredes do tubo
respectivamente (Yadav, et al., 2012).

Este fenbmeno também foi relatado por Ouzineb et al. (2004), que concluiu que o
aumento do teor de sdlidos e a presenca de maior quantidade de gotas de mondémero
em estdgio precoce da reacdo em um reator tubular de pequenas dimenstes

aumentam a probabilidade de entupimento.

5.3.2.2 Resultados dos experimentos para conversao do mondémero

Foram realizados trés tipos de ensaios para determinagéo da conversédo do monémero.
Variacdo de Qc/Qd, temperatura e porcentagem de iniciador.
Para cada analise foram coletadas 3 amostras para posterior calculo da média

aritmética simples.

a) Ensaio 1: variacdo da proporcao Qc:Qqd

Com o objetivo de verificar a influéncia da relacdo entre a vazao da fase continua Qc
com a fase dispersa Qd no processo, a conversao de mondmero foi analisada variando
a proporcao Qc:Qd, mantendo constante a temperatura em 80°C e a concentracdo do
iniciador em 2%. Os resultados dos experimentos 1.1, 1.2 e 1.3 estédo na tabela 18:

Tabela 18 — Converséo (%) com a variagio de Qc:Qd com T =80°C e [ I ]=2,0%

Qc/Qd T (min) Exp a b c Média
90/10 2,5 1.1 33,6% 32,6% 33,3% 33,2%
85/15 2,5 1.2 34,5% 30,6% 33,6% 32,9%
75125 2,5 1.3 22,8% 22,8% 21,6% 22,4%

Para cada experimento foram feitas 3 réplicas e calculado a média aritmética simples,

conforme tabela 18. Os dados obtidos neste ensaio demonstram que nédo ha diferenga
significativa na conversédo de monomero com valores medios de y = 33% para ambos

os casos com formulagéo na faixa entre 10 a 15% de mon6émero (ensaio 1.1 e 1.2).
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Com o aumento da concentracdo de monémero na formulagao, ou seja, aumentado a
vazao Qd para 25 uL/min) a taxa de conversdo de monomero decresce para valor
médio y = 22,4%.

Aumentar a vazdo Qd e diminuir a vazédo Qc, indica que a formacgdo da gota tenha
ocorrido mais adiante no canal de reacdo por diminuir o nimero Ca conforme
mencionado no item 2.12.2, e como consequéncia aumentar a vazao Qg acarreta a
reducéo do tempo de residéncia e a menor conversao de mondmero (Steinbacher &
Mcquade, 2006).

Foi nesta condi¢do de operacao do microrreator que ocorreu o entupimento, conforme
mencionado no item 5.3.2.1, evidenciando uma correlacdo dos fatos uma vez que uma
parte do polimero produzido durante o processo ficou incrustado nas paredes do canal
de reacao conforme observado visualmente neste experimento. Fato este observado
em trabalhos realizados em polimerizagdo em emulsdo em reatores tubulares
convencionais por Ouzineb, et al. (2004), e em microrreatores por Yadav et al.,(2012),
guando foi relatado sobre a coagulacdo induzida pelo cisalhamento para maiores
vazoes da fase dispersa e aumento dos teores de soélidos, diminuindo o espaco entre
as particulas, favorecendo a interacédo entre particula-particula e particula-parede.

b) Ensaio 2: Variacdo da Temperatura
A converséo de mondmero foi analisada variando a temperatura em trés experimentos:
75, 80 e 85°C, mantendo a concentracao do iniciador em 2% e a relagdo da vazao da

fase continua e dispersa Qc/Qd = 85/15 uL/min. Os resultados estdo descritos na

tabela 19:

Tabela 19 — Converséo (%) com variacdo de temperatura com Qc:Qd = 85:15 e % iniciador = 2%

T (°C) T (min) Exp a b c Média
75 2,5 2.2 23,0% 28,7% 22,1% 24,6%
80 2,5 2.1 31,0% 34,5% 33,6% 33,0%

85 2,5 2.3 38,3% 36,6% 36,8% 37,2%
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A conversao de mondomero (X) aumentou com o0 aumento da temperatura

representado no grafico da figura 31:

Figura 31 — Resultados de conversdo de mondmero com variagdo de temperatura

Conversao vs T (2C)
40,0%
|
-
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e 250% [
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75 80 85
Temperatura (2C)

Este resultado era esperado, uma vez que 0o aumento de temperatura leva a um
aumento da taxa de propagacao k,, da taxa de decomposicao do iniciador k; e de
difusdo favorecendo a conversdo do mondémero (Hirota. et al., 2004)
No mecanismo cinético da reacao de propagacado descrito na equacédo 9, a constante
cinética de propagacéo do estireno na temperatura da reacgéo k, € calculada conforme
equacéao 42 (Sayer, 2010):

k, = 1,89 * 1012 % g[-10400/(R.T)] (42)

Sendo R constante em cal/mol.K e a temperatura T em Kelvin a cinética de

propagacao k,, aumenta com o aumento da temperatura. Os resultados dos ensaios

2.1, 2.2 e 2.3 estao coerentes com a teoria.

c) Ensaio 3: Variacdo da Concentracéo do Iniciador.

O objetivo deste ensaio foi verificar a influéncia da concentragdo do iniciador na
conversdo de mondmero variando o mesmo em quatro niveis: 1,0; 1,5; 2,0 e 2,5%. Os
experimentos foram realizados com a temperatura constante T = 80°C e a relagcéo de

vazao da fase continua e fase dispersa Qc/Qd constante e 85/15 uL/min. Os resultados

estao descritos na tabela 20:
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Tabela 20 — Conversao (%) com variacdo de % Iniciador com Qc:Qd = 85:15 e T = 80°C.

% Inic T (min) Exp a b c Média
1,0% 25 3.1 9,2% 9,6% 8,7% 9,1%
1,5% 25 3.2 16,4% 14,2% 10,7% 13,8%
2,0% 2,5 3.3 31,0% 30,6% 33,6% 31,7%
2,5% 25 3.4 24,6% 23,4% 24,0% 24,0%

Com trés andlises para cada experimento, foi calculada a média aritmética simples
conforme a tabela 20. Os dados apresentam o aumento da conversdo de monémero
com o aumento da concentragao de iniciador.

A temperatura recomendada para a decomposicao térmica do Persulfato de sédio e
de outros iniciadores térmicos é de 60 a 85°C (Asua, 2013). A temperatura utilizada
nos experimentos foi de 80°C.

A medida que foi aumentada a concentracdo do iniciador para cada experimento,
obteve-se como resultado o aumento do numero de radicais livres formados por
decomposicao térmica (eq.01), o que favorece o aumento da conversao de monémero.
A discrepéancia apresentada entre o experimento 3.4 com 0s demais experimentos
pode ser atribuida a um erro experimental uma vez que este ensaio néao foi efetuado
na mesma sequéncia dos demais. Se houvesse condi¢cdes operacionais para maior

tempo de residéncia e maior taxa de conversao, este erro poderia ser minimizado.

5.3.2.3 Resultados e discusséao das analises GPC

Uma analise de GPC tipica para os experimentos realizados neste trabalho esta

apresentada na Figura 32:
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Figura 32 — Andlise de GPC para a amostra 3.3.- multidetectores (RI, RALS e LALS).
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Com o volume retido definido pelo pico e a curva de calibracdo com um polimero

padrdo sdo gerados a tabela e grafico conforme figura 33:

Figura 33 — Exemplo de tabela mostrando os resultados das massas moleculares,

PDI e grafico MWD da amostra 3.3.a.

Multi-Detectors - Homopolymers : Results

Peak RV - () 35677 1.03— WE / dLog M vs. Log Molecular Weight
N - (Daltons) 76.047

MMiw - (Daltons) 328.842 063+

Mz - (Daltons) 3.656€6 0.8

Mp - (Dalfons) 100.180 =

Mw / Mn 4.324 0.72—

Percent Above Mw: 0 100.000) )

Percent Below Mw: 0 0.000) 0.62—

IV - (dl'g) 0.0000)

[Rh(w) - (nm) 0,000 0.51—

Re(w) - (am) 11.265

Wit Fr_(Peak) 1,000 041

Mark-Houwink a 0.000] 031

Mark-Houwink logKl 0.000]

[Branches 0,000/ 021

[Branch Freq. 0,000 '

RI Area - (mviml) 008,40 0.10

UV Area - (mvaml) 0.00 1
RALS Area - (nvml) 366.53 0.00 | Ma I My ]
LALS Asea - (mvml) 244,60 3.0 40 5.0 6.0 7.0
[VDP Area - (mvrml) 0,00

8.0

Todos os resultados das amostras apresentaram o pico do volume retido (peak RV)

variando em torno de 24,1 a 25,7 ml, porém algumas amostras apresentaram valores

bimodais com dois picos detectados. Este segundo pico apresenta valores de volume

retido menor, na faixa de 19,7 a 22,8 ml e consequentemente valores de massas

moleculares bem maiores conforme exemplo na figura 34.
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Figura 34 — Exemplo de gréafico com dois picos de volume retido da amostra 2.1.b.
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Este segundo pico foi considerado fora do padréo e foi desconsiderado para este
trabalho devido provavelmente, a erro experimental. A causa deste problema sera
parte de estudos futuros e entdo devera ser investigada, pois pode ter origem na
demora da coleta de amostras na saida do microrreator, reacdes colaterais durante a
secagem da amostra na estufa ou ainda inconsisténcia na medicdo do equipamento
para analise de GPC relatado por Fullin (2013). Os dados considerados das analises
GPC para este estudo, foram todos coletados da mesma ordem quanto ao pico do
volume retido. A mesma sequéncia de ensaios feitos para a determinacdo da
conversao de monémero, foram realizados para as analises de GPC.

Os resultados de GPC dos ensaios quanto a variacdo da proporcdo Qc/Qa estédo

descritos na tabela 21:
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Tabela 21 — Resultados de GPC do ensaio 1

Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) M?Dm?dm
a,
MWmédio
Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) oa)
a,
PDI PDI PDI PDI PDlmédio
Amostra a Amostra b Amostra ¢ Amostra d
82.965 91.456 94.121 131.746 100.072
Exp 1.1
Q _de_ 90:10 232.691 293.117 253.811 341.463 280.271
Cc- - .
2,8 3,2 2,7 2,6 2.8
59.488 78.523 69.006
Exp 1.2 -
0c:Qq = 85:15 146.341 291.331 218.836
2,5 3,7 3,2
64.806 134.111 54.176 84.364
Exp 1.3 -
Qc:Quq = 75:25 194.204 307.872 225.041 242.372
3,0 2,3 4.2 29

Os resultados de GPC dos ensaios com variacdo de temperatura estdo descritos na
tabela 22:

Tabela 22 — Resultados de GPC do ensaio 2

Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) M?E;”?dm
a,
MWmédio
Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) oa
a,
PDI PDI PDI PDI PDImedio
Amostra a Amostra b Amostra ¢ Amostra d
46.190 203.236 91.671 113.699
Exp 2.2 175.105 886.493 212.015 424,538
T =75°C ) ) ) )
3,8 4.4 2,3 3,73
59.488 78.523 69.006
Exp 2.1 146.341 291.331 218.836
T =80°C ' ' '
2,5 3,7 3,17
43.076 76.007 68.442 34.045 55.393
Exp 2.3
T = 85°C 128.829 175.522 136.099 122.608 140.765

3,0 2,3 2,0 3,6 2,54
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Finalmente, os resultados de analise de GPC para variacdo da concentragdo de

iniciador, estdo descritos na tabela 23:

Tabela 23 — Resultados de GPC do ensaio 3

MnNmédio

Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) Mn (Da) o8
a,
MWmédio
Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) Mw (Da) o8
a,
PDI PDI PDI PDI PDImédio
Amostra a Amostra b Amostra ¢ Amostra d
121.814 200.066 131.102 197.441 162.606
Exp 3.1
[ l]p: 1% 386.439 626.133 380.030 637.512 507.529
3,2 3.1 2.9 3,2 3,12
123.566 79.613 92.211 154.108 112.375
Exp 3.2
[1]=15% 355.444 252.325 288.647 459.479 338.974
2.9 3,2 3.1 3,0 3,02
59.488 78.523 69.006
Exp 3.3 -
[1]=2.0% 146.341 291.331 218.836
2,5 3,7 3,17
50.924 76.047 39.305 59.923 56.550
Exp 3.4
[1]=2,5% 175.079 328.842 119.061 149.552 193.134
3,4 4,3 3,0 2,5 3,42

Na tabela 21, os resultados de GPC para estes experimentos 1.1 a 1.3 indicam que
ndo héa variacdo significativa da massa molecular média com o aumento da vaz&o da
fase dispersa Qc. A reacao de polimerizagcdo nao foi completada devido ao baixo
tempo de residéncia. A taxa de conversao de mondmero nos experimentos 1.1 a 1.3,
estdo na tabela 18 e os resultados se encontram na faixa de 22,4 a 33,2% tipica da
etapa Il da polimerizacdo em emulsdo quando ainda h& presenca de gotas de
mondmero. Nesta condi¢do, ndo ha mais presenca de micelas (Harkins, 1945).

Com o tempo de residéncia constante em 2,5 minutos, a concentragéo do iniciador e
a temperatura séo os parametros que se alteraram nesta faixa de processo. Com 0s
resultados obtidos nas analises de GPC descritos nas tabelas 21, 22 e 23, a os
experimentos com a variagdo da temperatura e da concentracdo de iniciador
comparados com a massa molecular e a conversdo do monémero geraram os graficos

conforme figura 35 e 36 respectivamente
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Figura 35 — Efeito da Temperatura em x € Mn
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As figuras 35 e 36 apresentam o aumento da conversao de mondémero (x), bem como

a reducdo da massa molecular com o0 aumento da temperatura e com o aumento da

concentracéo do iniciador respectivamente.

Conforme ja mencionado, o efeito do aumento da temperatura favorece a cinética da

reagdo provocando um aumento na taxa de conversdo de mondmero devido ao

favorecimento da reacdo de propagacdo e a0 mesmo tempo, ocorre o aumento do
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namero de radicais livres formados por decomposicdo térmica do iniciador. A
presenca de mais radicais causam o aumento da reagao de terminagéo levando a uma
reducdo do comprimento médio da cadeia do polimero e consequentemente menores
massas moleculares.

Em estudo para reduzir o teor de monémero residual do latex, Hirota et al. (2004),
obtiveram melhores resultados, com o aumento da temperatura combinando com a
adicao extra de iniciador térmico ao longo da reacéo de polimerizacao.

Finalmente, foram obtidos indices de polidispersdo (PDI) na faixa de 2,5 a 3,5.
Resultados considerados normais para reagdes de polimerizacdo em emulsdao em

reatores tubulares convencionais (Odian, 2004).

5.3.2.4 Resultados e discusséo das andlises de Dp e DTP

A distribuicdo de tamanhos (DTP) apresenta diversos parametros que a caracterizam:
Dy 3,21, Div 4,31, Dvo,15, Dvo,s; € Divo,g) (Figura 9). Os trabalhos da literatura ndo indicam
exatamente qual parametro é usado, porém todos eles trazem informacbes
verdadeiras devendo ser usado aquele que for o mais adequado ao proposito do
trabalho. Nesta secdo, sdo apresentados e avaliados alguns dos parametros
disponiveis nas andlises realizadas no equipamento Malvern Mastersizer X. De todas
as funcdes que interferem no diametro da particula (Dp) e da distribuicdo do diametro
da particula (DTP), a abordagem deste trabalho é verificar experimentalmente a
influéncia da concentracédo de mondmero e da concentracdo do iniciador aplicados no
microrreator Syrris com geometria ndo convencional, tanto em microescala como o
tipo de misturador tipo “T” do chip.

Foi mantida a mesma sequéncia de ensaios utilizados anteriormente. Para cada
analise foram coletadas 2 amostras e o0s resultados estdo descritos com o0s

respectivos calculos das médias aritméticas.

a) Resultados do efeito da variagdo da proporcado Qc:Qd mantendo a temperatura
em 80°C e a concentracao do iniciador em 2%.

O objetivo deste ensaio foi verificar a influéncia do aumento da concentracdo de

mondmero no tamanho da particula e na DTP. Para tanto foi aumentado a vazao da

fase dispersa alterando a proporcao Qc:Qu, e 0s resultados estdo na tabela 24:
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Tabela 24 — Resultados dos Dy,4.3, Dy,0.1}, D05 € Dyv,0.9 do ensaio 1

Dpa3 Dia,3) Di2,3]medio

Divo,10] Divo,10] Div 0,10]medio

Divo,s0] Divo,s0] Dv 0,50medio

Drvo,90] Divo,90] Div 0,90]medio

Amostra a Amostra b Media

1,11 0,95 1,03
Exp 1.1 0,67 0,58 0,62
Qc:Qa =90:10 0,94 0,81 0,87
1,31 1,13 1,22
1,20 1,19 1,20
Exp 1.2 0,73 0,73 0,73
Qc:Qq = 85:15 1,02 1,01 1,01
1,42 1,39 1,41
1,15 1,20 1,17
Exp 1.3 0,71 0,73 0,72
Qc:Qu =75:25 0,98 1,02 1,00
1,34 1,41 1,37

Conforme mencionado, foi calculado o nimero de particulas Np, utilizando a equacgéo
40 para cada classe de tamanho e frequéncia volumétrica conforme relatério do
equipamento fornecido apés cada analise (vide figura 27).

A DTP para os experimentos 1.1, 1.2 e 1.3 das amostras a e b, estdo na figura 37:
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Os resultados obtidos mostram que neste ensaio, 0 aumento da concentracédo de
mondmero com o aumento da propor¢do Qc/Qd ndo resultou em mudanga ou mesmo
uma tendéncia de aumento no tamanho das particulas bem como sua distribuicéo
também ndo apresentou alteracéo significativa dentro de uma margem de erro normal

em experimentos.

b) Resultados do efeito da variacdo da temperatura mantendo constante a relacao

Qc:Qd = 85:15 e a concentracdo do iniciador em 2%

Foram realizados 3 experimentos variando a temperatura de 70, 80 e 85°C, mantendo
as demais condicdes para analise que este efeito pode ocasionar no Dp e DTP. Os

resultados estdo na tabela 25:

Tabela 25 — Resultados de Dy 4.3}, Dyv,0.1}, Dyv,05) € Dyv,0.9) do ensaio 2

Dia,3) Dia,3) Di4,3)medio

Divo,10) Divo,10) Dv 0,10)medio

Divo,s0] Dvo,s01 Dv 0,50]medio

Divo,90] Divo,90] Dv 0,90]medio

Amostra a Amostra b Media

1,05 1,04 1,05
Exp 2.2 0,60 0,60 0,60
T=75C 0,88 0,87 0,87
1,24 1,21 1,23
1,18 1,19 1,19
Exp 2.1 0,74 0,73 0,73
e 1,01 1,01 1,01
1,36 1,39 1,38
1,11 1,07 1,09
Exp 2.3 0,67 0,84 0,75
T=85C 0,94 0,99 0,96
1,31 1,17 1,24

A DTP para os experimentos 2.1, 2.2 e 2.3 estéao na figura 38:
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Figura 38 — Graficos de DTP e o efeito da variacdo da Temperatura
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c) Resultados do efeito da variacdo da concentracdo do iniciador, mantendo
constante a relacdo Qc:Qd = 85:15 e a temperatura em 80°C conforme tabela 26:

Tabela 26 — Resultados de Dy 4.3}, Dyv,0.15, Dyv,0.51 € Dyv,0.91 do ensaio 3

Dpa3 Dia,3) Di2,3]medio

Divo,10] Divo,10] Dv 0,10/medio
Divo,s0] Divo,50] Dv 0,50)medio
Divo,90] Divo,90] Dv 0,90]medio
Amostra a Amostra b Media
Exp 3.1 ) ) )
[1]=1,0% ] ] ]
1,12 1,12
Exp 3.2 0,58 0,58
[I]=15% 0,92 0,92
1,71 1,71
1,18 1,19 1,19
Exp 3.3 0,74 0,73 0,73
[1]=2,0% 1,01 1,01 1,01
1,36 1,39 1,38
0,83 1,09 0,96
Exp 3.4 0,45 0,66 0,56
[11=25% 0,68 0,93 0,80
1,01 1,28 1,15

No experimento 3.1 ndo foi atingido o nivel de obscuridade exigido pelo Malvern para
leitura. A conversdo de mondmero para 1,0% de iniciador foi de apenas 9,1% (vide
tabela 20), e mesmo maiores quantidades de amostra nao foram suficientes.

A DTP para os experimentos 3.2, 3.3 e 2.4 estédo na figura 39:
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Figura 39 — Graficos de DTP e o efeito da variagdo da concentragao do Iniciador
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O ndmero de particulas N,, obtido nos diversos experimentos esta da ordem de 10

particulas/litro de latex conforme figura 40

Figura 40 — Graficos de Np obtidos nos experimentos 1.1 a 3.4
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Experimentos 1.1 a 1.3 relativos a variacdo da relagdo Qc/Qu, experimentos 2.1 a 2.3 relativos a
variacdo de temperatura e experimentos 3.2 a 3.4 relativos ao aumento da concentracao do iniciador.

Conforme figura 40, o N, aumentou consideravelmente com o aumento da
concentracdo do iniciador para 2,5% no experimento 3.4. O didmetro médio da
particula manteve praticamente o mesmo se comparados com 0s experimentos 3.2
e 3.3 conforme tabela 26 e a DTP na figura 39.

Quando a concentracdo do iniciador aumenta, mais radicais sdo gerados e a
conversdo de mondmero aumenta proporcionando maior numero de particulas
(Hirota, 2004).

A taxa de polimerizacao depende dos tamanhos das particulas. Particulas pequenas
contétm em média menos de um radical, diminuindo a taxa de terminacdo,
provocando aumento da massa molecular ponderal média, M,, (Asua, 2013).

No caso estudado, o efeito do aumento da concentracdo do iniciador nao interferiu
no aumento da M, , pois o tamanho das particulas (Dp) ndo se alteraram
significativamente. O grafico da figura 41 coloca em paralelo o diametro da particula

e M,.
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Figura 41 — Efeito do aumento da concentracdo do iniciador

Efeito do aumentoda [ |]
0,8 400.000
0,7 A 350.000
) ‘ .
~
0,6 A \\\ . 300.000
~
05 ‘\\ 250.000 —
E Beao_ a
204 ———. 200000 =
o
0 o3 150.000 =
0,2 100.000
0,1 50.000
0 0
1,5 2 2,5 A Dp
[
%[1] -l = Mw

Os valores cléassicos dos didmetros da particula obtidos em polimerizagbes em
emulsdo variam em média de 20 a 600 nm (Asua, 2013). Os resultados obtidos nos
experimentos foram para os diametros médio do momento volumétrico, Dy,4.3 €

didmetros médios lineares, Div,0.1) estdo resumidos na tabela 27 a seguir:

Tabela 27: Resultados médios de Djv,4.3) € Dy,0.1]

média 1,11 0,67
Desvio padrao 0,087 0,077

Pode haver questionamento, pelos valores obtidos de tamanho de particula, se o
processo ficou no limite entre a polimerizagdo em emulsdo e suspensao.

Nas figuras 37, 38 e 39 onde encontram-se os graficos de DTP sao verificados que
95% dos valores estéo abaixo de 1,0 ym, portanto os valores de dos diametros médios
lineares obtidos podem levar a conclusdo que a reacdo de polimerizacdo foi em

emulsao.
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Capitulo 6 —= CONCLUSOES

Os experimentos realizados comprovaram que o microrreator tipo chip com 250 uL da

Syrris € uma ferramenta adequada e pode ser utilizada para aplicagcdes cujo controle

de fluxo é um diferencial para criar diferentes condi¢cdes de processamento. O

tamanho das gotas de monémero foram modificadas flexivelmente variando as

condicbes de vazao do microrreator.

Os resultados experimentais permitiram chegar as seguintes conclusoes:

19)

20)

39)

49)

50)

O microrreator opera em fluxo laminar com 1,4 < Re < 210.

A variacdo da concentracdo de surfactante na faixa de 1 a 3% nao altera o

tamanho das gotas de mondmero, porém foi decidido fixar a concentracdo de

surfactante em 3% para evitar entupimento.

Fluxo laminar e vazdes Qc e Qd baixas fizeram com que a tenséo superficial entre

os dois fluidos fosse considerada importante em detrimento a viscosidade dos

mesmos (Ca baixo). O misturador estético T foi importante para a mistura dos
dois fluidos e formacao de gotas.

A polimerizacdo de estireno em emulséo foi alcangada com algumas restricoes

a saber:

a) Para vazbes da fase continua elevadas a conversdao de mondémero nao
ocorreu devido ao baixo tempo de residéncia no microrreator.

b) O controle das vazdes dos dois canais do equipamento (Qc e Qd), tem um
bom ajuste fino, porém a menor vazao possivel € de 10 uL/min, o que limitou
a faixa de trabalho requerida para maiores tempos de residéncia.

c) Para viabilizar a polimerizacéo foi necessario trabalhar com vazdes baixas
na ordem de 100 puL/min somando as duas fases Qc e Qu.

d) O efeito da variacdo do tempo de residéncia, uma variavel importante, ndo
pode ser avaliado devido aos problemas citados, portanto as demais
variaveis de processo foram analisadas mantendo constante T = 2,5 min
(maximo).

O entupimento ocorreu para a relagédo de vazdes Qc/Qd = 75/25. Para futuros

experimentos, a relacdo entre as vazoes utilizadas n&o deve ser maior do que

15%. A propria literatura recomenda utilizar concentracdo de mondmero em até

30% para evitar entupimento (Yadav et al., 2012).
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As maiores taxas de conversdo de monomero obtidas nos experimentos foram
da ordem de 37% indicando que a polimerizacdo em emulsdo nao atingiu a etapa
[l (figura 5), ou seja, as gotas de monémero ndo foram totalmente consumidas,
limitando a avaliacdo do efeito do aumento da concentracdo de mondmero Qq
(ensaio 1.1 a 1.3), na distribuicdo do tamanho de particula.

As massas moleculares médias aumentaram com o aumento da conversdo de
mondmero, resultados de aumentos da temperatura e da concentracdo do
iniciador, conforme previsto pela teoria.

Por ser um equipamento com microcanais, fluxo laminar e trabalhar
isotermicamente, a expectativa inicial de obter menores indices de polidispersao
(PDI) nao foi atingida, pois ficamos limitados a trabalhar em baixas vazdes. Os

valores obtidos de PDI foram da ordem de 2,5 a 3,5.

Para futuros trabalhos de modelagem, é recomendado utilizar um ou mais reatores

tipo chip em série ou um reator com maior volume, obedecendo as mesmas

especificacdes de fabricagcdo do chip como tipo de material e a geometria da secao

transversal do canal que sao fatores que influenciam no processo.

7

No campo analitico, é importante equipamentos de analise em linha, como por

exemplo microscopia eletronica e leitura de viscosidade.
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ANEXO 1

TABELA - Fatores para os Gréficos de Controle de x, S, 5, e Rcom os Limites de * 30
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Fatores para Limites de Controle

Fatores paraalLinha

n Gréficos de X Gréficos de Se S, Gréficos de R Central
A A1 Ao Az By By B3 By Bsg Bg D1 Dy Ds Dy d3 Co Cy dy

2 2,121 [ 3,760 | 1,881 | 2,659 | 0,00 | 1,843 | 0,00 | 3,267 | 0,000 | 2,607 | 0,00 | 3,686 [ 0,00 | 3,268 | 0,853 [ 0,5642 | 0,7979 | 1,128
3 1,732 | 2,394 | 1,023 | 1,954 | 0,00 | 1,858 | 0,00 | 2,568 | 0,000 | 2,276 | 0,00 | 4358 | 0,00 | 2,574 | 0,888 | 0,7236 | 0,8862 | 1,693
4 1,500 | 1,880 | 0,729 | 1,628 | 0,00 | 1,808 | 0,00 | 2,266 | 0,000 | 2,088 | 0,00 | 4698 [ 0,00 | 2,282 | 0,880 [ 0,7979 | 0,9213 | 2,059
5 1,342 | 1596 | 0,577 | 1,427 | 0,00 | 1,756 | 0,00 | 2,089 | 0,000 | 1,964 | 0,00 | 4918 | 0,00 | 2,114 | 0,864 | 0,8408 | 0,9400 | 2,326
6 1,225 | 1,410 | 0,483 | 1,287 | 0,026 | 1,711 | 0,030 | 1,970 | 0,029 | 1,874 | 0,00 | 5,078 [ 0,00 | 2,004 | 0,848 [ 0,8686 | 0,9515 | 2,534
7 1,134 11277 10,419 | 1,182 | 0,105 | 1,672 | 0,118 | 1,882 | 0,113 | 1,806 | 0,204 | 5204 | 0,076 | 1,924 | 0,833 | 0,8882 | 0,9594 | 2,704
8 1,061 | 1,175 | 0,373 | 1,099 | 0,167 | 1,639 | 0,185 | 1,815 | 0,179 | 1,751 | 0,388 | 5,306 | 0,136 | 1,864 | 0,820 [ 0,9027 | 0,9650 | 2,847
9 1,000 | 1,094 | 0,337 | 1,032 | 0,218 | 1,609 | 0,239 | 1,761 | 0,232 | 1,707 | 0,547 | 5393 | 0,184 | 1,816 | 0,808 | 0,9139 | 0,9693 | 2,970
10 0,949 | 1,028 | 0,308 | 0,975 | 0,262 | 1,583 | 0,284 | 1,716 | 0,276 | 1,669 | 0,687 | 5469 | 0,223 | 1,777 [ 0,797 | 0,9228 | 0,9727 | 3,078
11 0,905 | 0,973 | 0,285 | 0,927 | 0,299 | 1,561 | 0,321 | 1,679 | 0,313 | 1,638 | 0,811 | 55535 | 0,256 | 1,744 | 0,787 | 0,9300 | 0,9754 | 3,173
12 0,866 | 0,925 | 0,266 | 0,886 | 0,331 | 1,541 | 0,354 | 1,646 | 0,346 | 1,609 | 0,922 | 5594 | 0,283 | 1,717 [ 0,779 | 0,9360 | 0,9776 | 3,258
13 0,832 | 0,884 | 0,249 | 0,850 | 0,359 | 1,523 | 0,382 | 1,618 | 0,374 | 1,585 | 1,025 | 5,647 | 0,307 | 1,693 [ 0,770 | 0,9410 | 0,9794 | 3,336
14 0,802 | 0,848 | 0,235 | 0,817 | 0,384 | 1,506 | 0,406 | 1,594 | 0,398 | 1,564 | 1,118 | 5696 | 0,328 | 1,672 | 0,763 | 0,9453 | 0,9810 | 3,407
15 0,775 ] 0,816 | 0,223 | 0,789 | 0,406 | 1,492 | 0,428 | 1,572 | 0,420 | 1,544 | 1,203 | 5,741 | 0,346 | 1,654 [ 0,756 | 0,9490 | 0,9823 | 3,472
16 0,750 | 0,788 | 0,212 | 0,763 | 0,427 | 1,478 | 0,448 | 1,552 | 0,441 | 1,526 | 1,282 | 5,782 | 0,363 | 1,637 | 0,750 | 0,9523 | 0,9835 | 3,532
17 0,728 | 0,762 | 0,203 | 0,739 | 0,445 | 1,466 | 0,466 | 1,534 | 0,459 | 1,510 | 1,356 | 5,820 | 0,378 | 1,622 | 0,744 | 0,9551 | 0,9845 | 3,588
18 0,707 | 0,738 | 0,194 | 0,718 | 0,461 | 1,454 | 0,482 | 1,518 | 0,475 | 1,496 | 1424 | 5856 | 0,391 | 1,609 | 0,739 | 0,9576 | 0,9854 | 3,640
19 0,688 | 0,717 | 0,187 | 0,698 | 0,476 | 1,443 | 0,497 | 1,503 | 0,490 | 1,482 | 1,487 | 5891 | 0,403 | 1,597 [ 0,734 | 0,9599 | 0,9862 | 3,689
20 0,671 | 0,697 | 0,180 | 0,680 | 0,490 | 1,434 | 0,510 | 1,490 | 0,503 | 1,470 | 1,549 | 5,921 | 0,415 | 1,585 | 0,729 | 0,9619 | 0,9869 | 3,735
21 0,655 | 0,679 | 0,173 | 0,663 | 0,504 | 1,423 | 0,523 | 1,477 | 0,517 | 1,459 | 1,605 | 5,951 | 0,425 | 1,575 [ 0,724 | 0,9638 | 0,9876 | 3,778
22 0,640 | 0,662 | 0,167 | 0,647 | 0,517 | 1,414 | 0,534 | 1,466 | 0,528 | 1,449 | 1,659 | 5979 | 0,434 | 1,566 | 0,720 | 0,9655 | 0,9882 | 3,819
23 0,626 | 0,647 | 0,162 | 0,633 | 0,527 | 1,407 | 0,545 | 1,455 | 0,539 | 1,439 | 1,710 | 6,006 | 0,443 | 1,557 [ 0,716 | 0,9670 | 0,9887 | 3,858
24 0,612 | 0,632 | 0,157 | 0,619 | 0,538 | 1,399 | 0,555 | 1,445 | 0,549 | 1429 | 1,759 | 6,031 | 0,452 | 1,548 | 0,712 | 0,9684 | 0,9892 | 3,895
25 0,600 | 0,619 | 0,153 | 0,606 | 0,547 | 1,392 | 0,565 | 1,435 | 0,559 | 1,420 | 1,806 | 6,056 | 0,459 | 1,541 | 0,708 | 0,9696 | 0,9896 | 3,931

Fonte: ASQC, Handbook, Glossary and Tables for Statistical Quality Control



