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LOPES, Hiuquem Monteiro. Modelagem e simulaciao de um reator de polimerizacao do
monocloreto de vinila. 2019. 52 p. Dissertacio de Mestrado. Universidade Federal de

Campina Grande. Campina Grande, PB.

RESUMO

O cloreto de vinila é um importante quimico industrial usado principalmente para produzir o
policloreto de vinila, usualmente conhecido pela sua abreviagdo PVC, o qual representa um
dos materiais plasticos mais produzidos atualmente. Estd presente em intimeras aplicacdes
devido as suas propriedades fisicas que propiciam boa durabilidade, baixo custo e facilidade
de manuseio. Este trabalho tem por objetivo a realiza¢do da modelagem do processo dindmico
de polimerizacdo do MVC por suspensdo em reator batelada para produg¢dao do PVC. Foi
utilizado um modelo cinético robusto capaz de descrever a evolugdo dindmica da taxa de
reacdo de polimerizacdo. A solugdo do conjunto de equagdes algébrico/diferenciais
possibilitou a anédlise dos parametros chave do processo de polimerizacdo, como: a taxa de
conversdao de MVC em PVC, a composicio de mondmero em cada fase, os perfil de
temperatura, pressdo e carga térmica. Foi possivel comprovar a adequacdo do modelo
numérico implementado por meio da comparacdo dos resultados do modelo com dados
experimentais disponiveis na literatura. Também foi possivel correlacionar os resultados com
técnicas utilizadas na industria. A curva caracteristica da conversdo € interessante
industrialmente, pois possibilita a melhor utilizacdo do sistema de resfriamento do reator. O
fato de maiores temperaturas alcancarem valores de conversdes mais importantes possibilita a
utilizacdo de técnicas de otimizacdo e ganho de produtividade como o heat kick. Finalmente, a
modelagem realizada neste trabalho permitiu o entendimento do fendmeno e pode ser
utilizado como uma ferramenta de auxilio para estudo mais especificos de projeto, ensaios
operacionais ou técnicas de ganho de produtividade.

Palavras-chave: polimerizagdo, modelagem, PVC.



LOPES, Hiuquem Monteiro. Modeling and simulation of a vinyl chloride monomer
polymerization reactor. 2019. 52 p. Masters dissertation. Federal University of Campina

Grande. Campina Grande, PB.

ABSTRACT

Vinyl chloride is an important industrial chemical used mainly to produce polyvinyl chloride,
commonly known by its abbreviation PVC, which represents one of the most produced plastic
materials today. It is present in numerous applications due to its physical properties that
provide good durability, low cost and ease of handling. The aim of this work is the modeling
of the dynamic process of VCM polymerization by suspension in batch reactor for PVC
production. A robust kinetic model capable of describing the dynamic evolution of the
polymerization reaction rate was used. The solution of the set of algebraic/differential
equations allowed the analysis of the key parameters of the polymerization process, such as:
the conversion rate of VCM in PVC, the monomer composition in each phase, temperature,
pressure and thermal load profile. It was possible to prove the adequacy of the numerical
model implemented by comparing the results of the model with experimental data available in
the literature. It was also possible to correlate the results with techniques used in industry. The
characteristic curve of the conversion is interesting industrially, because it allows the best use
of the cooling system of the reactor. The fact that higher temperatures reach higher conversion
values makes it possible to use optimization techniques and gain productivity such as heat
kick. Finally, the modeling carried out in this work allowed the understanding of the
phenomenon and can be used as an aid tool to study more specific design, operational trials or
productivity gain techniques.

Keywords: polymerization, modeling, PVC.
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1. INTRODUCAO

O cloreto de vinila é um importante quimico industrial usado principalmente para
produzir o policloreto de vinila, usualmente conhecido pela sua abreviagao PVC, representa
um dos materiais plasticos mais produzidos atualmente. E amplamente utilizado em indmeras
aplicacdes devido as suas propriedades fisicas que propiciam boa durabilidade, baixo custo e
facilidade de manuseio. Gragas a essas caracteristicas, estudos de mercado como o realizado
pelo instituto alemio Ceresana Research em 2014, apontam que a demanda global por
policloreto de vinila (PVC) aumentaria cerca de 3,2% ao ano até 2021. O consumo mundial
de PVC foi estimado em 39,3 milhdes de toneladas no ano de 2013. Umas das empresas
lideres mundiais em produgdo de resinas termopldsticas, a brasileira Braskem, teve producao
anual de aproximadamente 20 milhdes de toneladas no ano de 2016, sendo 4,9 milhdes
produzidos no Brasil, dado que representa um aumento de 4% em relagdo ao ano anterior
segundo relatério divulgado no site da empresa.

Sdo quatro os tipos de processos de polimerizacdo (isto €, suspensdo, volume, emulsao
e soluc¢do) utilizados comercialmente para a manufatura do PVC. Contudo, aproximadamente
80% da producao total € obtida pelo processo de polimerizacdo por suspensdo. Nesse tipo de
processo, goticulas do mondmero cloreto de vinila na fase liquida (MVC) juntamente com
iniciadores, sdo dispersas em fase aquosa continua por uma combinacio de agitacdo e o uso
de agentes de suspensdo (ou estabilizadores). A reagcdo ocorre no interior das goticulas de
mondmero. A polimerizacdo € um cldssico processo de batelada, ocorrendo em reatores
industriais de tanque agitado (Figura 1).

A mistura reacional é aquecida a temperatura requerida, na qual os iniciadores sao
ativados e comecam a decompor-se para produzir radicais livres primérios. A reacdo de
polimerizacdo é fortemente exotérmica com AH de aproximadamente -100 kJ/mol. Tal fato
requer uma remogao eficiente do calor de reacdo para a operacdo em reatores de larga escala
(Mejdell et al., 1999). O fluxo da energia térmica liberada pela reacdo parte das goticulas de
monOmero para a fase aquosa e, em seguida, para as paredes do reator, que € resfriado pela
recirculacao de dgua na jaqueta. Quando todo o mondmero € consumido, ocorre uma queda da
pressdo no reator como resultado da transferéncia de massa de mondmero da fase vapor para a
fase de polimero, devido as condi¢des de sub-saturacdo. Na producao industrial de PVC, a
reacdo é geralmente interrompida quando uma determinada queda de pressdao é observada.

Como o polimero € efetivamente insolivel em seu proprio mondmero, uma vez geradas as
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cadeias poliméricas, elas precipitam imediatamente para formar uma fase polimérica separada
(Kiparissides, 1990).

Em levantamento bibliografico realizado por Kiparissides (2017), o autor relatou que
nos ultimos 45 anos, varios modelos cinéticos foram desenvolvidos para descrever a
polimerizacdo por suspensdo multifasica do MVC. No entanto, devido a complexidade dos
fendmenos fisicos e quimicos que ocorrem no reator (cinética do reator, equilibrio de fases,
distribuicdo de tamanho de particulas, etc.), apenas um niimero limitado de artigos que tratam
do desenvolvimento de modelos descrevendo os vérios fendmenos que ocorrem em diferentes
escalas de modelagem. Por esta razao, a aplicacdo de um modelo matemético capaz de prever
o processo de polimerizagdo do MVC em PVC mostra-se um importante desafio, além de que
possibilita o entendimento técnico dos fendmenos envolvidos permitindo o controle sobre os
principais parametros de processo.

Figura 1 - Reator do processo de polimerizagdo por suspensdo

estabilizadores

.
t »*

Fase
aquosa

Goticulas
de
Monomero

FONTE: Adaptado de Kiparissides (2017).

No presente trabalho foi utilizado um modelo matematico robusto capaz de descrever
a evolugdo dindmica da reagcdo de polimerizacdo do MVC, as composicdes de mondmero em
cada fase, a quantidade de energia liberada pela reacdo, os efeitos do aumento da temperatura

de polimerizacdo por suspensao.
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1.1.Justificativa

A modelagem e simulac@o do processo de polimerizag¢do por suspensio em batelada é
de fundamental importincia para a realizacdo de testes de parametros operacionais,
implementacdo de estratégias de controle e técnicas de otimizacdo. Tais atividades sdao
invidveis de serem realizadas durante o processo produtivo da planta e apresentam elevado
custo de realizacdo em escala piloto. Além disso, por meio das simulacdes, consegue-se
observar a influéncia das varidveis de processo sobre o ganho de tempo de batelada,

resultando no aumento da produtividade.

1.2.0bjetivos

1.2.1. Objetivo Geral

Realizar a modelagem e simulacdo do processo dindmico de polimerizagdo por

suspensdo do MVC em reator batelada.

1.2.2. Objetivos Especificos

e Definir um modelo cinético de polimerizacdo abrangente, considerando as reacdes
elementares, fendmenos fisicos e condi¢des operacionais do reator de polimerizagdao
do MV(C;

e Obter os perfis de conversdao ao longo do tempo para diferentes temperaturas e
diferentes iniciadores;

e Caracterizar esse tipo de processo apresentando os perfis dos principais pardmetros de
processo da operacdo do reator batelada, tais como: pressdo, temperatura e carga
térmica;

e Validar o modelo implementado com dados experimentais € modelo proposto na
literatura;

e Observar os efeitos do aumento da temperatura de polimeriza¢do sobre a conversio e

pressdo do reator.
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2. FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1.Modelo cinético de polimerizaciao por radicais livres

A polimerizacdo por radicais livres ¢ um método comum de polimerizacao pelo qual
um polimero € formado por adi¢do sucessiva de blocos de radicais livres. Os radicais livres
podem ser obtidos por varios mecanismos diferentes usualmente envolvendo moléculas
iniciadoras (rea¢do de iniciacdo). Uma vez gerados, os radicais livres v@o adicionando as
unidades manométricas sem radicais (etapa de propagacdo), aumentando assim a cadeia
polimérica. As principais reagdes que ocorrem durante a polimerizacio por radicais livres do
monocloreto de vinila serdo apresentadas a seguir e incluem as etapas de iniciagdo,
propagacdo por adi¢do cabeca-cauda, terminacdo bimolecular e transferéncia de cadeia para o
monomero (Hamielec et al., 1982; Sidiropoulou e Kiparissides, 1990; Xie et al., 1991Db).

As reacdes de iniciagdo, como o proprio nome ja diz, sdo o ponto de partida do
processo reativo. A acdo térmica exercida pela elevacio da temperatura do reator possibilita a
quebra das moléculas de iniciadores sob taxa de decomposi¢cdo Kd e, consequentemente
possibilita a geracdo dos radicais poliméricos de acordo com a taxa KI, como pode ser

observado pelas reacdes R1 e R2 a seguir.

I ’3 R; decomposicdo do iniciador (RD)
R! EI) R! geracdo dos radicais poliméricos (R2)

12 12

Na modelagem cinética, supde-se que as reacdes de iniciagdo ocorrem em ambas as
fases ricas em mondmero e polimero, respectivamente. Contudo, Lewis et al. (1982)
concluiram que a maior ocorréncia de iniciacdo, para baixas conversdes, estd na fase
monomérica. Ainda hd auséncia de detalhes dessas reacdes, o que resulta em aproximagdes de
parametros importantes como: eficiéncia de iniciacdo, coeficiente de particio do iniciador e
taxas de decomposicao.

Considera-se que a reagdo de propagagdo € predominantemente uma adi¢do cabeca-
cauda, onde um atomo de cloro esta situado em carbonos alternados da cadeia de crescimento.
No entanto, anteriormente ja havia sido evidenciado um pequeno nimero de estruturas
cabeca-cabeca no PVC formando ramificacOes indesejaveis na etapa de propagacdo. Rigo et
al. (1972) identificaram experimentalmente as evidencias da propagacdo do tipo cabega-

cabeca por meio da formacdo de ramificacdes de clorometil na molécula de PVC. Sendo
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assim as reacdes de propagacdo podem envolver vdrios tipos de radicais, além do mais
comum, como mostrado na Figura 2.

Figura 2- Mecanismo de transferéncia de radical para monémero e formacao de algumas
estruturas defeituosas de PVC.

H
T' Cabega-cauda \

|-|\ /CH\ _CH, + H,C ==CH — HiC CH—CI
CH, “CH, CI \ Kp
a /C|-|—CH2
Cabega-cabeca K4 a
cl cl
o g | |
2 H CH CH CH H
. — = ~ P N ~
CH-HC, T ey e ey ek
H—cH, cl |
cl

Shift de cloro - cl
l K \CH2 cl cl
Propagagio | | |
H4C——CH——CH,—CH, ’

- CH CH CH

k - -~ -
c a \“‘ ~Sew” Sewy oy e
| Remocio de cloro |l1\5 (|:I
H CH CH,
S
\CH2/ XcH ~a
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l Propagagao CH, /CH2 /CH2

e +H2C_(|2H — H2(|2—(|:H —— o ScH ™CH ™H

Cl cl Cl

Cl Cl

FONTE: Adaptado de Xie et al. (1991b).

As reacOes referentes a cada etapa apresentada na figura acima, a partir das suas
constantes cinéticas sdo as seguintes: R3 — etapa de propagacdo cabega-cauda; R4 — etapa de
propagacio cabeca-cabeca; RS — reacdo de shift de cloro; R6 — propagacao cauda-cauda; R7 —
ramificacdes de clorometil; R8 — liberacdo do radical cloro; R9 - iniciacdo de radicais

poliméricos pelo radical cloro (reagdo com o mondmero); R11 — propagacao em ramificacao.

R, +M ’3; R4 propagacao cabega-cauda (R3)
R, +M & o) propagacdo cabega-cabega (R4)
RS (R, shift de cloro (RS)
R+ M Ii3> R, .4 Propagacdo cauda-cauda (R6)
(R )+ M ’3 R/, ramificacoes de clorometil (R7)
RDSP +cl liberago do radical cloro (R8)
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X! iniciacdo de radicais poliméricos pelo radical (R9)
Cl'+ M3R]
cloro
R +M IE’) R.,, propagacao em ramifica¢do (RI1)

A ocorréncia de ramificagdes de clorometil na molécula de PVC proposta por Rigo et
al. (1972) foram corroboradas mais adiante por Bovey et al. (1975) e Starnes et al. (1979), os
quais também evidenciaram a presenca de tais ramificacdes, ambos de forma experimental.
Portanto, as reacOes a seguir ajudam a explicar como a transferéncia de cadeia para o

monodmero ocorre durante a polimerizacdo do MVC por radical livre.

cl' +P. ’ﬁ R + HCI tranferéncia do radical cloro para o polimero (R10)
R k_i P.+Cl formacdo em dupla ligagdo (R12)

R. + P, Iﬂ R +P. transferéncia de cadeia para polimero (R13)
RF+M “ Rl.q Formacgao de cadeiade ramificagdo longa (R14)

A reagdo de terminacdo consiste em radicais poliméricos reagindo juntos para produzir
uma molécula de polimero (recombinacdo — R15) ou duas moléculas (desporporcionamento —

R16).

R.+ R’ fee P terminagdo por combinac¢ao (R15)
R.+ R IE B +P terminacao por desporporcionamento (R16)

Além dos dois principais tipos de terminacdo citados acima, outras reacdes como
terminacdo por radical primdrio (R17), terminac¢do por radical cloro (R18), transferéncia de
cadeia intramolecular ou reacdes de back-biting (R19) e propagacdo de ramificagdes curtas
(R20) podem ocorrer na cinética de polimerizacdo do MVC. No entanto, a relevancia dessas
ultimas reacOes para o calculo da concentracdo total de radicais ainda € incerto e pode ser

desconsiderado no modelo (Okieimen, 1981).

R. + R k_‘§ B terminacdo por radical primario (RI7)
R. + Cl et B terminagdo pelo radical cloro (RI8)
RS R, back-biting (R19)

rp M E; Rit1p propagacao de ramificagdo curta (R20)
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Todas as reacdes apontadas anteriormente podem ocorrer nas fases mondmero e
polimero simultaneamente, no entanto ainda ndo hd modelos cinéticos desenvolvidos para
todas elas, ficando assim restrito as reacOes elementares de iniciacdo, propagacdo e
terminacdo (Xie et al., 1991b).

Finalmente, a molécula do policloreto de vinila (PVC) tem a seguinte estrutura
apresentada pela Figura 3. Sendo n o grau de polimerizacao.

Figura 3 - Estrutura molécula do PVC para um valor n de grau de polimerizacdo.

H

C

I——=

Cl
- -n

FONTE: Tacidelli (2007).

2.2.Métodos de polimerizacio do MVC por radicais livres

No presente trabalho, o método utilizado serd o de polimerizagdo por suspensio, o
qual serd melhor explicado mais adiante. Contudo, no ambito industrial, existem outros
métodos menos comuns para a cinética de polimerizacdo por radicais livres. Eles podem ser
divididos em duas categorias: os processos homogéneos e heterogéneos. Endo (2002)
sumarizou os tipos de métodos, suas principais vantagens e desvantagens, como pode ser
observado na Tabela 1.

Tabela 1- Tipos, vantagens e desvantagens dos métodos de polimerizacao do MVC.

Tipo \ Vantagens \ Desvantagens

Homogéneos

Requer solugdo e precipitagao
para purificacdo
Volume-batelada Equipamento simples Requer um bom controle térmico
(bulk-batch) quip p Tamanho de particulas limitado

Ampla distribui¢ao de peso

molecular
Reciclo de reagente € essencial
. F4cil controle térmico Requer solugdo e precipitagdo
Volume-continuo . oy d §40 ¢ preciptiag
. Baixa variabilidade do peso para purificacdo
(bulk-continuous) . .
molecular Equipamentos mais complexos
Tamanho de particulas limitado
Fécil agitacdo Requer agitacdo

Solucao

Permite a formacdo de cadeias Solvente deve ser removido e
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mais longas reutilizado
Bom controle térmico Reacdo com o solvente
Heterogéneos
Bom controle térmico D
. . Requer etapas adicionais de
Utilizacao de latex i e
o limpeza e purificagdo do
Altas taxas de polimerizacdo polimero
Emulsao Possibilidade de particulas - N
p Dificuldade de eliminacdo de
menores .
~ . . contaminantes
Producao de particulas macias e o
1 Requer altas agitacdes
sOlidas
Requer solugdo e precipitacdo do
produto para remog¢ao de
Distribui¢do do peso molecular impurezas
Precipitacao assegurada pelo controle do Precipitacdo pode atuar como
ambiente de polimerizagdo limitante para o peso molecular
ndo permitindo produtos com
altos pesos moleculares
f Muito sensivel a agitacdo do
Facil agitacdo . gltag
~ sistema
Suspensdo Produto de alta pureza quando .
p ~ Dificil controle do tamanho das
comparado ao método de emulsdo .
particulas

FONTE: Adaptado de Endo (2002).

Algumas particularidades de processo sdo vantagens para alguns métodos e
desvantagens para outros, exemplificando a agitacdo do sistema e o controle de temperatura.
Do ponto de vista da qualidade do produto, também é possivel definir o tipo de método
baseado na faixa de peso molecular e distribuicdo de tamanho de particulas desejado. Em se
tratando de etapas de produgdo, alguns métodos demandam processos mais eficientes de
remocdo de impurezas e purificacdo do produto. Por fim, a partir das informagdes presentes
na Tabela 1 consegue obter uma visdo geral das caracteristicas desses métodos de

polimerizacdo do MVC a partir da cinética de radicais livres.

2.3.Processo de polimerizacao por suspensao

Na polimeriza¢ao por suspensdo do MVC, a homogeneizacdo ou mistura do sistema
reacional € fundamental para promover a suspensdo das goticulas de mondmero, as quais sao
praticamente insoldveis em 4dgua e apresentam granulometria na ordem de microns. Agentes
dispersantes, além da agitacdo do sistema, ajudam a evitar a coalescéncia das goticulas. Ja os
iniciadores, que podem ser organicos como perdxidos e azo-compostos, por serem soluiveis
com o mondmero, formam um conglomerado de microssistemas reacionais. Sendo assim,
inicialmente coexistem trés fases, 4gua e MVC na fase liquida em equilibrio com a fase vapor

(Figura 4a). Contudo, para conversoes diferentes de zero, duas fases distintas coexistem: uma
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rica em mondmero (fase 1) e outra rica em polimero (fase 2). Isso acontece devido a
insolubilidade do PVC com o seu monomero (Figura 4b). Nesse momento considera-se que a
polimerizacdo ocorre nas duas fases, porém com taxa maior na fase mondmero. Conforme a
reacdo prossegue, a massa de mondmero na fase 1 diminui enquanto hd um aumento na massa
da fase 2 (Figura 4c). Quando a conversao atinge um valor determinado, também chamado de
conversao critica Xj, isso significa que a fase 1 desapareceu completamente e o consumo do
MVC presente na fase polimero gera uma queda de pressdo no reator (Figura 4d). Antes de a
pressdo cair, hd um equilibrio estabelecido entre as fases. Portanto, até que todo o MVC na
fase liquida seja consumido, ndo haverd difusio do mondmero da fase vapor para a fase
polimero. A quantidade de MVC na fase de vapor ndo diminuird, na verdade, haverd o
aumento do seu volume como resultado do encolhimento do volume reacional liquido, fruto
da diferenca de densidade entre MVC e PVC. As quantidades de monomero difundido nas
fases aquosa e gasosa sdo responsdveis por manter a pressdo constante. Por fim, a
polimerizacdo continua apenas na fase 2 até que uma conversio limite seja atingida ou a
batelada seja interrompida. Assim sendo, um modelo que € vélido para todo o intervalo de
conversdao deve levar em conta a polimerizacdo em duas fases antes do valor de X; e da
polimerizacdo monofasica (e efeitos difusivos) apds a conversado limite.

Figura 4 - Representagdo esquemadtica das fases envolvidas na reacdo de polimerizacdo.

Fase -— Fase
gasosa

gasosa

VM em
suspensio

VCM em
sugpensio

PVC em
suspensio
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liquida

Fase
liquida

(a)
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Fagze

gasosa

VCM em

VCM em difusio

suspensio

PVCem
gugpensio

PVC em
SUSpensao

Fase
Licuida

Fase
liguida

©)

FONTE: Autoria Propria.

Na polimerizacdo do MVC por radical livre, as primeiras cadeias poliméricas
produzidas no interior das goticulas de mondmero precipitam para formar microdominios
poliméricos instdveis com didmetros de 10 a 20 nandmetros (ver Figura 5). Estes
microdominios, por sua vez, apresentam certa instabilidade propiciando o processo de
agregacdo para a formacdo dos nicleos das particulas primdrias, também chamados de
dominios. Estima-se que o tamanho inicial desses dominios estd na faixa de 80-200
nandmetros sendo formado em conversdes de monomeros entre 0,01 € 10%. A prépria
polimerizacdo do mondmero absorvido aliada a agregacdo com outros dominios resulta na
formacdo das particulas primdarias com didmetros de 200-1500 nandmetros. Nas proximidades
da conversdo critica de mondmeros, a agregacdo macica das particulas primérias leva a
formacdo de um esqueleto de polimero tridimensional no qual as particulas primdrias
continuam a crescer até ao desaparecimento da fase de mondmero livre (na conversdo Xj).
(Kiparissides, 2017).

Figura 5 - Formagdo das primeiras particulas de PVC.

10 = 200 nm 80 = 200 nm 02-1.5um I =1 pm | =10 pm
Microdominios Dominios Particulas primdérias Aglomeracio Crescimento e fusio
¥ i =129 X=d4-10% X = 20 -80%

FONTE: Autoria propria.
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Foi provado que as particulas primarias aumentam de tamanho durante o intervalo de
conversdao de 5-70% com o crescimento dependendo da temperatura da reacdo. Em altas
conversdes, as particulas primdrias se fundem. Smallwood (1986) sugeriu que a conversio na
qual as particulas primarias comecam a se fundir € a mesma em que a fase mondmero
desaparece. Bao e Brooks (2001) observaram que o tamanho médio de particula é
estabelecido em baixas conversdes (< 20%), implicando que as goticulas de MVC terminam a
aglomeracdo nos estdgios iniciais de polimerizacdo, enquanto as particulas primdrias
continuam a se agregar na goticula acarretando no seu encolhimento. .

Allsopp (1982) relatou que a acdo de estabilizadores secunddérios e baixas velocidades
de agitacdo sdo fatores que podem limitar a agregacdo e posterior fusdo das particulas
primdrias, embora o crescimento individual dessas particulas ndo seja interrompido. Sendo
assim, as particulas primdrias podem se agrupar intimamente sem qualquer agregacao
significativa. Isso resulta em uma estrutura compacta de baixa porosidade, uma vez que a
porosidade dos graos de PVC ¢ diretamente proporcional a taxa de agitacdo do sistema.
Paralelamente, a forte agitacdo também pode favorecer a agregacdo de goticulas individuais
de mondmero a ser convertido, levando a formacdo de grios de PVC irregulares com
didmetros de 50 a 250 pum (micromeros). Por fim, o autor conclui que a principal diferenca
entre os processos de polimerizacdo por volume (bulk) e por suspensdo é que a agitacio €
usada para controlar ndo apenas a agregacdo das particulas primdrias, mas também a

distribuicao de tamanho dos graos finais.

2.4.Descricao do processo

O processo de producdo da resina de PVC pode ser dividido em trés etapas principais,
sendo elas: reacdo, recuperacdo do mondmero nao-convertido e pos-tratamento do produto. O
fluxograma do processo mostrado na Figura 5 representa o processo bdsico de produgao de
PVC desenvolvido até a década de 1970 (Saeki, 2002). Apesar de ser um processo dos anos
70, ainda € aplicavel nos dias de hoje. A descri¢cdo de cada etapa de producdo € apresentada a
seguir. Em destaque estdo: os reagentes (em azul), equipamentos (em vermelho), os residuos

gasosos (em amarelo), o produto (em verde) e os residuos sélidos (em laranja).
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Figura 6- Processo de polimerizagdo do PVC.
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FONTE: Adaptado de Saeki (2002).

Reacdo: o mondmero (MVC), dgua desmineralizada, iniciadores e agentes
dispersantes (ou estabilizadores) sdo alimentados e misturados no reator. A reacdo ocorre a
temperatura predefinida e constante (50 a 70 °C), a qual € funcdo do tipo de resina desejada e
que gera uma pressdo interna no reator entre 7 e 11 kg/cm? (Brooman, 2003). Em alguns
processos utiliza-se diretamente vapor na camisa do reator para o aquecimento inicial, outros,
no entanto, aquecem a agua antes de realizar a carga juntamente com o MVC. De acordo com
Tacidelli (2007), esta técnica € mais eficiente, pois elimina a etapa de aquecimento e reduz o
desgaste do material da camisa do reator, o que gera mais segurang¢a operacional e de
processo. No instante que a reacgdo € iniciada ocorre o aumento da temperatura interna por se
tratar de uma reacao exotérmica. Com isso, faz-se necessdrio o resfriamento do reator pela
acdo do fluxo de um fluido refrigerante (dgua gelada) passando pela camisa do reator. Ao
final da reacdo sao atingidas conversdes entre 80 e 90% e o produto (PVC) estard em
suspensdo aquosa (ou lama). As resinas de PVC obtidas pelo processo de polimerizagao em

suspensdo consistem em particulas com diametro médio entre 100 e 200 pm;
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Recuperacio do monomero nao-convertido: apdés o término da reacdo, o contetido
do reator € enviado para um tanque de descarga onde o MVC nao convertido é recuperado
pelo sistema de degasagem e armazenado no gasdmetro, para em seguida ser condensado e
enviado para colunas de purificacdo, onde serdo removidas as impurezas por meio do
processo de stripping, no qual a fase liquida é em contracorrente com uma vazdo de gis
permitindo a remoc¢ao das impurezas e o retorno do reagente ao processo;

Pés-tratamento do produto: o PVC em suspensdo no reator é enviado para um
tanque de descarga para remocdo do MVC residual. Em seguida, ocorre a centrifugacdo da
lama para a remog¢do da dgua, resultando numa massa timida com percentual de 20 a 30% de
dgua. A proxima etapa € a secagem realizada por meio de secadores continuos de leito
fluidizado reduzindo a umidade a 0,5%. Por fim, ocorre o peneiramento da resina para
remog¢do da fracdo mais grossa e o produto final segue para armazenamento e expedi¢do.
Como resultado os polimeros diferem em peso molecular e morfologia, eles sdo adequados
para diferentes tipos de aplicacdo. Para aplicagdes comerciais € utilizado um indicador de
qualidade da resina (valor K) que é uma indica¢do da viscosidade relativa da resina de PVC.

Tacidelli (2007) apresentou em seu trabalho uma formulagdo tipica para polimerizacao
do MVC por suspensido numa base de 27.000 litros de MVC (reator de 60 m?; resina VK67).
As propor¢des de cada componente adicionado ao reator podem ser observadas na Tabela 2.

Tabela 2- Formulacgdo tipica para polimerizacdo em suspensao.

Ingrediente Proporcao
Agua 1,11
MVC 1,0
Dispersante primdrio 0,015
Dispersante secunddrio 2.36x10* kg
Iniciador 2,74x10* kg

FONTE: Tacidelli (2007)

2.5.0s agentes de suspensao ou dispersantes

Por se tratar de um sistema termodinamicamente instavel, a suspensdo de PVC no
reator ¢ mantida por meio de agitacdo e uso de agentes de suspensdo (ou dispersantes), 0s
quais tém a funcdo de prevenir a coalescéncia das goticulas de MVC assim como controlar

sua morfologia Chatzi ef al (1991). Estes aditivos sdo normalmente copolimeros parcialmente
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soliveis em d4gua, tais como derivados de celulose e acetatos de polivinila parcialmente
hidrolisados, usualmente conhecidos como PVA. Este ultimo, disponivel em uma grande
variedade de graus de hidrélise (medido em funcdo do grau de hidrélise do grupo acetatos), é
o mais utilizado na producdo comercial de PVC. Variando o teor de acetato (isto é, grau de
hidrdlise), é possivel alterar a hidrofobicidade do PV A e, assim, a conformacdo e atividade de
superficie das cadeias poliméricas na interface mondmero-dgua (Chatzi e Kiparissides, 1994).
O grau de hidrdlise e peso molecular do PVA determina a ac¢do protetora e, portanto, o
tamanho final, forma e porosidade (morfologia) das particulas do polimero. Também
determina o posicionamento do PV A na superficie das goticulas do MVC, conforme mostrado
na Figura 7.

Figura 7- Acdo do PVA na regido de interface monoémero-dgua.
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FONTE: Dorobantu (2012).

Existem dois tipos de estabilizadores (ou agentes de suspensdo) classificados como
primério e secundario. O primeiro tem como fung¢@o principal o controle do tamanho das
particulas de polimero e ligeira influencia na porosidade interna. O segundo apresenta
caracteristica lipofilica (afinidade aos lipidios, exemplo: estabilizadores de PVA com baixo
grau de hidrélise e éteres de celulose com alto grau de substitui¢io dos grupos hidroxila),
estdo soluveis nas goticulas de MVC e adsorvidos na superficie das particulas primérias de
PVC. Tem como principal fun¢cdo o aumento da estabilidade das particulas primadrias,
resultando numa diminui¢do na taxa de agregacao de particulas primdrias e por conseqiiéncia

a diminuicdo da porosidade do grao de PVC (Allsopp e Vianello, 1992).

2.6.Inibidor da polimerizacao
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Como a reacdo de polimerizacdo do MVC € altamente exotérmica, o reator € equipado
com um rigido sistema de resfriamento aliado a vélvulas de alivio de pressdo para evitar
possiveis acidentes como explosdes. No entanto, situacdes de emergéncia, como panes
elétricas, corte do fornecimento de energia elétrica, rompimentos, entupimentos e falhas no
sistema de refrigeracdo podem ocorrer. Para evitar os riscos causados por alguns dos fatores
citados anteriormente, se faz necessario o interrompimento instantaneo e completo da reacgao.
No ambito industrial, isto € conseguido por meio da utilizagdo de inibidores da polimerizacao.
Sdo compostos quimicos tais como fendis, quinonas, aminas ou nitro-derivados, que reagirdo
rapidamente com os radicais livres presentes no sistema (Malmonge, 1996). A quantidade de
inibidor utilizado deve ser estequiometricamente proporcional a quantidade de iniciador. Os
nitro-derivados sdo preferencialmente utilizados no processo de inibi¢do, apesar de serem

téxicos e levemente amarelados, afetando a qualidade da resina apds a inibi¢ao.

2.7.Agitacao

A agitacdo do sistema reacional é outro ponto chave fundamental no processo em
questdo. No inicio da reacdo atua como gerador das goticulas de cloreto de vinila, realizando
o controle granulométrico, € no decorrer da reagdo funciona € importante para a
homogeneizagdo do volume reacional e também para otimizar a transferéncia de calor entre o
meio de reacional e as paredes do reator resfriado.

A uma certa velocidade de agitacdo, as goticulas do mondmero tornam-se muito
pequenas e instdveis, gerando maior aglomeragcdo e, consequentemente, a formacdo de
particulas maiores. Com isso, deve-se estimar uma velocidade minima que pode ser definida
como a velocidade minima na qual ocorre a dispersdo completa da fase organica na dgua no
inicio da polimeriza¢cdo. Porém, com o aumento da conversdo, essa velocidade minima pode
se tornar insuficiente a medida que a viscosidade do sistema aumenta. Portanto, para a
obtencdo da velocidade minima de agitacdo deve-se considerar aquela na qual a suspensdo €

mantida durante a polimerizagdo, particularmente durante o estdgio de queda de pressao.

2.8.Iniciadores

A polimerizacdo € iniciada pela adi¢cdo de um iniciador, solivel em mondmero, que

pode ser orgéanico do tipo peréxido ou a base de compostos azo. Os perdxidos organicos sao
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compostos quimicos mais instdveis, decompondo-se a temperaturas relativamente baixas.
Devidas precaugdes devem ser seguidas para o seu manuseio € armazenamento.

A concentracdo e o tipo de iniciador dependem da temperatura de polimerizacao e da
taxa de polimerizacio requerida. E comum usar tipos diferentes e frequentemente
combinagdes de dois ou mais iniciadores para otimizar a reagdo. Por exemplo, a baixas
temperaturas, um iniciador rdpido pode ser empregado em combinacdo com um mais lento. O
iniciador répido intervém principalmente no inicio da reacdo, a fim de aumentar a taxa inicial
lenta, enquanto a lenta permite uma taxa de reagdo constante até que a conversao limite seja
alcancada. (Pinto et al., 2001).

A cinética de polimerizacdo € influenciada pelo tipo de iniciador, em particular pela
sua taxa de decomposicdo ou pela taxa de distribuicdo entre as fases de monOmero e

polimero, conforme destacado por Titova et al. (1982).

2.9.Estado da arte

Os modelos cinéticos do processo de polimerizacdo por suspensdo do MVC foram
evoluindo e se tornando mais robustos ao longo dos anos. A partir dos registros
bibliograficos, os primeiros modelos propostos consideravam apenas duas fases em equilibrio
onde ocorriam reacdes homogéneas, sem considerar a diminui¢do do volume nem o consumo
de iniciadores (Talamini et al, 1967). Em seguida passou-se a considerar a retracdo
volumétrica, o consumo de iniciadores e as transferéncias de radicais entre as fases ou apenas
na fase mondmero (Abdel-Alim e Hamielec, 1972; Ugelstad et al., 1973; Kuchanov e Bort,
1973). Mais a diante na linha do tempo, Siridopoulos e Kiparissides (1990) desenvolveram
um modelo préprio muito semelhante aos propostos anteriormente. Para esses autores, ndo hé
uma diferenga importante entre os modelos propostos para a primeira fase da reagdo onde as
duas fases coexistem, concluindo assim que o mais simples poderia ser adotado. Ja para a
segunda fase da reagdo, a utilizagdo ou nao do efeito vitreo pode gerar diferencas importantes.
Eis que € apresentado para a comunidade cientifica o modelo proposto por Xie et al (1991), o
qual apoiou-se no trabalho de Abdel-Alim e Hamielec (1972), porém quantificando os efeitos
gel e vitreo com base na teoria do volume livre de solucdes poliméricas. Xie et al também
passam a considerar as fases aquosa e gasosa, as quais sdo caracteristicas dos processos
industriais. Ainda mais, neste modelo foram consideradas as reagcdes de propagacao,
transferéncia de cadeia, terminacdo, formagdo de ramificagdes, sendo algumas delas

consideradas despreziveis em relacio da taxa de polimerizagao.
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A partir do modelo proposto por Xie et al (1991), diversas ramificacOes foram
elaboradas para andlises especificas do processo de polimerizacio do MVC por suspensdo em
reator batelada. Pinto (1990 e 1991) adotou uma forma simplificada do modelo para estimar
os perfis de temperatura e taxas de polimeriza¢ao do processo reativo para tipos diferentes de
iniciadores e, em posteriormente realizou a otimizacdo de um coquetel de iniciadores. O
modelo de Kiparissides et al (1997) prevé a concentracio de mondmero nas fases gasosa,
aquosa e polimérica, a conversdo global do mondmero, a taxa de polimerizacdo e as
caracteristicas estruturais da cadeia polimérica (por exemplo, pesos moleculares) , como
também o balanco de energia global do reator e seus sistema de resfriamento. Os autores
também realizaram estudos experimentais para a validacdo do modelo tedérico. Em seu
trabalho, Wieme et al (2007) utilizou o modelo para simulagdo de reatores de polimerizagdo
em escalas piloto e industrial respectivamente. Além dos balancos de momento, massa e
energia os autores também implementaram um sistema de controle para o fluxo de dgua de
resfriamento e temperatura do reator. Outro fator importante no que diz respeito ao processo
de polimerizagdo € o comportamento dinamico, granulometria e distribui¢io das particulas de
polimero no decorrer da reacdo. Nesse sentido, Kotoulas e Kiparissides (2006) desenvolveram
um modelo abrangente de balanco populacional para prever a evolu¢do dindmica da
distribuicao de tamanho de particula em sistemas de polimeriza¢ao por suspensdo liquido-
liquido reativos (por exemplo, 40%) e ndo-reativos. Foram empregadas correlagdes semi-
empiricas e fenomenoldgicas para descrever as taxas de quebra e de coalescéncia das gotas de
mondmero. Foi utilizado o método numérico de pivd fixo (fixed pivot techinque) para
resolucdo do balanco populacional. Béarkanyi et al (2012), de forma semelhante também,
resolveu o balanco populacional para as goticulas de mondmero via o método de Monte
Carlo. Seu principal objetivou foi observar o efeito térmico associado a formagdo de novas
particulas. Guo (2017) investigou o efeito da taxa de agitacdo do reator sobre a morfologia
das particulas de PVC, especialmente as primdrias em diferentes conversdes. Foi constatado
que o tamanho e distribuicdo das particulas da resina foram menores para maiores taxas de
agitacdo. Marinho, Horiuchi e Pires (2018) analisaram experimentalmente o efeito da
velocidade de agitacdo sobre a conversdo e tempo de estabilizacao das particulas nos instantes
iniciais da reacdo de polimerizagao do MVC.

Kiparissides (2017) traz uma abrangente revisdo do fenomeno da polimerizagdo do
MVC baseado em seus trabalhos anteriores. O autor sumariza todas as particularidades do
modelo cinético, propriedades moleculares, balancos de energia do reator e seu sistema de

refrigeracdo e a distribui¢do e morfologias das particulas. J4 Darvishi (2018) faz uma revisao
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das principais metodologias de aumento de produtividade em processos produtivos de PVC
por suspensdo.

Em se tratando de casos industriais, Longeway e Witerhafer (2000) sugeriram que a
variagdo da temperatura dos reatores de polimerizacdo poderia aumentar a produtividade e a
eficiéncia do processo. Como a taxa de reacdo € muito maior no inicio da polimerizacdo do
que no final, sua proposta permite uma maior taxa de troca térmica no inicio do processo. Eles
testaram sua proposta em uma série de reatores de 40 m?, o primeiro a 57 °C e o ultimo a 36
°C, alcangando uma conversao de 80%. Esta técnica também reduziu o tempo de reacdo em
27% e aumentou a eficiéncia da troca térmica em 72%. Quanto a qualidade do produto, os
autores relataram apenas que era possivel controlar o peso molecular final. Para Pinto e
Giudici (2001), a reducdo do tempo de reacdo requer a condugdo da reacdo a uma taxa
constante de polimerizagdo enquanto remove o calor do sistema de refrigeracdo. Vdrias
estratégias podem ser aplicadas, incluindo a programacdo de temperatura: isto €, alterando a
temperatura durante a reacdo para manter a taxa de reacdo. Isto pode ser conseguido através
da manipulacdo da temperatura e do fluxo do fluido de refrigeracdo, mas ndo é fécil
implementar um sistema de refrigeracdo tdo complexo em escalas industriais. A Akzo Nobel
(2003) relatou outra técnica para aumentar a produtividade, em que a adicdo continua de um
iniciador rdpido durante a reacdo maximiza a capacidade de troca térmica dos reatores. Neste
caso, a taxa de reacdo € controlada pela variacdo da quantidade de iniciador. Além do
aumento da produtividade, esse processo melhorou a qualidade do produto final e parece mais
seguro ao nivel das operagdes industriais. Vinnolit (2003) fez um reator com um revestimento
de troca térmica de alto desempenho, que atinge cerca de 78% mais produtividade do que os
sistemas usuais. O coeficiente de troca térmica global da jaqueta é 185% maior que o usual. A
tecnologia do condensador de refluxo (RC) foi mencionada por Saeki e Emura (2002) como
um meio de aumentar a produtividade dos reatores, mas a qualidade do produto final ainda
estd em questdo. Tacidelli et al. (2009) foram testados experimentalmente dois métodos de
aumento de produtividade para a polimerizacdo de cloreto de vinila, sendo eles: o aumento da
temperatura no final da reacdo (heat-kick) e a injecdo de reagente adicional durante a reagdo.
Os autores observaram que os efeitos das técnicas utilizadas ndo influenciaram na qualidade
do produto e ainda propiciaram um aumento de 19,1% na produtividade, sem a necessidade

de investimento adicional.
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A metodologia utilizada para a implementacdo do modelo de polimerizacdo do MVC

foi a mesma proposta por Xie et al. (1991b). Trata-se de um modelo robusto que considera os

seguintes aspectos:

i.  Quatro fases coexistentes (mondmero, polimero, aquosa e gasosa);

ii.  Polimerizagdo desprezivel nas fases aquosa e gasosa;

iii.  Polimeriza¢do ocorre nas fases mondmero (X < X¢) e polimero (X > Xf);

iv.  Etapas cldssicas da cinética de radicais livres: decomposi¢do do iniciador,

iniciagdo, propagac¢do, transferéncia para o mondmero, terminagao, e transferéncia

para polimero;

v.  Efeitos cinéticos na fase mondmero e efeitos difusivos na fase polimero.

3.1.Balanco de massa de monomero

A distribui¢do de mondmero durante o processo de polimerizagdo do cloreto de vinila

como func¢do da conversdo e das condi¢des operacionais do reator foi desenvolvida por Xie et

al (1987). A seguir, estdo apresentadas as equacgdes do balango de massa de mondmero em

cada uma das fases. Para conversdo menor ou igual a conversdo critica (X < Xr) tem-se:

Massa de mondmero na fase mondomero

M1:M0(1_X)_M9_MW_M2

Massa de mondmero na fase polimero

M, =X [MO(1 —X;) = Mgy, - MW] /X

Massa de mondmero na fase aquosa

Massa de mondmero na fase gasosa

1 1

XMy (———

M,, RS 0<Dm D)
;= —— (1 =WV, + P
RT 1= Dyo/Dp,

onde

ey

2

3)

“4)
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1 1
XMy|———=—])D
My, Py, 7o (Dm Dp> i
My, =——|(1 =WV, 5
9Xr RT ( 1) r+ Dm — Dgo ( )
Os volumes das fases mondmero e polimero sao determinados por:
Vi = M;/Dp, (6)
V, = My /Dy, + MOX/Dp (7

No instante em que a conversdo torna-se maior que o seu valor critico (X > Xy), as

equacdes para o balanco de massa tornam-se:

Massa de mondmero na fase mondomero

M;=0 ®)

Massa de mondmero na fase polimero

M, =M0(1_X)_Mg_MW )

Massa de mondmero na fase aquosa

M,, = aKW,, (10)

Massa de mondmero na fase gasosa

M, Py, (1/Dy, — 1/D,)
My =— (1 -W)V, + XM, 1= Doo/Dy + (X = X;)My(1/D,, — 1/D, (11)
MumO (12)

My =
90T RT(A — WYV,

Com o volume da fase polimero igual a
Vo, = My /Dy + MyX /Dy (13)

A conversao critica foi calculada pela correlagcdo de Rase (1977)

X = 0,8075 + 0,0005T(°C) — 0,000025T2(°C) (14)
O termo W; € adimensional e representa o preenchimento liquido inicial do reator

Xie et al (1987).

- _ (WW/DW + MO/Dm - DgOVr/Dm)
' V;*(l - DgO/Dm)

O equilibrio entre as fases € regido pela equacdo de Flory-Huggins que relaciona o

(15)

coeficiente de atividade a com a fragdo volumétrica de polimero na fase polimero ¢,.
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P
aqQa=—=
PmO

(1= ¢p) exp(¢p + Prop3) (16)
sendo P, a pressdo parcial de mondémero; P, a pressdo de vapor do mondmero e P; o
pardmetro de interacdo MVC-PVC de Flory-Huggins, estimado pela equacdo (17) como
funcdo da temperatura:

P, =1286,4/T — 3,02 (17)
3.2.Equacao diferencial para a conversao

Uma vez definidos os balangos de massa de mondmero em cada uma das fases
presentes no processo de polimerizacdo, da-se sequéncia com o desenvolvimento das
equagdes para a conversdo em fun¢do do tempo. No intervalo de 0 < X < X, as fases
mondmero e polimero coexistem, implicando que a variacdo da conversdo com o tempo e

determinada pela seguinte equacgao diferencial:

d_X _ kp,lMl[R]l n kp,ZMZ[R]Z
dt M, M,

(18)

Para concentracdo total de radicais livres em cada fase foi considerada a hipotese de

estado semi-estaciondrio, sendo calculadas por:

’2 kaqll
[R]1 — fl kc:i[ ]1 (19)
[R], = /—zf 2’;‘?2[1]2 (20)

Substituindo as equagdes (19) e (20) na equagido (18) tem-se:

dX 1 f2f1kd,1[1]1 2fokasll
E —_ ﬁo kp‘l TMl + kp'z TMZ (21)

De acordo com Xie et al (1991a), valores individuais para as constantes cinéticas, k, €

k. para polimerizacdo do MVC por suspensdo ndo estdo disponiveis na literatura, sendo seus

valores estimados experimentalmente em funcdo da temperatura pela seguinte relacao:

k
k, = —2= = 10,4 exp(—3780/RT) (22)

Ve

com
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kpa =kp1

Para a distribuicdo do iniciador nas fases mondmero e gel, o parametro K; € usado
como um ajuste do modelo assumindo o valor de 0,77. Com base no balango total de um
iniciador, suas concentragdes podem ser escritas como:

[[]y = I exp(—kat)/ (V1 + K| V2) (23)
[1], = K;[1]4 (24)
Assumindo que a taxa de decomposi¢cdo do iniciador serd constante nas fases
monodmero e polimero, e considerando a eficiéncia do iniciador de 100% tem-se:
ka1 =kqz = kg = 2,31 x 10'° exp(—29100/RT)
L=A=f=1
sendo f € a eficiéncia do iniciador e k; sua constante de decomposi¢do. A substitui¢do das
equagoes (23) e (24) também na equagdo (18) resulta na equagdo geral para a evolugdo da

conversdo com o tempo até a conversdo critica (X < Xy):

ax 1 2f1kq 1o exp(—kqt) 2faka2K 1o exp(—kgt)
—= =k ' 1 ' M, (25)
at = M, 1 + K;V3) 1 + K,V2)
A equacdo (25) pode ser rescrita da seguinte maneira:
dx 1 2fkglyexp(—kg4t) 0.5
—=— M; + K;°M 26
dt ~ My ! \/ (Vy + K, V) (My + K M2) (26)

Para valores de conversdo de mondmero maiores que a conversdo critica (X > Xy),
como relatado por Xie et al. (1991a), o fendmeno de difusdo € predominante nessa etapa para
os processos de propagacdo e terminacdo. Além do mais, pode ocorrer uma elevada queda de
eficiéncia do iniciador neste momento, porém esse efeito ndo foi incluido no modelo. Sendo
assim, para a modelagem dos efeitos difusivos sobre as equacdes das taxas de propagacdo,
terminacdo e decomposi¢do do iniciador foram baseadas na teoria de volume livre proposta
por Hamielec et al. (1982), a qual diz que, nesse momento do processo reativo, a conversao e
composi¢des de mondmero e polimero em cada fase sdao funcdes das fragdes de volumes livre,
e ndo mais somente da temperatura, como pode ser observado pelas equagdes a seguir. A
equacgdo (27) traz a constante de propagacdo quando utilizado um iniciador tipo peréxido. A

equacgdo (28) também se refere a constante de propagacdo, porém aplicada a iniciadores do
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tipo azo e considerando a perca de eficiéncia desse iniciador. As equacdes (29) e (30) trazem

as taxas de terminagdo e decomposicao do iniciador, respectivamente.

ky = (kp), exp [—B*(i— ! )l (27)

Vip Vix,
kpfY/? = (k,fY?). exp|-B; 11 (28)
14 [4 Xf f pr Vf,Xf
1 1
kt'z == kt,l eXp l_A* <_ - >l (29)
pr Vf,crit
k k l C*< ! 1 )] (30)
d,2 = d,xX eXp - T T
d Vip  Vix;

com os coeficientes experimentais em funcdo da temperatura (Xie et al., 1991b):

A* = 6,64 X 10° exp(—4986/T) 31)
B* = 1,85 x 103 exp(—2595/T) (32)
B; = 4,01 x 10* exp(—3464/T) (33)
C* = 4,77 x 102 exp(—2291/T) (34)

e as fragdes dos volumes livres nas fases polimero e mondmero, na condi¢do critica e de

saturacao calculados por:

Vip = 0,025 + (T — Typ), 35)

Vi = Vipdp + Vim(1 — ) (36)
Vixy = Vep®Pperie + Vem (1 — @y cie) 37)
Vim = 0,025 + o (T — Tym) (38)

Ve erie = 0,8V (39)

sendo as fracdes madssicas de polimero calculadas por

X;/D,
crit — ) 40
Preri X:/D, + (1= X;)Dpy, .
m T-T m
by = &~ Tgm) @1)

B a,(Typ —T) + am(T — Tgm)'

As temperaturas de transi¢do de estado vitreo para o MVC e o PVC sido estimadas a

partir das correlagdes de Fedors (1979) e Reding et al (1962) representadas pelas equacdes,

Tym = 70K (42)
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Typ = [87,1 = 0.132T(°C)] + 273,15 (43)
Ay = 9,98 X 107K 1 (44)
@, =547 x 107K "1 (45)

Os termos a,, € a, sdo fatores de expansdo térmica das duas fases. Os termos T ¢
T(°C) sdo as temperaturas em kelvin e Celsius respectivamente.
Finalmente, obtém-se a equagdo dindmica de conversdo para valores maiores que a

conversao critica:

dx 1 1| [2fkg2l0K; exP(_kd,Zt) 0,5
FTa TS kS KV, (Ma/ky (46)

As equagdes de controle difusional da reacdo de polimerizacdo apresentadas
anteriormente representam trés principais efeitos bastante conhecidos na pratica, sao eles: gel,
vitreo e gaiola. O efeito gel estd relacionado a constante da taxa de terminacdo que é
inversamente proporcional a conversao, tendo valor muito pequeno em conversdes menores
que a critica, o que acarreta na aceleracio da velocidade de reacdio. A medida que a difusdo
assume o controle reacional, seu valor torna-se mais importante. J4 o efeito vitreo é
decorrente da queda na taxa de propagacgdo. Sua ocorréncia se deve ao fato de as moléculas de
PVC ja apresentarem certa rigidez, ndo permitindo a propagacdo da cadeia polimérica. Por

ultimo, o efeito gaiola € referente a queda de eficiéncia do iniciador impedindo a formacao de

novos radicais, contribuindo também para a queda da taxa de propagacao.
3.3.Equacoes para o balanco de energia

A taxa de calor liberado, a qual deve ser compensada pelo sistema de resfriamento do
reator para manter a temperatura constante é calculada por:
dQ (—AH)M,dX

E - M E - hiAi(T - Tmet) (47)
m

Sendo

d_Q _ (pmixvmixcpmix)dT
dt dt (48)

dTmet — hiAi(T - Tmet)
dt (PmetVmetCmet)

(49)
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Diante das expressdes acima, obtém-se a equacdo dindmica para a temperatura de

polimerizacdo do reator apresentada pela equacao (50):

dr  (-AH)M, dX
dt (pmimeixCpmix) dt

- hiAi(T - Tmet) (50)

Com AH sendo o calor liberado pela reagio € os termos Pmix, Vimixs Cpmix> S30,
respectivamente, densidade, volume e capacidade calorifica da mistura reacional. A
temperatura da parede do reator T,,,; foi calculada pela equacdo (49) com piets Vinets Cmets

sdo, respectivamente, densidade, volume e capacidade calorifica do metal.
3.4.Propriedades fisicas e termodinamicas usadas no modelo

Os parametros a seguir sao propriedades fisicas do MVC, dgua e PVC conforme Xie et

al (1987).

D,, = 947,1 — 1,746T(°C) — 3,24 X 1073T2(°C) (51)
D, = 1000 exp(0,4296 — 3,274 x 107*T) (52)
D, = 1011 — 0,4484T(°C) (53)
Dgo = PmoMp/RT (54)

62,5ZP
_ 2% 55

onde Dy,, D, € Dy, sdo as densidades do mondmero, polimero e da dgua e Dy e Dy, sdo as
densidades do vapor e do mondmero na fase vapor, respectivamente.

As capacidades calorificas também sdo funcOes da temperatura estimadas
experimentalmente por Daupert e Danner (1985) para o MVC e agua, Para o PVC apresenta

valor constante de acordo com Burgess (1982).

Cpm = 4,178(18,67 + 0,07580T (°C))/62,5 (56)
Cpw = 4,02 exp(1,99 x 1074T) (57)

Cpp = 0,938 k] /kg. K (58)

K =0,0472 — 11,6/T (59)

Poo = 12722 exp(—2411,7/T) (60)

sendo K a constante de solubilidade do MVC na é4gua, P,,, a pressao de vapor do MVC. Os

termos T e T(°C) sdo as temperaturas em kelvin e Celsius respectivamente.



40

3.5.Dimensoes e condicoes iniciais do reator

As principais condi¢des operacionais do reator de acordo com Xie et al (1991b) estdo
expostas na Tabela 3.

Tabela 3. Condicdes operacionais do reator de polimerizacao.

Descricao Variavel Valor
Carga inicial de MVC M, 1116 g
Carga inicial de 4gua W, 2232 g
Peso molecular do MVC M,, 62,498g/mol
Temperatura do reator T 50°C
Volume do reator |74 51
Diametro interno* D; 0,19 m
Diametro do agitador* Dimp 0,18 m
Velocidade de rotacao* Nimp 330 rpm

FONTE: (Xie et al,1991b). *(Ajala, 2018)

Foram utilizados dois tipos de iniciadores, sdo eles:
e Perkadox 16-W40
Principio ativo: Di (4-Terc ButilCiclohexilPer6xiDicarbonato),

kg = 3,69 x 10*s71, (E/R) = 13588K, f = 1. I, = 0,0147 mol

e AIBN
Principio ativo: 2,2 — Azodi (isobutirolitrila),

k; = 3,69 x 10571, (E/R) = 13588K, f = 0,8. I, = 0,0692 mol

3.6.Metodologia

As simulagdes foram realizadas no Laboratério de Experimentacdo Numérica de
Processos (LENP) da Universidade Federal de Campina Grande, por meio de um computador
modelo Asus, processador Intel Core 17-3770 3.4GHz, 16GB RAM, HD de 500 GB, sistema
operacional Windows 7.

O modelo € unidimensional, ideal e de mistura perfeita. Foram implementadas
equacoes algébricas de balancos de massa e equacgdes diferenciais para as equagdes térmicas e

cinéticas. Como foi apresentado anteriormente, o modelo conta com dois diferentes conjuntos
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de equacgdes algébrico-diferenciais. Na resolucdo desse sistema de equagdes do modelo foi
utilizada a rotina interna ODE15s disponivel no software Matlab®.

O diagrama de blocos mostrado na Figura 8 traz o esquema representativo do algoritmo
utilizado para a resolu¢do do modelo implementado. Pardmetros cinéticos, condi¢cdes operacionais
e geométricos assim como fungdes ou sub-rotinas auxiliares sdo entradas do modelo, no qual serd
realizada a integracdo temporal para resolucdo das equacOes diferenciais e algébricas que
descrevem o fendmeno em questdo. Como varidveis de resposta ou saida, serdo obtidos perfis

dindmicos para as varidveis chaves do processo de polimerizacdo do MVC por suspensao.

Figura 8 - Diagrama de blocos do modelo utilizado no presente trabalho.

()

Condigdes operacionais: l:;lram;tms cinéticos:
Carga inicial de MVC, leﬂS_- © Propagagao, )
agua, e iniciador; \ temnna(;ao_ e d_eoompo si¢io
Temperatura do reator Modelo: < do iniciador.
Equagoes diferenciais e
Geometria do reator: algébricas. < B alzlllb—r:;unas:
Volume, difimetros intemo e ANgos (¢ Massa ¢
exteno. energia; equilibrio de fases;
difusdo
Dinamica da Reacdo: Variaveis de resposta:
Conversiio, concentracio e Temperatura, pressio ¢
volume de cada fase. carga térmica

.

FONTE: Autoria prépria.
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4. RESULTADOS

4.1.Validacao do modelo numérico

A Figura 9 apresenta a comparagdo entre os dados experimentais expostos por Xie et
al. (1991b) e os referentes a modelagem realizada no presente trabalho para o perfil de
conversao no processo dinamico e isotérmico de polimeriza¢cdo do MVC, com temperatura de
50°C e iniciador Perkadox 16-W40 (0,175% kg de iniciador/kg de mondmero). A partir da
imagem, evidencia-se uma boa concordancia entre os resultados, o que implica dizer que o
modelo numérico é representativo do fendmeno.

De forma semelhante, porém realizando a substituicio de um iniciador a base de
compostos organicos (Perkadox) por um do tipo azo (AIBN), com percentual em massa de
0,25% (kg de iniciador/kg de mondmero) e temperatura de polimerizacdo de 60°C, também
foi possivel obter um bom ajuste do modelo aos dados experimentais também apresentados
por Xie et al. (1991b), Figura 10. No entanto, neste ultimo, a observacdo qualitativa indica
menos concordancia que o primeiro caso. Essas diferencas podem ser causadas pelo fato de
que os iniciadores do tipo azo, como € o caso do AIBN, perdem eficiéncia ao longo da reagao,
e no modelo ndo foi considerado essa dependéncia para a eficiéncia dos iniciadores.

Das Figuras 9 e 10 pode-se observar o comportamento do perfil de conversao ao longo
do tempo de batelada. A curva de conversao, até certo ponto cresce exponencialmente gragas
a grande quantidade de mondmero presente no sistema, neste momento a rea¢gdo € o fendmeno
dominante. Ao ser alcancada a conversao critica a reagao continua de forma mais lenta, pois a
fase rica em monomero foi totalmente consumida restando apenas pequenas quantidades na
fase rica em polimero. Neste ponto, a difusdo é o fator dominante e a curva e o valor
convertido aumenta muito lentamente.

Diante dos resultados apresentados pelas duas curvas iniciais torna-se possivel a
observacao de outros pontos chave do processo reativo de polimerizacio do monocloreto de
vinila por suspensdo em um reator do tipo batelada. Para tanto, adotou-se o PW-40 como
iniciador com percentual de 0.175% em peso e temperatura de reacdo de 50°C. Com isso,
foram observadas condi¢des de pressdo parcial e volume liquido de mondmero no reator,
composi¢des massicas de MVC em cada uma das fases presentes no sistema, além de aspectos

térmicos e de produtividade.
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Figura 9 - Comparacao entre o modelo e os dados experimentais (Perkadox PW-40 —
0,175% kglkg e 50°C).
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Figura 10- Comparagdo entre o modelo e os dados experimentais (AIBN - 0,25% kg/kg e
60°C).

08r

=
=]

exp (Xie et al. 18981)

o
~

=
[=2]

Conversao [ ]
= =
= o

=
w

=
]

0T

0 100 200 300 400 500 600
t [min]

4.2.Composicao massica de monémero durante a polimerizacao

A Figura 11 apresenta a composi¢cdo de mondmero nas fases mondmero, polimero,
gasosa e aquosa durante o processo reativo. Como esperado, a composicao na fase mondémero
decresce a medida que a reacdo toma seu curso, até ser totalmente consumido na conversao
limite (= 0,77 para 50 °C). A partir desse ponto, as quantidades de mondmero ainda presentes
nas fases aquosas e gasosas migram para a fase polimero para serem convertidos até alcancar

a conversdo méixima. Lembrando-se que no modelo proposto na literatura e aplicado no
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presente trabalho ndo foram consideras reacdes nas fases aquosa e gasosa, € sim nas fases
mondOmera e polimera simultaneamente. Segundo os dados experimentais de Xie et al
(1991b), a soma das composicoes de mondmero nas fases aquosa e gasosa somam

aproximadamente 4%.

Figura 11 — Composi¢ao mdssica de monomero nas quatro fases da polimerizacao do MVC
a 50°C.
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4.3.Temperatura interna do reator

A operacao do reator € realizada a temperatura constante, sendo essa definida a partir
do tipo de mondmero, propriedades dos iniciadores, estabilizadores, capacidade térmica do
equipamento e, sobretudo a qualidade da resina polimérica desejada. O processo se inicia pelo
carregamento dos reagentes (dgua, mondOmero, estabilizadores e iniciadores) no reator a
temperatura ambiente e logo em seguida dd-se inicio ao aquecimento do sistema reativo até a
temperatura de reacdo previamente definida. Na Figura 12 encontra-se o perfil de temperatura
interna do reator iniciando em 30°C (303 K) nos instantes imediatos a sua carga e sendo
rapidamente elevada a temperatura de polimerizacdo de 50°C (323 K), a qual serd mantida até
o final da operacdo. O aquecimento pode levar cerca de 30 a 50 minutos a depender das
condi¢des operacionais e dimensionais do reator. Em se tratando de aplica¢Oes industriais,
onde se busca sempre a maior producdo sem custos elevados, os ganhos no tempo de batelada
sdo vistos com bons olhos. Com isso, segundo Tacidelli (2007), alguns processos realizam a
etapa inicial de aquecimento ndo por meio da utilizacdo de vapor na camisa do reator e sim
pelo aquecimento da 4dgua antes do carregamento da carga, o que eliminaria uma etapa do

processo € minimizaria possiveis problemas estruturais no equipamento.
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Figura 12 - Perfil de temperatura interna do reator.
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4.4.Carga térmica

A reacdo de polimerizacdao é extremamente exotérmica, 0 que requer um sistema
eficiente de resfriamento pela jaqueta do reator. A Figura 13 traz o perfil energético removido
pelo sistema de resfriamento do reator para manter a temperatura constante. A medida que o
mondmero vai sendo consumido, mais energia vai sendo liberada até atingir um ponto
maximo proximo a regido de conversdo limite. Desse ponto em diante, ocorre apenas a
conversdo da pequena quantidade de mondmero ainda presente na fase polimero, diminuindo

assim a quantidade de energia liberada pela reagdo.

Figura 13 — Carga térmica do reator.
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4.5. Pressao parcial do reator e volume da fase monomero

A pressdo do reator € o principal indicador para a interrup¢do da batelada. Nas
aplicagdes em processos produtivos industriais, a operacdo € abortada a partir do registro de
determinado valor de queda de pressdo. Como pode ser observada na Figura 14, a diminuicio
da pressdo inicia-se apos o consumo de todo o volume de mondmero em fase liquida (Figura
15) quando ocorre a expansao da fase gasosa acarretando na queda de pressao do sistema.

Figura 14 — Pressdo parcial do reator.
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Figura 15 - Perfil de volume liquido de monémero no reator.
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4.6.Conversao em funcao da temperatura

A Figura 16 apresenta o comportamento da conversdao em funcdo da temperatura de
polimerizacdo para os valores de 40, 50 e 60°C, e iniciador Perkadox (0,175% kg de
iniciador/kg de mondmero). Prontamente percebe-se que a velocidade inicial de reacdo é
maior quando submetidas a maiores temperaturas. Porém, nas proximidades da regidao de
conversdo critica ocorre uma queda de velocidade gerando um perfil achatado. Segundo
Brooman (2003), esse achatamento € importante em termos praticos de producao industrial,

pois permite a maxima carga do sistema de resfriamento o que gera aumento na produtividade

da resina polimérica.

Figura 16 - Perfil de conversao em funcdo da temperatura de polimerizacdo.

D.g- - T R 1

o o
~ @

=
o

Conversao []
=
on

0.4 i
[ — ——s0C
03t 4 50°C
J[ .......... 4000
02t f
/
01!
/
D 1 1 1 1 1 1 1 1
0 100 200 300 400 500 600 700 8OO 900

t [min]

Fica evidente também a tendéncia de alcancar maiores valores de conversido com o
aumento do valor da temperatura. Esta observacdo permite a utilizagdo de uma técnica
amplamente utilizada na industria para ganho de produtividade conhecida como heat kick.
Trata-se da elevacdo da temperatura de polimerizacdo para conseguir mais conversdao de
monomero. Ela deve ser utilizada logo apds a conversao critica seja atingida, caso contrario
pode gerar um grande aumento da temperatura e pressdo do reator. Tacidelli et al. (2009)
apresentaram um ganho de produtividade numa planta industrial pela utiliza¢do dessa técnica.
Contudo, os autores ressaltam que devem ser tomadas precaucdes para evitar acidentes ou
comprometimento da qualidade do produto, tais como: estratégias adicionais de controle,
defini¢do do tempo de reacdo necessdrio para obter ganho de conversdo, especificacdes de

porosidade e peso molecular da resina podem ser comprometidas.
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5. CONCLUSOES

Nesse trabalho, foi apresentado um modelo cinético dindmico e multifdsico para
reatores do tipo batelada. Foram considerados os conceitos cinéticos das principais reagdes de
polimerizacdo do MVC, incluindo o balan¢o de massa do mondmero em cada fase e o balango
energético de remocao de calor do reator.

Resolvendo o conjunto de equagdes algébrico/diferenciais foram analisados os
parametros chave do processo de polimerizacdo, como: a taxa de conversao de MVC em
PVC, a composicdo de mondomero em cada fase, os perfil de temperatura, pressdo e carga
térmica.

Foi possivel comprovar a adequacdo do modelo numérico implementado em cédigo
Matlab por meio da comparagdo dos resultados do modelo com dados experimentais
disponiveis na literatura.

Ficaram evidenciados conceitos das duas etapas da cinética de polimerizacdo, a
primeira de reacdo dominante até a conversdo critica, e a segunda de difusdo dominante a
partir dessa mesma conversdo. Da mesma forma que foi percebida o comportamento de
varidveis importantes de processo como a temperatura e pressao do reator.

Também foi possivel correlacionar os resultados com técnicas utilizadas na industria.
A curva caracteristica da conversdo € interessante industrialmente, pois possibilita a melhor
utilizacdo do sistema de resfriamento do reator. O fato de alcancar valores de conversdes mais
importantes para maiores temperaturas possibilita a utilizacdo de técnicas de otimizacdo e
ganho de produtividade como o heat kick.

Finalmente, a modelagem realizada neste trabalho permitiu o entendimento do
fendmeno e pode ser utilizado como uma ferramenta de auxilio para estudo mais especificos

de projeto, ensaios operacionais ou técnicas de ganho de produtividade.
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ANEXOS

A. Scripts da modelagem em Matlab.

%% Programa principal para a polimerizacdo num reator batelada
clear all; clc; close all;

%% Parametros
% Agqui sdo calculados todas as constantes dependentes da temperatura
data = param?2();

%% Primeiro intervalo de integracéo
% Esse intervalo de tempo serd levado para a ODE do primeiro conjunto de
% equacgdes, X <= Xf

t = [0 900*60]; % (s)

%% Condic¢bes iniciais em t = 0

M10 = data.MO0 - data.K*data.Ww - data.Mg0; % Massa de mondmero (g)
M20 = 0; % Massa de polimero (g)

o

V10 = M10/data.Dm;

= data.Ww/data.Dw;
vt0 = V10 + Vw0,

reator (L)

Vv0 = data.MgO/data.Dg;
reator (L)

V20 = le-16;

X0 = le-12;

Volume da fase monomero (L)
Volume da fase aquosa (L)
Volume inicial de liquido no

o

<

=

o
I

o

o

Volume inicial de vapor no

o

Volume da fase polimero (L)
Conversdo em t = 0

o\

TO = 293; % Temperatura inicial (K)
Rp0 = 0;

y0O = [X0 TO RpO V10 data.MgO0 M20 M10 Vv20]; % Vetor Input da ODE

%% Function Stage 1 (X <= Xf)

% Definindo a matriz massa para a resolucdo das ODE's

M = blkdiag(eye(2), zeros(6));

options odeset ('Mass', M);
[t,Y] = odel5s (@polym3,t,y0,options,data);

%% Verificando o indice onde X <= Xf e extraindo os resultados de todas as
% variaveis

idx = find(Y(:,1) <= data.Xf);

id = idx (end) ;

%% Técnica de interpolacédo para obter os dados em Xf

% Vetor saida da primeira ODE

z0 (1) = interpl(Y(:,1),Y(:,2),data.Xf);
z0(2) = interpl(Y(:,1),Y(:,3),data.Xf);
z0(3) = 1nterp1(Y(:,1),Y( ,4),data.Xf);
z0 (4) interpl(Y(:,1),Y(:,5),data.Xf);
z0(5) = interpl(Y(:,1),Y(:,06),data.Xf);
z0 (6) interpl(Y(:,1),Y(:,7),data.Xf);
z0(7) = interpl(Y(:,1),Y(:,8),data.Xf);
tXf = interpl(Y(:,1),t, data.Xf);

Q

% Diferencial no ponto Xf
dxfdt = (data.Xf - Y(id,1))/ (tXf - t(id));

%% Function Stage 2 (X > Xf)
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z1 = [data.Xf, z0]; % concatenacdo da saida da primeira ODE com o ponto Xf
tl = [tXf 900*60];
[t2,Y1] = odel5s(@polym3 1,tl,zl,options,data);

% Elaboracdo dos resultados
results (Y, Y1l,data,id, t,t2, tXf, z0)

FHAF A A A
%% ODE para o primeiro estdgio , X <= Xf
function dF = polym3(t,F,data)

%dependentes de TK

Xf = 0.8075 + 0.0005*(F(2)-273.15) - 0.000025*(F(2)-273.15)"2;
Dm = 947.1 - 1.746*(F(2)-273.15) - 3.24e-3*(F(2)-273.15)"2;

Dw = 1011 - 0.4484*(F(2)-273.15);

Kl = 10.4%exp(-3780/(1.987*F(2)));

Dp = le3*exp(0.4296 - 3.274e-4*F(2));

K= 0.0472 - 11.6/F(2);

d = 2.31el5*%exp(-29100/(1.987*F(2))); % PW-40

Kd = 2.88el5*%exp (-31200/(1.987*F(2))); % para o AIBN - Xie - Eg (89)

ip = data.alfam* (F(2)-data.Tgm)/ (data.alfap* (data.Tgp-F(2)) +
data.alfam* (F(2)-data.Tgm)) ;

cpw = 4.02*%exp(1.99e-04*F(2)); % Capacidade calorifica da agua - kj/kg.K -
Kiparissides

kw = (8.212e-3*1log(F(2)) - 1.0661e-2)/60; %condutuvidade térmica da &gua -
kJ/s.m.K

miw 4.8%exp(-1.5366e-2*F(2)); Sviscosidade da agua - kg/m.min

Pmo = 12722*exp (-2411.7/F(2)); % atm

Dg0 = Pmo*data.Mm/ (data.R*F(2)); % g/L - Densidade do vapor na pressao de
vapor

Wi = (data.Ww/Dw + data.M0/Dm - DgO*data.Vr/Dm)/ (data.Vr* (1-Dg0/Dm)); %
Preenchimento inicial do reator (adimensional)

Mg = data. Mm*Pmo/(data.R*F(Z)) * ((1 - Wi)*data.Vr + F(1)*data.MO* (1/Dm -
1/Dp)* (1 - Dg0/Dm))

MgXf = data.Mm*Pmo/ (data.R*F(2)) * ((1 - Wi)*data.Vr + Xf*data.MO* (1/Dm -
1/Dp)* (1 - Dg0/Dm)) ;

cpm = 4.178*(18.67+0.07580* (F(2)-273.15))/62.5;

H o =X

%% Stage 1

o)

% Conversdo menor que Xf
M2 = F(1l)*(data.MO* (1 - Xf)- MgXf - K*data.Ww)/Xf; % Model Xie

V2 = M2/Dm + F(1)*data.M0/Dp; % Model Xie

Ml = data.MO *(1 - F(1)) - Mg - K*data.Ww - M2; % Model Xie

vVl = M1/Dm;

dF (1) = (1/data.M0O) * (sqgrt (2*data.f*Kd*data.I0*exp (-Kd*t)/ (V1 +

data.KI*V2))* (K1*M1 + data.KI”®0.5*M2)); % Conversao

Rp = dF(1)* (M1/V1)/data.Mm;

rhoD = ((1 - F(1))./Dm + F(1)./Dp)."-1; % kg/m3

rhomix = Dw*0.64 + rhoD*(1 - 0.64); $kg/m3

cpmix = 0.375*cpm + 0.375*data.cpp + 0.375*cpw;

kmix = (kw* (2*kw + data.kpvc - 2*fip* (kw - data.kpvc)))./(2*kw + data.kpvc
+ fip* (kw - data.kpvc)); %$kJ/m.s.K

mimix = miw* (1 + 2.5*%fip + 7.54*fip.”2); % kg/m.s

Re = 60* ((data.Dimpe”2*data.Nimpe*rhomix) ./mimix) .~ (2/3); % (-)

Pr = ((cpmix.*mimix)./kmix).”(1/3); % (-)

hi = (((kmix*0.54/data.Dint).* (mimix./miw).”0.14).*Re).*Pr; % kJ/m2.s.K
dF(2) = (data.deltaH* (data.MO0/data.Mm/1000)*dF (1) - hi*data.Ai* (F(2) -

data.Tmet) )/ (rhomix*cpmix*3.53e-3); S%K/s



dF(3) = Rp - F(3);
dF(4) = V1 - F(4);
dF(5) = Mg - F(5);
dF(6) = M2 - F(6);
dF(7) = ML - F(7);
dr(8) = V2 - F(8);
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%% ODE para o segundo estagio , (X > Xf)

function dY = polym3 1(tl,Y,data)

Xf 0.8075 + 0.0005*(Y(2)-273.15) - 0.000025*(Y(2)-273.15)"2;
Dm 947.1 - 1.746*(Y(2)-273.15) - 3.24e-3*(Y(2)-273.15)"2;

Dw = 1011- 0.4484*(Y(2)-273.15);

Z 0.0007071*(Y(2)-273.15) - 0.01242*data.Pl +0.9421;

Kl = 10.4*exp(-3780/(1.987*Y(2)));

Dp = le3*exp(0.4296 - 3.274e-4*Y(2));

Dg = 62.5*data.z*data.Pl/(data.R*Y (2));

K 0.0472 - 11.6/Y(2);

Kd = 2.31el5*exp (-29100/(1.987*Y(2))); % PW40

$ Kd = 2.88el5%exp (-31200/(1.987*Y(2))); % para o AIBN - Xie - Eqg (89)
fip = data.alfam* (Y (2)-data.Tgm)/ (data.alfap* (data.Tgp-Y(2)) +
data.alfam* (Y (2)-data.Tgm));

fipc = (Xf/Dp)/ (Xf/Dp + (1 - Xf)/Dm); % fracdo volumétrica critica
PI = 1286.4/Y(2) - 3.02;

Vip = (0.025 + data.alfap*(Y(2) - data.Tgp)):;

Vim (0.025 + data.alfam*(Y(2) - data.Tgm));

sVf = Vfp*fip + Vim* (1-fip);

Vfcri = 0.8*Vfm;

Visat = Vfp*fipc + Vim* (1-fipc);

a = (1 - fip) *exp(fip + PI*fip"2);

Mw = K*data.Ww;

o)

cpw = 4.02*%exp(1.99e-04*Y(2)); % Capacidade calorifica da agua - kj/kg.K -

Kiparissides

kw = (8.212e-3*1log(Y(2)) - 1.0661e-2)/60; %condutuvidade térmica da &gua -

kJ/s.m.K
miw = 4.8%exp(-1.5366e-2*Y (2
Pmo 12722*%exp (-2411.7/Y(2)

); %viscosidade da adgua - kg/m.min

o)

s atm

vapor
Wi = (data.Ww/Dw + data.M0/Dm - DgO*data.Vr/Dm)/ (data.Vr* (1-Dg0/Dm))
Mg0 = data.Mm*Pmo/ (data.R*Y (2))* ((1 - Wi)*data.Vr);

Mg = data.Mm*Pmo/ (data.R*Y(2)) * ((1 - Wi)*data.Vr + Y(1)*data.MO*(1/Dm -

1/Dp)* (1 - Dg0/Dm)) ;

MgXf = data.Mm*Pmo/ (data.R*Y (2)) * ((1 - Wi)*data.Vr + Xf*data.MO* (1/Dm -

1/Dp)* (1 - Dg0/Dm))
cpm = 4.178*(18.67+0.07580* (Y (2)-273.15))/62.5;

A = 6.64e6*exp (-4986/Y ( 2))

B 1.85e3*%exp (-2595/Y(2))

Bf = 4.0led*exp (- 3464/Y(2 ;

C = 477%exp(-2291/Y(2

Ktl = l.3el2*exp(—4200/(1.987*Y(2)));

Kp = sqrt (Ktl)*10.4*exp (-3780/(1.987*Y(2)));

)
) r
Dg0 = Pmo*data.Mm/ (data.R*Y(2)); % g/L - Densidade do vapor na pressdo de
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((1 - Wi)*data.Vr + data.MO* (1/Dm -

kiparissides

./ (2*kw + data.kpvc

(2/3)

- hi*data.Ai* (Y (2) -

fipX = Y(1)/(Y(1l)*(1-Dp/Dm) + Dp/Dm);
Vi = Vip*fipX + Vim* (1-fipX);
aX = (1 - fipX)*exp (fipX + PI*fipX"2);
Et = exp(-A*(1/Vf - 1/Vfcri));
Ep = exp (-B*(1/Vf - 1/Vfsat));
Ef = exp(-Bf*(1/Vf - 1/Vfsat)); %
Ed = exp(-C*(1/Vf - 1/Vfsat));
Kt2 = Ktl*Et;
Mw = aX*K*data.Ww;

Mg = data.Mm*aX*Pmo/ (data.R*Y (2))*
1/Dp) * (Y (1) + X£f*(Dg0/(Dm - Dg0))));

M2 = data.MO* (1 - Y(1))- Mw - Mg; % Model Xie

V2 = M2/Dm + data.MO*Y (1) /Dp;

Ml = le-16;

Vl = M1/Dm;

Y(1) = (1/data.M0)*Kp*data.f”0.5*Ef*sqgrt ( (2*Kd*Ed*data.I0*exp (-

d*Ed*tl))/( 2))*(M2/ (Kt2"~0.5)) ;
Rp = dY (1) *(M2)/ (data.Mm*V2); % Equacdo da taxa de reacdo
rhoD = ((1 - Y(1))./Dm + Y(1)./Dp)."-
rhomix = Dw*0.64 + rhoD* (1 - 0.64);
$cpmix = 0.375*data.cpm + 0.375*data.cpp + 0.375*data.cpw;
cpmix = (1-fipX)*cpm + fipX*data.cpp + 0.375*cpw;
kmix = (kw* (2*kw + data.kpvc - 2*fipX* (kw - data.kpvc)))
+ fipX* (kw - data.kpvc));
mimix = miw* (1 + 2.5*fipX + 7.54*fipX."2);
Re = ((data.Dimpe”2*data.Nimpe*rhomix) ./mimix) ."
Pr = ((cpmix. *mlmlx)./kmix).A(l/3);
hi = (((kmix*0.54).* (mimix./miw) ."0.14).*Re) .*Pr;
dY (2) = (data.deltaH* (data.M0/data.Mm/1000)*dY (1)
Tmet) )/ (rhomix*cpmix*3.53e-3); S%K/s
dy(3) = Rp - Y (3);
dy (4) = V1 - Y(4);
dy (5) = Mg - Y(5);
dy (6) = M2 - Y(6);
dy (7) = M1 - Y(7);
dy (8) = V2 - Y(8);



