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O poli(cloreto de vinila), também conhecido como PVC, é o terceiro termoplastico
mais consumido no mundo, devido & sua grande versatilidade. Seu baixo pre¢o favorece
uma constante busca de processos de producdo mais viaveis economicamente, para que
seja possivel produzir mais P\VC em menos tempo, mantendo-se a qualidade do produto
final obtido, que deve estar dentro das especificagdes necessarias para a
comercializacdo. Dentro deste contexto, essa dissertacdo de mestrado visou buscar um
perfil de vazdo de iniciador 6timo para aumentar a produtividade do reator de
polimerizacdo do MVC. Para tanto, foi desenvolvido um modelo matematico capaz de
representar corretamente os resultados obtidos em um reator industrial, sendo validado
com os dados fornecidos pela propria planta beneficiada pelo estudo. O modelo foi,
entdo, utilizado para a minimizacdo da funcdo objetivo, chegando-se a um perfil de
vazdo de iniciador que decresce com o tempo reacional, possibilitando um incremento

na producdo do polimero em questao.
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Poly(vinyl chloride), also known as PVC, is the third most consumed
thermoplastic in the world, because of its versatility. Its low price favors the constant
search for new production processes in order to produce larger amounts of PVC in
shorter batch times, while controlling the quality of the produced polymer, which must
be in agreement with the specifications required for commercialization. The main
purpose of the present dissertation is to calculate optimal initiator feed flow profiles in
order to improve the reactor productivity. A mathematical model was developed to
represent the PVC suspension polymerization in an industrial reactor and was validated
with actual plant data. The model was used to maximize the reactor productivity giving
an optimal initiator flow’s profile, which decreases with de batch time, allowing great

increase in polymer production.
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Figura 3.35 — Indice de polidispersdo do polimero com o tempo, variando a temperatura
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Figura 3.36 — Calor liberado pela reacdo com o tempo, variando a temperatura do reator.
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Figura 3.37 — Pressdo do reator com o tempo, quando o sistema reacional perde o
controle em diferentes tempos (t,) e a valvula de seguranca (com um C, de 500) abre
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Figura 3.38 — Pressdo do reator com o tempo, quando o sistema reacional perde o
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1. Introducao

Polimeros sdo macromoléculas compostas pela reacdo de moléculas menores
denominadas mondémeros. A reacdo de combinacdo destes monémeros é chamada de
polimerizacdo (ODIAN, 2004). O polimero pode ser de origem natural (macromoléculas
encontradas na natureza, como a borracha natural), artificial (polimeros organicos
naturais modificados, como, o acetato de celulose) ou sintética (macromoléculas
produzidas por intermédio de reacbes gquimicas, como o poli(etileno)) e pode conter
dezenas de milhares de unidades monomeéricas, apresentando comumente uma massa

molar média bastante elevada.

Materiais poliméricos podem ser classificados como pléasticos, fibras, borrachas ou
elastomeros, espumas, tintas e adesivos, a depender das propriedades e do uso final
(RODOLFO et al., 2006). As massas molares dos polimeros formados definem uma
série de propriedades fisicas destes materiais; portanto, de acordo com a faixa de massas
molares obtidas (isto é, para cada grade de producéo), diferentes propriedades podem
ser alcancadas, gerando produtos especificos para a aplicacdo final. Os polimeros, de
acordo com o tipo de resposta térmica, podem ser classificados ainda como
termoplasticos (podem ser amolecidos e moldados repetidamente por meio do aumento
da temperatura de forma reversivel) ou termofixos ou termorigidos (que ndo podem ser
amolecidos por aquecimento posterior ao processo de fabricacdo, sendo rigidos,
insoltveis e infusiveis) (RODOLFO et al., 2006).

O poli(cloreto de vinila), também conhecido como PVC, é o terceiro termoplastico
mais consumido no mundo (WIEME et al., 2007). A produ¢do mundial ultrapassa 31
milhdes de toneladas ao ano (MOULAY, 2010). O Brasil é responsavel pelo consumo
de apenas 2% desta demanda mundial (RODOLFO et al., 2006), o que indica o
potencial de crescimento de utilizacdo desta resina no Brasil, quando comparado a
outros paises como os Estados Unidos, a China e os paises da Europa Ocidental. A alta
demanda mundial por PVC deve-se principalmente a sua grande versatilidade, uma vez
que o PVC pode incorporar aditivos variados, permitindo que suas caracteristicas finais

sejam alteradas, de acordo com a aplicacdo. Dessa forma, pode-se produzir uma resina



rigida ou extremamente flexivel, que pode ser adequada a diferentes processos de
transformacéo, podendo ser injetada, extrudada, calandrada, espalmada, dentre outras. A
grande capacidade da resina de PVC se misturar a varios aditivos esta relacionada ao
fato de sua molécula ser polar, por causa dos atomos de cloro presentes em sua estrutura
(RODOLFO et al., 2006).

O mono(cloreto de vinila) (MVC), mondmero do poli(cloreto de vinila), foi
descoberto por Regnault em 1835, enquanto o polimero foi observado pela primeira vez
no ano 1838. Em 1872, Baumann relatou a polimerizacdo do cloreto de vinila, induzida
pela luz solar, gerando um pé branco denominado PVC (ENDO, 2002). Em 1912, foi
descoberto por Fritz Klatte o processo para a producdo de MVC através da rota do
acetileno, que consistia na reacdo deste gas com cloreto de hidrogénio. Além disso,
Klatte descobriu, em 1915, a polimerizacdo do cloreto de vinila via radicais livres,
utilizando perdxidos organicos como iniciadores. O maior problema de tecnologia do
PVC era o seu processamento, limitado pela elevada rigidez da resina, devido a forte
atracdo polar entre segmentos da macromolécula. Além disso, a instabilidade térmica
impedia o processamento da resina a altas temperaturas. Semon, em 1926, observou que
a mistura entre PVC e dibutil ftalato, hoje conhecido como plastificante, possibilita o
seu processamento, tornando a resina altamente flexivel e com aspecto borrachoso.
Desse modo, Semon inventou o primeiro elastdmero termopléstico utilizado para o
recobrimento de fios e cabos elétricos. A dificuldade de comercializacdo, devido a baixa
estabilidade ao calor, também foi superada com o desenvolvimento de aditivos
conhecidos como estabilizantes térmicos, feitos a partir de compostos organometélicos e
sais baseados em chumbo, cadmio, bario, zinco, calcio e estanho. Esses compostos
possuem capacidade de estabilizar os compostos intermediarios, responsaveis pelas
reacOes de degradacdo térmica (RODOLFO et al., 2006).

Todos os estudos voltados para a elaboracdo de uma resina que apresentasse
caracteristicas de interesse comercial propiciou a producdo industrial, que ocorreu
primeiramente nos Estados Unidos na década de 1920 e, logo ap6s, na Alemanha, onde
a fabricacdo do PVC foi iniciada na decada de 1930. Ja no Brasil, a primeira planta de
PVC foi construida em 1954, em Vila Prudente, Sdo Paulo (RODOLFO et al., 2006).

As diferentes estruturas moleculares do cloreto de vinila sdo apresentadas na
Figura 1.1 (SUMMERS, 1997). O polimero obtido pode ser estruturado basicamente de
2



trés maneiras distintas, de acordo com a disposicdo dos atomos de cloro na cadeia:
configuracdo isotatica, quando atomos de cloro ligados a cadeia principal estdo
distribuidos regularmente num mesmo lado da cadeia polimérica; configuracdo
sindiotatica, quando a distribuicdo dos atomos de cloro se da regularmente e de forma
alternada por toda cadeia; e configuracdo atética, quando a distribuicdo dos atomos de
cloro na cadeia ocorre de forma irregular. Os materiais poliméricos produzidos por

mecanismos Via radicais livres apresentam normalmente a estrutura atatica.

(a) Configuracdo isotaticado PVC

H CIl H CI H Cl H Cl H cCl H
I e L 1 T T T B
-c-c-c-c—-Cc—-C—-C—-C—-C—C—-C-
T R O N N
H H H H H H H H H H H

(b) Configuracdo sindiotaticado PVC

H CCH H H CI H H H C H
T e e T B
-c—-c-c—-c—-c—-Cc—-Cc—-C-Cc-C—C-—
e e R S R Y A
H H H CI H H H CI H H H

(c) Configuracdo ataticado PVC

H CI H CI H H H CI H H H
[ (O R e D D N B
-c—-c—-c—-c—c—Cc—Cc—Cc—Cc—Cc—cC-—
I e e T E I D B
H H H H H CI H H H cCl H
Figura 1.1 — Configuraces estereorregulares do PVC: (a) Configuracdo isotatica; (b)

Configuracdo sindiotatica; e (c) Configuracdo atatica.

O cloreto de vinila é proveniente de duas matérias-primas naturais: o sal marinho
(fonte de cloro), que representa 57% em peso dos INSUMOS necessarios para a sua
producdo, e o petréleo (fonte de carbono), que representa os 43% em peso restantes.
Mundialmente, cerca de 80% do PVC sdo produzidos pelo processo de polimerizagdo

em suspensdo; em torno de 10 a 15% do PVC sé@o produzidos pelos processos em



emuls@o e microssuspensao; enquanto 0s processos em massa e solugdo respondem pela
parcela restante do mercado (RODOLFO et al., 2006).

Por ser atoxica e inerte, a resina do PVC ¢é extensamente utilizada para a
fabricacdo de filmes, lacres e laminados para embalagens, brinquedos e acessorios
médico-hospitalares (desde que os aditivos incorporados também tenham as mesmas
caracteristicas atoxicas e inertes). Além disso, o PVC é amplamente empregado para a
fabricacédo de tubos e conexdes para uso na construgéo civil. A presenca do cloro em sua
estrutura torna o PVC resistente a propagacdo de chamas, tornando-o util para a
fabricacdo de fios e cabos elétricos, eletrodutos e revestimentos residenciais. Além das
excelentes caracteristicas da resina listadas acima, outras propriedades favoraveis estao
relacionadas ao seu longo tempo de vida Util e a sua alta capacidade de reciclagem
(RODOLFO et al., 2006).

1.1. Motivacao

O valor comercial unitario do poli(cloreto de vinila) é relativamente baixo;
portanto, estudos relacionados a otimizacdo da producdo, visando ao aumento da
produtividade e a diminuicdo no tempo reacional requerido para a sua obtencdo sem
aumento dos gastos operacionais, sdo de interesse e de suma importancia para que as

inddstrias garantam a relacdo custo/beneficio desta resina.

A polimerizagdo em suspensédo do cloreto de vinila € um processo conduzido em
batelada, em que o iniciador € normalmente adicionado no inicio da reagéo. Porém,
algumas plantas industriais utilizam um processo em semi-batelada, adicionando
iniciador ao longo da reacdo a uma vazdo preferencialmente constante. Esta
configuragdo pode favorecer o aumento da produgdo, conforme discutido por VAN
SWIETEN et al. (2003). Entretanto, a vazdo constante ndo é necessariamente 6tima
para a conducédo da reacdo, sendo possivel admitir que a proposicao de um perfil 6timo

de vazdo possa resultar em mais polimero em menos tempo.



Sabe-se que a polimerizacdo do cloreto de vinila se autoacelera no final da reagéo,
0 que pode ser verificado pelo incremento da taxa de reacdo e, consequentemente, do
calor liberado por ela. Portanto, para aumentar a produtividade é necessario acelerar a
polimerizacdo no inicio e desacelera-la no fim da reacdo, o que j& tem sido feito com o
uso de misturas de iniciadores ou fazendo-se a reacdo em temperaturas programadas
(LONGEWAY e WITENHAFER, 2000), conforme serda descrito no Capitulo 2.
Portanto, o perfil de vazdo Otima de iniciadores tem intuito similar de permitir o

aumento da producdo pelo ajuste do perfil da taxa reacional.

1.2. Objetivo

Pelos fatos mencionados na sec¢do anterior, este trabalho tem objetivo de propor a
otimizacdo do processo de polimerizacdo em suspensdo de MVC, visando a um
aumento de produtividade, por intermédio da busca de um perfil 6timo de vazdo de

iniciadores adicionados ao longo do tempo em um reator semi-batelada.

Para tanto, foi necessaria a elaboracdo de um modelo matematico para simular
corretamente a reacdo de polimerizacdo em suspensdo do MVC de uma unidade
industrial. Para assegurar a eficacia do modelo, foi preciso valida-lo inicialmente com
corridas de um reator de polimerizacdo real. O modelo foi, entdo, usado para a
otimizacdo de uma funcdo objetivo, com a finalidade de diminuir o tempo reacional e

aumentar a quantidade de produto final obtido.

E importante destacar a originalidade deste estudo, ja que ndo existe nenhuma
publicacdo referente a proposicao de perfis 6timos de adicdo de iniciadores em reatores

semi-batelada de polimerizacdo em suspensao do mono(cloreto de vinila).



1.3. Estrutura da Dissertacao

Para melhor compreensdo da disposicdo dos assuntos na dissertacdo, esse texto
estd estruturado na forma descrita a seguir. O Capitulo 2 apresenta a revisao
bibliografica englobando uma viséo geral dos processos de polimerizacdo, com énfase
particular na polimerizacdo em suspensdo do mono(cloreto de vinila). Também sao
exemplificadas as principais caracteristicas do PVC e os trabalhos de modelagem e

otimizag&o do processo, ja publicados na literatura, séo listados e discutidos.

O Capitulo 3 é referente & modelagem matemaética. As etapas do mecanismo de
polimerizacdo do MVC séo apresentadas e os balancos de massa para 0s componentes
reacionais sdo propostos, bem como as principais consideracdes feitas para a elaboracao
do modelo. Sdo também apresentados os estudos de validacdo do modelo, com base em
duas corridas fornecidas por uma unidade industrial de producdo de PVC. A analise de
sensibilidade do modelo € apresentada para comprovar que 0 modelo tem a capacidade
de prever corretamente alteracGes em suas principais variaveis de entrada. Além disso, é
feito um estudo para verificar a capacidade da valvula de seguranca do reator industrial

utilizado. Por ltimo, descreve-se como a otimizagdo do processo é realizada.

Os resultados da otimizacdo estdo descritos no Capitulo 4, bem como as
modificacbes feitas no modelo para tornar possivel o estudo proposto. Este capitulo
também discute procedimentos para o controle da temperatura da reacdo de forma mais

segura, com auxilio da adicdo de iniciador ao sistema.

Para finalizar, o Capitulo 5 relata as conclusdes alcancadas com o trabalho de
otimizacdo do processo de polimerizacdo do MVC e com as analises feitas para
aprimorar a seguranca operacional. O Capitulo 5 também apresenta algumas sugestdes
para trabalhos futuros que possibilitem a implementacdo e o aprimoramento dos

resultados obtidos.



2. Reviséo Bibliografica

2.1. Objetivo

Este capitulo tem o objetivo de descrever os processos de polimerizacéo,
enfatizando a polimerizacdo em suspenséo do cloreto de vinila e explicitando defini¢des
que serao essenciais para o entendimento do modelo matematico, abordado no Capitulo
3. Além disso, sdo citados trabalhos da literatura que abordaram a modelagem e a
otimizacdo da polimerizagdo em suspensdao do MVC e que serviram como base e
referéncia para o atual estudo.

2.2. Introducao a Polimerizacao

Os processos de polimerizacdo podem ser divididos em dois tipos principais em
funcdo das caracteristicas dos mecanismos: poliadicdo (ou polimerizagdo em cadeia) e
policondensacgéo (ou polimerizacdo em etapa) (RODOLFO et al., 2006). Nas reacOes de
poliadicdo existem espéecies ativas (iniciadores, ativadores ou catalisadores) que
promovem a formacdo da cadeia polimérica, que cresce de uma em uma unidade, ndo
ocorrendo reagdo entre as cadeias em crescimento (DE FARIA, 2008). Além disso,
essas reacOes ndo geram subprodutos. Os mecanismos de reacdo em cadeia podem ser
subdivididos em polimerizagdes via radicais livres, polimerizac6es idnicas (cationicas,
anibénicas comuns e anibnicas via polimeros vivos) e polimerizacdes por coordenacao,
em que se destacam as polimerizagOes em cadeia do tipo Ziegler-Natta, a depender da
espécie ativa que promove a reacdo. Os principais polimeros obtidos por reagdes em
cadeia sdo o poli(cloreto de vinila), o poli(etileno), o poli(propileno), o poli(estireno) e
o0 poli(metacrilato de metila) (RODOLFO et al., 2006).

Nas reacdes de policondensacdo, ndo ha a necessidade do uso de iniciadores,
ativadores ou catalisadores, uma vez que a reacdo ocorre por meio da condensacgédo

sucessiva de grupos funcionais reativos existentes nos proprios monémeros (DE
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FARIA, 2008). A formacdo da macromolécula acarreta quase sempre na formacgdo de
subprodutos, sendo geralmente necessaria a eliminacao destas moléculas volateis (como
H.O, HCI, NHj; etc.) no decorrer da reacdo. Os principais polimeros obtidos neste
processo sdo nailons, poliésteres, resinas fenolicas, resina melamina-formaldeido e
resina ureia-formaldeido (RODOLFO et al., 2006).

Industrialmente, o poli(cloreto de vinila) é produzido usualmente pelo processo de
poliadicdo via radicais livres. De acordo com o meio fisico em que sdo realizadas, as
reacOes de polimerizacdo podem ser separadas em cinco tipos diferentes de processos:
suspensdo, emulsdo, massa, microssuspensdo e solucdo (XIE et al.,, 1991d). Cada
processo apresenta caracteristicas peculiares, permitindo produzir resinas com
propriedades distintas umas das outras para diferentes tipos de aplicacbes (MACHADO
et al., 2007).

A polimerizacdo em suspensdo procura reunir as vantagens dos processos de
polimerizacdo em massa, solucdo e emulsédo, bem como eliminar algumas de suas
desvantagens (MACHADO et al., 2007). Aproximadamente 80% do PVC fabricado no
mundo é produzido pelo processo em suspensdo (WIEME et al., 2007). Esse processo
apresenta muitas vantagens, como facilidades de separacdo, de remocdo de calor e de
controle da temperatura, além da obtencdo de um produto com baixos niveis de

impureza e de aditivagéo.

O motivo principal para as muitas vantagens citadas acima € o fato do produto
final, obtido pela polimerizagdo em suspensdo, ter a forma de particulas esféricas de
tamanho e forma relativamente homogéneos. Estas propriedades podem ser controladas
com auxilio da velocidade de agitacdo e da quantidade de agente de suspensao.
Portanto, as caracteristicas morfologicas da particula permitem gque o polimero possa ser
recuperado facilmente, resultando em baixo custo de separagdo, quando comparado as
polimerizagbes em emulsédo, solucdo e massa (MACHADO et al., 2007). Entretanto,
este processo utiliza agua como meio de suspensdo, sendo necessaria a separacao da
agua e o0 seu posterior tratamento para recuperacdo, etapas que nao sdo necessarias em
processos em massa (SAEKI e EMURA, 2002). Outro fator positivo do processo esta
relacionado com a lama polimérica produzida, que possui baixa viscosidade,
possibilitando a obtencdo de suspensdes bem homogéneas e contribuindo para a
remocdo de calor do sistema. Esse fato auxilia o controle da temperatura reacional.
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Além disso, 0 meio de suspensdo (aquoso) absorve parte do calor produzido pela
reacao, reduzindo a quantidade de calor que deve ser retirada do reator. Por fim, o fato
de as particulas formadas no processo em suspensdo serem relativamente grandes (na
faixa de 20 a 500 um) e da separacao do produto final por sedimentacdo ser facil, ndo €
necessario adicionar emulsificantes, nem remové-los do produto final, 0 que torna os
niveis de impureza e aditivacdo no produto obtido muito baixos, quando comparados

aos da polimerizacdo em emulsdo (MACHADO et al., 2007).

2.3. Polimerizacao em Suspensao

A polimerizacdo em suspensd@o equivale pictoricamente a uma polimerizacdo em
massa conduzida em goticulas de mondémero suspensas em um meio aquoso. O processo
¢ caracterizado por ser um sistema heterogéneo onde coexistem uma solucdo aquosa e
uma fase organica insolivel na agua. O(s) iniciador(es) é(sdo) soluvel(is) na fase
organica (monomérica), onde a reacdo efetivamente acontece. O monbémero,
juntamente com o(s) iniciador(es), sdo dispersos na fase aquosa continua, por
intermédio de uma agitacao vigorosa e da adicdo de agentes de suspensdo, que devem
ser capazes de manter as particulas em suspensdo durante a polimerizacéo, para facilitar

a remocao de calor e diminuir a viscosidade do meio.

A ocorréncia do cenario ideal descrito acima depende muito da adicdo de
estabilizantes, ou agentes de suspensdo, que evitam a quebra e a coalescéncia das gotas
monomeéricas durante a reacdo, efeitos que afetam diretamente a distribuicdo final de
tamanhos e a porosidade final das particulas. Portanto, estes agentes sdo de grande
importancia para o processo, uma vez que um dos grandes desafios da polimeriza¢do em
suspensdo é a prevencdo de aglomeracOes da fase organica (monomerica) durante a
reacdo. O estabilizante utilizado na polimerizacdo em suspensdo pode ser uma mistura
de polimeros polares, com carater hidrofilico e hidrofébico ou, entdo, pos inorganicos
insollveis em ambas as fases. O estabilizante tem a funcdo de diminuir a tensdo
interfacial entre as gotas de mondmero e o meio aquoso, formando um filme na
interface das gotas com a agua, levando a dispersdo das gotas. As moléculas

estabilizadoras se adsorvem sobre a superficie das gotas monomeéricas, produzindo uma
9



fina camada e evitando a coalescéncia delas quando colidem (MARQUEZ e LAGOS,
2004; MACHADO et al., 2007).

O sistema de dispersantes garante as caracteristicas finais da particula formada. O
sistema dispersante primario controla o tamanho das particulas de PVC, bem como a
estrutura morfologica interna. O sistema dispersante secundario garante o controle da
porosidade das particulas de PVC, por meio da estabilizacdo das particulas primarias,
contribuindo para uma maior uniformidade da porosidade e menor tendéncia a

aglomeracéo das particulas primarias (RODOLFO et al., 2006).

A velocidade da agitacdo deve ser bem escolhida para o processo. Quando a
velocidade é muito alta, a tenséo de cisalhamento é mais intensa, diminuindo o didmetro
medio das gotas e aumentando a area interfacial das mesmas. Porém, a alta agitacéo
pode também contribuir para a dessor¢cdo do agente de suspensdo, diminuindo a camada
de protecdo formada pelo estabilizante, o que pode acarretar a aglomeracdo das
particulas monoméricas (LAZRAK et al., 1998).

A maioria dos sistemas de polimerizacdo em suspensdo € conduzida em reatores
batelada. Industrialmente, 0s processos continuos ndo sdo empregados, uma vez que 0s
problemas causados pela incrustacdo de polimero nas superficies internas dos reatores
ainda ndo foram superados e impedem o desenvolvimento de processos continuos em

escala comercial.

Os processos de polimerizacdo em suspensdao mais utilizados comercialmente
podem ser divididos em seis tipos (MACHADO et al., 2007):

(i) Polimerizacdo em suspensdo do tipo pérola, no qual o polimero gerado €
soltvel em seu mondmero, fazendo as gotas monomeéricas se tornarem cada
vez mais viscosas e se transformarem em pequenas esferas sélidas, sendo

um caso tipico a polimerizagdo em batelada do estireno;

(if) Polimerizacdo em suspensdo do tipo granular, em que o polimero ndo €
solivel em seu mondmero e precipita no decorrer da reacdo; portanto, a

fase dispersa apresenta monémeros livres, fazendo com que o aumento da
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viscosidade seja mais lento, sendo um exemplo tipico deste processo a

polimerizacdo em batelada do cloreto de vinila;

(iii) Polimerizagdo em massa-suspensao ou semi-suspenséo, que representa um
processo de polimerizacdo em suspensdo conduzido em duas etapas: na
primeira etapa ocorre uma polimerizacdo em massa; posteriormente, a
mistura reacional viscosa é transferida para outro reator, contendo agua e

estabilizante, onde a reacdo ocorre até a conversdo desejada;

(iv) Polimerizacdo inversa, em que o mondmero € solivel em agua, sendo
disperso na mesma atravées de uma fase organica continua; esta disperséo €

instavel e requer agitacdo continua e adigdo de agentes estabilizantes;

(v) Polimerizagdo em suspensdo-emulsdo, processo que agrega as vantagens
das polimerizagbes em suspensdao e em emulsdo para a producdo de
particulas com morfologia casca-nucleo e distribuicdo de massas molares

bimodais;

(vi) Polimerizacdo em dispersdo, que € um sistema de polimerizacao
inicialmente homogéneo em que o iniciador é solGvel na fase organica,
composta pelo mondmero e um solvente organico; como o polimero
formado é insoltvel no solvente, o sistema torna-se heterogéneo e a reacéo
prossegue no meio continuo e nas particulas poliméricas precipitadas, que

absorvem mon6meros e radicais presentes na fase continua.

Nesta dissertacdo, o processo de polimerizacdo do tipo granular sera tratado com

mais detalhes, por representar a polimerizacdo do cloreto de vinila.
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2.4. Polimerizacdo em Suspensédo do Cloreto
de Vinila

Esta secdo descreve o processo de polimerizacdo em suspensdao do MVC. Para
tanto, a principal rota comercial de producdo do mono(cloreto de vinila) é abordada,
bem como a cinética da polimerizacdo e os estagios da reacdo ao longo da batelada.
Essa secdo descreve ainda aspectos importantes da resina gerada, da formacdo de suas

particulas e das aplicaces finais.

2.4.1.  Producéo do Mono(cloreto de vinila)

Para que ocorra a polimerizacdo do cloreto de vinila, é necessario produzir seu
mondmero, o mono(cloreto de vinila) ou MVC. A rota mais utilizada para a producéo
do MVC é a rota do eteno / cloro (rota balanceada), que consiste em duas tecnologias: a
cloragéo direta do eteno e a oxicloragdo do eteno, ambas fornecendo o 1,2-dicloroetano,
também chamado de EDC, como produto intermediario (RODOLFO et al., 2006).

A cloracdo direta € a primeira rota tecnologica para a producdo do EDC. O
processo usa temperaturas que variam de 50 a 70 °C e pressdes entre 4 e 5 atm, nos
processos de fase liquida, ou temperaturas de 90 a 130 °C e pressdes entre 7 e 10 atm,
nos processos em fase gasosa. A Figura 2.1 ilustra a reacdo da cloracdo direta do eteno
(RODOLFO et al., 2006).

H2C - CH2
H2C: CH2 + CIZ — | |
Cl Cl
Eteno Cloro EDC

Figura 2.1 — Reacéo da producédo de EDC via processo de cloracdo direta do eteno.
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A segunda rota tecnoldgica para a producdo do EDC ¢é a oxicloragdo, que ocorre
em fase gasosa (SAEKI e EMURA, 2002) a temperaturas que variam entre 250 e 350

°C, na presenca de cloreto de cobre como catalisador. A Figura 2.2 ilustra este processo
(RODOLFO et al., 2006).

H2C - CHZ
2 H2C: CHz + 4HCI + 02 e 2 | | + 2 HZO
Cl Cl
Eteno Acido Oxigénio EDC Agua

Cloridrico

Figura 2.2 — Reacdo da producdo de EDC via processo de oxicloracao do eteno.

O oxigénio usado na reacdo de oxicloracdo costuma ser proveniente do proprio ar
atmosférico. Neste caso, 0 gas nitrogénio presente no ar acaba prevenindo possiveis
explosdes do sistema reacional, por ser um gas inerte. Se o oxigénio utilizado ndo for
proveniente do ar, deve-se fornecer uma quantidade maior de eteno para evitar a
formacéo de uma mistura explosiva (SAEKI e EMURA, 2002).

O EDC produzido por meio das duas rotas tecnoldgicas exemplificadas acima deve
sofrer uma reacdo de craqueamento, para que haja a formacdo do MVC e do HCI, em
temperaturas entre 470 e 540 °C e pressdes entre 7 e 26 atm. O cragueamento esta
representado na Figura 2.3 (RODOLFO et al., 2006).

H H
H,C — CH, I I
| | — c=c¢c + HCI
Cl Cl | |
H Cl
EDC MVC Acido
Cloridrico

Figura 2.3 — Reagéo de craqueamento do EDC para a formagéo de MVC.

O processo que envolve a cloragdo direta do eteno, a oxicloragdo do eteno e 0

cragueamento do EDC é conhecido como processo balanceado devido a possibilidade
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de reaproveitamento do HCI, formado no craqueamento, na reacdo de oxicloracéo.
Esquematicamente, o processo geral estd representado na Figura 2.4, em que todas as

etapas citadas anteriormente estdo devidamente contempladas (RODOLFO et al., 2006).

cl Cloragdo EDC Purificaca EDC | Craqueamento
2 Direta - uriticagao do EDC
MVC
H,O
. ~ HCI e o
0, Oxicloragéo Purificacdo [ > MVC

Figura 2.4 — Diagrama esquematico do processo balanceado de producdo de MVC.

2.4.2.  Cineética da Polimerizacao

Conforme j& mencionado, a polimerizacdo do cloreto de vinila é usualmente um
processo de polimerizacdo em suspensao via radicais livres. Basicamente, 0 mecanismo
radicalar consiste em uma sequéncia de quatro etapas fundamentais de reacdo: iniciacéo,

propagacao, transferéncia de cadeia e terminacdo, detalhados a seguir.

O processo de iniciagdo envolve a decomposi¢do quimica de moléculas instaveis,
conhecidas como iniciadores, gerando radicas livres que podem reagir rapidamente com
0 monbmero para iniciar a propagacdo da cadeia polimeérica (SIDIROPOULOU e
KIPARISSIDES, 1990). A iniciagdo da cadeia envolve duas etapas. Na primeira,
explicitada pela Equacdo (2.1), ha a producdo de um par de radicais, por meio da
decomposi¢cdo do iniciador por elevacdo da temperatura, exposicdo a radiacdo ou

alguma outra perturbacgéo do sistema:

LN (2.1)

onde kg é a constante de dissociacdo do iniciador.
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Na segunda etapa de inicia¢do, o radical R formado reage com a molécula do
monodmero (M), produzindo a espécie P;", identificada como um radical polimérico com

comprimento de cadeia igual a 1:

ki .

onde k; € a constante cinética para a iniciagdo da cadeia monomeérica.

De acordo com a etapa de iniciacdo, descrita pelas Equacdes (2.1) e (2.2), todos 0s
radicais gerados sdo usados para formar o primeiro radical polimérico P;. Porém, ndo é
isto o que de fato ocorre, ja que apenas uma parte dos radicais é efetivamente
aproveitada para a formacdo do polimero radicalar. Portanto, é preciso incluir na
equacdo da taxa de formacdo de radicais poliméricos (Equacdo (2.1)) a eficiéncia do
iniciador, representada na Equacéo (2.3) pelo fator de eficiéncia, f, que informa a fracéo
dos radicais gerados que é efetivamente utilizada para a formacdo dos radicais
poliméricos. Esta taxa é uma medida do decaimento da concentracdo do iniciador e
pode ser escrita conforme mostrado na Equacéo (2.4) (MACHADO et al., 2007):

dR
= = kel = 2fig (2.3)
dI
- T 2.4
Iy dt kdI ( )

Alguns radicais poliméricos sdo desperdi¢ados na polimerizacdo devido ao efeito
gaiola (cage effect), que resulta do confinamento destes radicais pelas moléculas do
solvente, do monémero ou do polimero. Este efeito aumenta com a resisténcia que o
meio oferece a difusdo dos radicais formados, ampliando a probabilidade de

combinacdo entre eles ou a participacdo dos mesmos em reacdes paralelas, que nédo

15



resultem na polimerizacdo, ja que apenas uma fracdo dos radicais formados consegue

escapar e iniciar novas cadeias poliméricas (MACHADO et al., 2007).

Cada iniciador apresenta uma eficiéncia e um tempo de meia vida caracteristicos
que dependem da temperatura reacional, do meio em que o iniciador se decomp®e, da
composicdo deste meio, da concentracdo de polimero, da mobilidade do radical
primério e da massa molar das espécies presentes no sistema reacional. A eficiéncia do
iniciador pode ser considerada constante; porém, quando o meio reacional atinge alta
viscosidade, a eficiéncia do iniciador tende a diminuir de forma significativa
(MACHADO et al., 2007).

O tempo de meia vida do iniciador, ty,, € definido como o periodo de tempo em
que sua concentracdo diminui para a metade da concentracdo inicial, conforme

mostrado na Equacdo (2.5):

In(2
tip = () (2.5)

A etapa de propagacéo consiste na etapa de crescimento da cadeia polimérica, em
que o radical monomérico formado (P;’) transfere sucessivamente o radical para outra

molécula de monémero (M), formando assim os macro-radicais:

k
P M -5 P, (26)

onde Kk € a constante cinética de propagacao da cadeia.

A etapa de transferéncia de cadeia para 0 mondmero é devida a reacdo do radical
polimérico em crescimento com o monémero, formando uma molécula de polimero

morto e um radical livre monomérico (P1), conforme mostrado na Equacéo (2.7):
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Kim .
P,+M —> A+ P; (2.7)

onde ki, € a constante cinética de transferéncia de cadeia para 0 mondémero.

Existem outros tipos de transferéncia de cadeia, para o polimero, impurezas ou
agentes de transferéncia de cadeia, por exemplo. Porém, o modo de transferéncia mais
expressivo para a polimerizacdo do MVC é a transferéncia de cadeia para o proprio
monomero. Por isso, as demais transferéncias costumam ser desprezadas em estudos de
PVC.

Finalmente, a etapa de terminacdo provoca o desaparecimento do centro ativo da
cadeia em crescimento e pode ocorrer por dois mecanismos, denominados como
terminagdo por combinacgdo (quando os radicais poliméricos reagem entre si formando
uma unica molécula de polimero morto, expresso pela Equacdo (2.8)) e terminacdo por
desproporcionamento (quando envolve a transferéncia de um atomo de hidrogénio de
um radical para o outro, formando duas cadeias mortas, uma saturada (A;) e outra

insaturada (A,"), conforme exemplificado pela Equacédo (2.9)):

. . ktc
.+ —_ .
Pl Pn A1+n (28)

) .k =
Pi + Pn E— Ai+ An (29)
onde ki e kg Sd0 as constantes de terminagdo por combinacdo e por

desproporcionamento, respectivamente.

E importante ressaltar, no entanto, que na polimerizacdo do cloreto de vinila a
etapa de terminacgao por combinacéo néo ocorre em grande extenséo, quando comparada
a terminacdo por desproporcionamento (XIE et al., 1991a). Por isso, essa etapa

mecanistica é usualmente desprezada.

Os efeitos gel e vitreo sdo fendmenos cinéticos que aparecem durante o decorrer
da reacdo de polimerizacdo. O efeito gel esta relacionado ao aumento de viscosidade no

meio reacional. A alta viscosidade reduz a mobilidade das cadeias poliméricas,
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resultando na diminuicgdo drastica da taxa de terminagdo, aumentando a concentracdo de
radicais livres e elevando, portanto, a taxa de propagacéo de radicais poliméricos, o que
resulta numa autoaceleracdo da polimerizacdo. Este efeito causa a elevacdo brusca da
temperatura do reator e afeta amplamente as propriedades finais do polimero,
conduzindo a producéo de resinas com distribui¢do larga de massas molares. O aumento
da viscosidade também pode diminuir o coeficiente de transferéncia de calor entre as
paredes do reator e o fluido da camisa de resfriamento, diminuindo a capacidade de
remocdo de calor reacional, podendo resultar num descontrole térmico da operagédo
(PINTO e GIUDICI, 2001; MACHADO et al., 2007).

O efeito vitreo também esta relacionado com o aumento da viscosidade do meio e
caracteriza uma diminuicdo da constante cinética de propagacdo, quando 0 meio viscoso
dificulta também a mobilidade das moléculas de mondmero, causando uma reducédo das
taxas de reacdo e das massas molares médias das cadeias poliméricas. Este fendmeno
também alarga a distribuicdo de massas molares e afeta fortemente as propriedades
finais dos polimeros. O efeito vitreo ocorre em polimerizacdes nas quais a temperatura
da reacdo encontra-se abaixo da temperatura de transicdo vitrea do polimero, que
aumenta com a concentracdo polimérica, costumando ocorrer em conversfes acima de
90%. Como consequéncia, ocorre um “congelamento” da mistura reacional, j& que
cessam 0s movimentos translacionais e rotacionais das moléculas e a polimerizacéo fica
praticamente interrompida (PINTO e GIUDICI, 2001; MACHADO et al., 2007).

2.4.3.  Producéo do Poli(cloreto de vinila)

O processo completo de producao de PVC consiste em 5 passos: 1) Carregamento
do reator; 2) Reacdo de polimerizacdo; 3) Recuperacdo do mondmero ndo reagido; 4)
Tratamento da lama e 5) Centrifugacdo e secagem (TACIDELLI et al., 2009). A Figura
2.5 (SAEKI e EMURA, 2002) apresenta esquematicamente estas etapas.
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Figura 2.5 — Diagrama de blocos das principais etapas de producédo do PVC.

A enorme expansdo da industria do PVC deve-se a alta versatilidade da resina e ao
seu baixo preco comercial. A maior parte do PVC é produzida pelo processo de
polimerizacdo em suspensao utilizando reatores em batelada agitados, conforme ja
discutido. Este sistema consiste na dispersdo das gotas monoméricas, contendo 0s
iniciadores, na fase aquosa com auxilio da agitacdo do meio e dos agentes de suspensao
(estabilizadores). O carregamento do reator normalmente se inicia com 4agua
desmineralizada e dispersantes. Por meio da utilizacdo de alto vacuo, elimina-se a
méaxima quantidade possivel de oxigénio do reator, j4 que este forma uma mistura
explosiva com 0 MVC, além de ter efeitos adversos na polimerizagdo, aumentando o
tempo de reacdo e alterando as propriedades do polimero formado. Entéo, alimenta-se o
reator com o monémero (MVC) liquefeito, em uma quantidade similar a da agua. Os
iniciadores podem ser alimentados no monémero ou COMO uma SUSpPensdo aquosa.
Inicia-se 0 aquecimento da camisa com vapor, para que se atinja a temperatura reacional
requerida, na qual os iniciadores dao inicio a polimerizacdo. Quando a reacdo inicia, 0
reator deixa de ser aquecido, passando a ser resfriado, ja que a reacdo é extremamente
exotérmica. Uma faixa tipica de temperaturas reacionais vai de 50 a 70 °C, dependendo
do grade a ser produzido. A reacdo ocorre nas gotas monomericas suspensas e o calor
da reacdo é transferido destas para a fase aquosa e, entdo, para a parede do reator, onde
ocorre a troca de calor com a agua de resfriamento, que alimenta a camisa externa ao
reator. Quando todo MVC da fase monomérica é consumido, a pressdo do reator

comega a cair, como resultado da transferéncia de massa do monémero da fase gasosa
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para a fase polimérica (BRETELLE et al., 1994; KIPARISSIDES et al., 1997;
RODOLFO et al., 2006).

A Figura 2.6 ilustra o reator em batelada da polimerizacdo do PVC, constituido de
um agitador e de uma camisa de resfriamento. Conforme descrito anteriormente, esta
representacdo indica a presenca das fases aquosa e gasosa, bem como dos mondmeros

dispersos no meio de suspenséo.

A reacdo pode ser dividida em 3 estagios. No 1° estagio coexistem trés fases em
equilibrio: a fase aquosa, a fase organica monomérica e a fase gasosa, composta pelo
mondmero gasoso € pelo vapor d’adgua. O iniciador, presente nas goticulas de
mondmero, por ser solivel nas mesmas, inicia a reacdo que ocorre nesta fase. Apesar de
existir MVC na capa gasosa do reator, esta quantidade é infima em relacéo a carga total
de mondmero, conforme sera demonstrado por célculos no Capitulo 3. Portanto, esta
fase serd desprezada nos balangcos de massa. AssSim que comegca a ocorrer a
polimerizacdo, os radicais formados pela decomposicdo térmica dos iniciadores reagem
com as moléculas monomeéricas produzindo o PVC, que € insollvel em seu monémero.
Quando a concentracdo polimérica atinge o seu limite de solubilidade o polimero
precipita, formando uma quarta fase reacional, organica, rica em polimero. Muitos
estudos se contradizem quanto a exatiddo do valor da conversdo que corresponde ao
limite de solubilidade do PVC no MVC. Porém, todos eles indicam que a precipitagcdo
do polimero ocorre em conversdes muito baixas, menores do que 0,1%
(SIDIROPOULOU e KIPARISSIDES, 1990; XIE et al., 1991d; KIPARISSIDES et al.,
1997; PINTO e GIUDICI, 2001; BAO e BROOKS, 2003; MARQUEZ e LAGOS,
2004).

No 2° estagio coexistem, portanto, 4 fases em equilibrio no meio reacional: a fase
aquosa, a fase gasosa e as fases rica em mondmero e rica em polimero. Como o
iniciador esta presente nas duas fases (monomerica e polimérica), a reacdo ocorre em
ambas as fases, porém, com taxas diferentes em cada uma delas, sendo maior na fase
polimérica. A reacdo é mais rapida na fase rica em polimero devido ao efeito gel, que
desfavorece a terminacdo das cadeias poliméricas. Apesar da massa da fase monomérica
diminuir e a massa da fase polimérica aumentar, a composicao de cada fase permanece
constante, ja que a mesma € acompanhada pela transferéncia de monémero da fase
monomeérica para a polimérica, mantendo a Ultima sempre saturada com monémero. O
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equilibrio se mantém porque a difusdo para as particulas poliméricas é muito alta,
devido a extensa area interfacial, garantindo que a composicao em cada fase permaneca
constante ao longo da reacdo, ja que as fases estdo em equilibrio termodinamico. O
segundo estagio da polimerizacdo termina com o desaparecimento da fase monomérica,
como consequéncia do consumo de todo o mondmero que constitui esta fase. A
conversdo neste exato momento é chamada de conversdo critica (Xs) e gira em torno de
70 a 80%; ou seja, 0 segundo estagio ocorre entre a conversdo de 0,1% e Xp
(SIDIROPOULOU e KIPARISSIDES, 1990; XIE et al., 1991d; KIPARISSIDES et al.,
1997; TALAMINI et al., 1998b; LONGEWAY e WITENHAFER, 2000; MARQUEZ e
LAGOS, 2004; KRALLIS et al., 2004).

Agitador

Gas (MVC + Vapor d’agua)

Camisa de Resfriamento /

Gota de Mondmero
I /7

© > Agua

Figura 2.6 — Esquematico de um reator em batelada da polimerizacdo em suspensédo do
cloreto de vinila.

No 3° estagio, que ocorre numa faixa de converséo entre X; e 100%, coexistem trés
fases em equilibrio: a aquosa, a polimérica e a gasosa. A reagao ocorre apenas em uma
fase, a polimérica. Com isso, a fragdo massica monomérica no polimero decresce,
enquanto a conversdo se aproxima de um valor final limite (KIPARISSIDES et al.,
1997).
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Enquanto existir a fase monomérica, ou seja, até o final do 2° estagio, a pressdo do
reator depende da pressdo de vapor do monémero e da agua. Portanto, se a
polimerizacdo ocorrer a uma temperatura constante, a pressao do reator também sera
constante. Apos atingir a conversao critica, a partir do 3° estagio, a fase monomérica
tera sido completamente consumida e a pressdo do sistema comecara a cair, como
resultado da transferéncia de massa de monémero da fase gasosa para a fase polimérica,
devido as condi¢cbes de subsaturacdo. Neste instante, a taxa de polimerizacdo pode
crescer dramaticamente, alcancando o seu valor maximo. Nessa fase, a remocéo de
calor é critica para o sistema. No processo industrial, a polimerizacdo do PVC termina
guando uma determinada queda na pressao é atingida (XIE et al., 1991d; BRETELLE e
MACCHIETTO, 1993; DIMIAN et al., 1995; LONGEWAY e WITENHAFER, 2000;
KRALLIS et al., 2004).

A polimerizacdo em suspensdo do PVC ndo é conduzida até altas conversdes, para
evitar a formacdo de longas ramificaces na cadeia polimérica, por causa da etapa de
transferéncia de cadeia para o polimero, cessando em uma conversdo limite X, que
aumenta com o aumento da temperatura reacional. Nesta conversédo limite a temperatura
de transicdo vitrea (Tg) é igual a temperatura da polimerizacdo, ou seja, 0 sistema
polimérico atinge um estado semelhante ao sélido, no qual a polimerizacdo para de
ocorrer (TALAMINI et al., 1998a; ENDO, 2002).

Como a reacao é extremamente exotérmica, a remocao do calor do meio reacional
¢ um fator limitante para 0 aumento da capacidade dos reatores. Os distdrbios que
ocorrem durante a reacdo, especialmente o calor liberado, que apresenta um pico no
final da polimerizagdo, e 0 aumento na viscosidade da mistura reacional, provocam
muitos desafios no controle das variaveis operacionais. A utilizacdo de serpentinas de
resfriamento geralmente ndo é vidvel devido a possibilidade de incrustagdes e
dificuldade de limpeza das mesmas. Os reatores de PVC atuais possuem dois sistemas
de remocdo de calor: a camisa de resfriamento e condensadores de refluxo, que
condensam o0 MVC gasoso presente no topo do reator. As chicanas presentes em seu
interior, a 4gua de carga adicionada no decorrer da reacdo e 0 aumento da agitacdo
também facilitam a troca térmica, embora diferentes agitacdes do meio reacional
influenciem as caracteristicas dos grdos de PVC formados (ALBRIGHT e SONI, 1982;
NAGY e AGACHI, 1997; MEJDELL et al., 1999; RODOLFO et al., 2006).
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Com o fim da reacdo, o0 monémero nado reagido é recuperado, com a passagem da
lama polimérica por uma secdo de stripping, onde 0 MVC remanescente é removido
pela aplicacdo de vacuo e aumento na temperatura. O teor de MVC residual na resina
estd relacionado com as condi¢des da reacdo, com o tratamento posterior da lama e,
principalmente, com a porosidade do PVC produzido. Resinas com maior porosidade
permitem a remocao do MVC residual com maior facilidade do que as resinas de baixa
porosidade. Logo apds a separacdo, a lama constituida de PVC e &gua segue para um
processo de centrifugacdo e de secadores, para remocao de agua. A resina seca passa
por uma peneira e é, entdo, armazenada para a comercializacdo (RODOLFO et al.,
2006).

2.4.4.  Formacdao das Particulas de PVC

As primeiras particulas que se formam na polimerizacdo do cloreto de vinila séo
chamadas de microdominios e possuem diametros entre 0,01 e 0,02 um (X < 0,01%).
As particulas resultam da precipitacdo e da coagulacdo dos primeiros radicais
poliméricos formados e possuem um tempo de vida menor do que 30 s. A juncdo de
microdominios forma dominios (X < 1%), que sdo o nucleo das particulas primarias,
com didmetros entre 0,1 e 0,3 um. Os dominios também podem ser formados e
expandidos pela precipitagdo de macroradicais e macromoléculas. Este estigio se
completa para valores de conversédo entre 5 e 10%. Novas aglomeragGes permitem o
crescimento do dominio, resultando na formacdo de particulas primarias (conversdo
entre 15 e 30%), cujo didmetro médio esta entre 0,8 e 1,0 um. As particulas primarias
aumentam seu tamanho até a conversdo critica, quando a fase monomérica desaparece.
A partir dai, as particulas crescem por meio da aglomeracdo de microdominios ou
dominios (5 — 10 um) até a conversdo final ser alcancada. N&o existe uma fronteira bem
definida entre estes estagios. Portanto, dois estdgios consecutivos podem ocorrer
simultaneamente durante a polimerizacdo (XIE et al., 1991a; XIE et al., 1991d). A
Figura 2.7 (ALEXOPOULOS e KIPARISSIDES, 2007) ilustra as etapas de formacéao da

particula.
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O processo de formacao das particulas é de suma importancia, ja que a nucleacéo,
0 crescimento e a aglomeracdo das particulas primarias sdo responsaveis pela
morfologia interna do polimero formado, propriedade que afeta diretamente as

caracteristicas de aditivagdo, processamento e aplicacdo (KIPARISSIDES et al., 1994).
o Precipitagdo dos primeiros
@ radicais poliméricos

A 4

Q Microdominios

o8 @

Particula primaria Aglomerac6es das Crescimento e fusao
particulas primarias das aglomeracées

Figura 2.7 — Esquema representativo das etapas de formacdo da particula de PVC.
Adaptado de ALEXOPOULOS e KIPARISSIDES, 2007.

2.4.5.  Propriedades Fisicas do PVC

As propriedades fisicas do PVC sdo de extrema importancia para a sua
comercializacdo, ja que elas estdo diretamente relacionadas a capacidade de absorcéao de
estabilizantes e plastificantes e a estabilidade a degradacdo térmica na etapa de
transformacdo da resina em artigos finais. Discutem-se a seguir as principais

propriedades do poli(cloreto de vinila).
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Valor K

Valor K (VK) é uma medida indireta da massa molar, representada em termos da
viscosidade relativa da solucdo do polimero em solvente padrdo puro. A massa molar
média é determinante para a processabilidade e definicdo das propriedades mecanicas
finais da resina. Como a transferéncia de cadeia para 0 monémero é a etapa dominante
da polimerizagdo do MVC, ela também controla a massa molar média do PVC, que
depende essencialmente da temperatura reacional (XIE et al., 1991a; XIE et al., 1991b;
DE FARIA, 2008; DE FARIA et al., 2009a).

A temperatura é inversamente proporcional a massa molar média do PVVC. Como a
reacdo € baseada no mecanismo via radiais livres e maiores temperaturas implicam em
maiores taxas de decomposi¢do dos iniciadores, isso provoca 0 aumento da quantidade
de radicais por massa de mondmero alimentado. Além disso, temperaturas mais altas
aumentam a colisdo entre os radicais, favorecendo a etapa de terminacdo (RODOLFO et
al., 2006). Finalmente, o aumento de temperatura favorece a etapa de transferéncia de

cadeia para 0 monémero, que controla a massa molar da resina de PVC.

Densidade Aparente (BD)

E uma razdo entre a massa e 0 volume da resina, expressa em g/cm?, e indica a
massa da resina que ocupa um determinado volume sendo Util para avaliacdo da
produtividade da polimerizacdo (DE FARIA, 2008). A densidade aparente depende das
caracteristicas morfoldgicas do polimero e da informac6es indiretas sobre a porosidade

da resina.

Géis ou Fish-Eye (FE)

Géis ou fish-eyes sdo particulas ndo porosas ou pouco porosas que nao se
plastificam quando submetidas a condicdes especificas de processamento. A formacao
de géis depende principalmente das condi¢es da polimerizacdo (tempo, temperatura e
agitacdo) que podem gerar particulas com baixissima porosidade. A limpeza do reator é

um fator importante para minimizar a formacdo dos géis, uma vez que as particulas ndo
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retiradas do reator, entre uma batelada e outra, podem sofrer polimerizagéo adicional e

gerar estruturas morfologicas inadequadas (RODOLFO et al., 2006).

Absorcao de Plastificante a Frio (CPA)

O CPA ¢ o tempo necessario para formar o dry-blend, ou mistura seca, depois do
PVC ser misturado com aditivos liquidos, como plastificantes, por exemplo. Este
parametro quantifica a porosidade da resina de forma indireta. Assim, o CPA é um bom
indicador da facilidade de remocdo do MVC residual da resina produzida (DE FARIA,
2008).

A porosidade das particulas pode ser controlada pelo ajuste da temperatura de
polimerizacdo. Em altas temperaturas, as constantes cinéticas sdo maiores e 0S
microgrdos de PVC crescem mais rapidamente, afetando a estrutura interna das
particulas (OZKAYA et al., 1993; DE FARIA, et al., 2010a; DE FARIA, et al., 2010b).
A conversdo, assim como a temperatura, € inversamente proporcional a porosidade das
particulas. Entretanto, o efeito de agentes de suspensdo secundarios permite obter
resinas com valores de porosidade adequados, sem comprometer a conversdo da
polimerizagdo (RODOLFO et al., 2006). Além disso, a alta relagdo entre a massa de
MVC adicionada ao reator e a massa de &gua de suspensdo aumenta a probabilidade de
colisdo e a taxa de coalescéncia das particulas monoméricas. Entdo, o ndimero de
particulas produzidas aumenta, diminuindo a porosidade da resina formada e sua

uniformidade, tornando sua superficie mais rugosa (ETESAMI et al., 2008).

Granulometria ou Distribui¢do de Tamanhos de Particula (DTP)

A distribuicdo de tamanhos de particulas esta intimamente relacionada aos
fendbmenos de quebra e coalescéncia das particulas, sendo influenciada principalmente
pelo agente de suspensdo e pelas caracteristicas de agitacdo do meio reacional
(CASTOR, 2010). A distribuicdo ideal de particulas deve ser uniforme, ja que com
tamanhos semelhantes o material responde da mesma maneira as variages dos
processos de transformacdo, promovendo maior homogeneidade para a resina fundida
(DE FARIA, 2008).
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Estabilidade Térmica

A estabilidade térmica define o grau de degradagdo do PVC quando aquecido a
diferentes temperaturas. O processamento posterior da resina apresenta condic¢des
criticas de temperatura, exigindo que a resina tenha uma boa estabilidade térmica para
possibilitar este processamento (DE FARIA, 2008).

A degradacdo do PVC pode se dar devido a auséncia de estabilizantes e a
exposicdo ao calor ou as radiacfes gama e ultravioleta. Este processo libera HCI e
forma sequéncias poliénicas e ligagdes cruzadas na cadeia, 0 que resulta num rapido
processo de degradacdo, seguido normalmente pela alteracdo da coloracdo da resina
para amarelo. As sequéncias de polienos conjugados, formada pela desidrocloracdo do
PVC, conferem coloracdo indesejada ao polimero. Quando o nimero de duplas ligacdes
conjugadas é suficientemente grande, estas sequéncias sdo oxidadas facilmente. Ent&o,
para a estabilizacdo do PVC, é necessario prevenir a desidrocloracdo térmica, bem como
a destruicdo das sequéncias poliénicas formadas neste processo (RODOLFO e MEI,
2007).

A estabilidade térmica do PVC também é funcdo do historico térmico do qual a
resina foi submetida (RODOLFO et al., 2006). A estabilidade € influenciada por
defeitos estruturais do PVC, como, por exemplo, a presenca de cloro terciario em sua
estrutura, que é o defeito com maior atuacdo na instabilidade térmica do polimero
formado. Portanto, uma maneira de aumentar a estabilidade térmica do PVC é
minimizar a quantidade de defeitos estruturais em sua molécula (XIE et al., 1994).
Além disso, a presenga de ions metalicos acima de determinados limites na agua do

processo igualmente acarreta problemas de estabilidade térmica.

Algumas variaveis de processo influenciam diferentes propriedades da particula de
PVC. A agitagéo, por exemplo, estabiliza a suspensdo formada, controlando o tamanho
das particulas poliméricas, além de afetar a porosidade e a densidade aparente das
mesmas. A razdo mondmero/agua pode provocar instabilidade e distorcdo na
distribuicdo de tamanhos de particula, afetando também a porosidade e a densidade
aparente da resina obtida, caso haja excesso do mondmero. Por fim, a presenca de tragos

de oxigénio no meio reacional provoca efeitos adversos nas propriedades quimicas e
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fisicas do PVC, reduzindo os tamanhos da particula e a sua porosidade (RODOLFO et
al., 2006).

Para monitorar as propriedades ligadas a morfologia das particulas de PVC, pode-
se utilizar com sucesso a técnica de espectroscopia do infravermelho proximo (NIRS),
que assegura a producdo de uma resina com especificacbes adequadas para a
comercializacdo. DE FARIA et al. (2009a) e DE FARIA et al. (2009b) demonstraram
que, a partir desta técnica, é possivel acompanhar em tempo real as caracteristicas do
PVC como, por exemplo, BD, CPA e DTP, tornando possivel o controle da morfologia
das particulas durante a batelada, através da manipulacédo da velocidade de agitacdo e da

quantidade de agentes de suspensdo adicionados (DE FARIA et al., 2009c).

2.5. Modelagem e Otimizacao de Processos de

Polimerizagado do MVC

Estudos de modelagem e simulacéo para a polimerizagdo em suspensao do cloreto
de vinila vém sendo reportados na literatura hd algum tempo. O primeiro trabalho
relatado na literatura, apresentando o modelo de polimerizagdo do MVC em duas fases
reacionais, foi proposto por TALAMINI et al. (1966). Este modelo considerava que nao
havia transferéncia de radicais entre as duas fases e a concentracdo de iniciador
permanecia constante no tempo. Além disso, 0 mesmo ndo foi eficiente para prever o
comportamento do sistema em altas conversbes. Posteriormente, ABDEL-ALIM e
HAMIELEC (1972) fizeram alteragGes no primeiro modelo, levando em consideragéo a
alteracdo do volume nas duas fases, bem como a mudanga na concentracdo do iniciador.
Além disso, também foi contabilizado o controle difusional das reacdes de propagacéo e
terminacdo em altas conversbes. THIELE et al. (1978) propuseram um modelo
modificado com duas fases reacionais, que levava em conta a transferéncia de radicais

entre as duas fases.

Desde entdo, diversas outras analises foram desenvolvidas para simplificar e
melhor representar matematicamente a polimerizacdo em suspensdo do MVC.

SIDIROPOULOU e KIPARISSIDES (1990) apresentaram bons resultados ao
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simplificar seu modelo, considerando que a polimerizagdo pode ser considerada em
duas fases desde o comeco da polimerizacdo, como consequéncia do PVC ser
praticamente insolivel em seu monémero. XIE et al. (1991a) também fizeram esta
consideracdo, uma vez que a solubilidade do polimero em seu monémero é muito baixa,
sendo considerado ainda que a fase monomérica é constituida apenas de mondmero,

enguanto a polimérica possui, aproximadamente, 30% de MVC.

PINTO (1990a) desenvolveu um modelo para simular a polimerizacdo do MVC
em massa e suspensdo, em reatores continuos, para analisar o comportamento dinamico
dessas reacOes. Foi observado que este sistema apresenta multiplos estados

estaciondrios para determinados parametros e condic6es de reacgéo.

BRETELLE e MACCHIETTO (1993) apresentaram uma simulagcdo dindmica de
um reator industrial de polimerizacdo do MVC, sendo necessario o ajuste de alguns
parametros para reproduzir os resultados obtidos industrialmente. O modelo
desenvolvido utilizou as constantes cinéticas apresentadas no trabalho de XIE et al.
(1991b) e possibilitou, inclusive, o estudo da planta para casos em que havia a perda de
controle reacional (runway) causada por problemas de troca térmica da camisa de

resfriamento.

KIPARISSIDES et al. (1997) também desenvolveram um modelo matematico para
simular o comportamento dindmico da polimerizacdo em suspensdo do PVC em um
reator batelada industrial. Este modelo foi capaz de prever a concentracdo de monémero
nas fases gasosa, aquosa e polimérica, a conversdo reacional, a taxa de polimerizagéo,
as caracteristicas estruturais das cadeias poliméricas (como, por exemplo, M,, My,
ramificacGes longas e curtas das cadeias e nimero de ligacdes duplas terminais), a
pressdo e a temperatura do reator, bem como a temperatura de saida da camisa de
resfriamento. Para a validagdo do modelo foram utilizados resultados experimentais
presentes na literatura, como temperatura e pressdo do reator, conversdo final da reacédo
e as massas molares médias do polimero formado, estando estes resultados em

conformidade com as previsdes do modelo.

WIEME et al. (2007) também desenvolveram um modelo matemético para a
simulacdo da polimerizagdo em suspensdo do MVC em batelada, em escala piloto e

industrial. O modelo contemplou o balan¢o de massa e energia do reator, permitindo
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calcular a conversdo do mondmero, a distribuicdo de massas molares, a temperatura e
pressdo reacionais, a vazdo e o perfil de temperatura do fluido de resfriamento, bem

como um possivel runaway da reacdo e a consequente explosao do reator.

Em outra investigacdo, WIEME et al. (2009a) desenvolveram um modelo para
calculo da eficiéncia do iniciador como funcdo do tempo e das condi¢Ges de
polimerizagdo. Posteriormente, WIEME et al. (2009b) estudaram a transferéncia de
radicais entre as fases reativas da polimerizacdo em suspensdo do PVC, percebendo que
esta transferéncia é mais pronunciada em baixas temperaturas. Também verificaram que
os radicais de cadeia pequena sédo transferidos da fase rica em polimero para a fase rica
em mondmero, enquanto radicais com cadeias de comprimento maior se movem em
sentido contrario. A quantidade de radicais que se movem da fase monomérica para a
fase polimérica é maior do que aqueles que se movem em sentido contrario. Este

aumento da concentracdo de radicais na fase polimérica faz a taxa da reacdo aumentar.

Além da evolucdo dos estudos de modelagem e simula¢do na polimerizacdo em
suspensdo do MVC, também foram observadas publicacdes que visaram a aumentar a
produtividade reacional. Como este processo de producdo de PVC é em batelada, o
aumento de produtividade esta diretamente relacionado a diminuicdo no tempo de

reacao.

Com este intuito, KIPARISSIDES et al. (1997) estudaram a possibilidade de
aumentar a produtividade operacional, observando que a utilizagdo de iniciadores com
alto tempo de meia vida requer um tempo de polimerizagdo alto e possui um baixo pico
de liberacdo de calor, enquanto a utilizagdo de iniciadores com baixo tempo de meia
vida apresenta um comportamento oposto. Os autores concluiram, portanto, que o ideal
seria utilizar uma mistura de iniciadores com baixo e alto tempos de meia vida, para se
decomporem em tempos de reacdo diferentes. Neste caso, o iniciador rapido se
decomp@e primeiro, acelerando a polimerizacdo logo no inicio da reacdo, sendo
consumido até o final da mesma. O iniciador mais lento, com maior tempo de meia
vida, leva a reagédo adiante. Com isto, o perfil da taxa de reacdo torna-se mais ameno,
produzindo mais polimero em menos tempo, com uma liberacdo de calor possivel de ser

removida do sistema.
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Uma forma atrativa de operacdo também foi estudada por PINTO e GIUDICI
(2001) que propuseram, através da otimizacdo dindmica, uma formulacdo para alcancar
a mistura de iniciadores 6tima, capaz de aumentar a taxa da polimerizacdo ao longo da
batelada, tendo como objetivo minimizar o tempo da reacdo de polimerizagéo do cloreto
de vinila para uma dada converséo final. As variaveis manipuladas, para tanto, foram as
concentracbes dos diferentes iniciadores adicionados no inicio da batelada. Os
resultados mostraram que a otimizacdo da quantidade de uma mistura de iniciadores
diminui em mais de 30% o tempo de reacdo, quando comparado a otimizacao de apenas

um iniciador.

KRALLIS et al. (2004) desenvolveram um modelo mateméatico para a
polimerizacdo em suspensdo do cloreto de vinila iniciada por uma mistura de
iniciadores monofuncionais e bifuncionais, sendo que o ultimo apresenta dois grupos de
peréxido por molécula de iniciador. Este modelo foi capaz de prever as concentracfes
monoméricas no gas, na agua e na fase polimérica, a conversdo da reacdo, a taxa de
polimerizacdo, as caracteristicas estruturais da cadeia polimérica, a temperatura, a
pressdo reacional, a vazdo do fluido de refrigeracdo e a temperatura da camisa de
resfriamento. Foi demonstrado que, com uma mistura de iniciadores monofuncionais e
bifuncionais, uma alta massa molar e uma alta taxa de polimerizagcdo foram obtidas.
Além disso, o uso de iniciadores bifuncionais resultou em uma reducéo significativa do
tempo reacional, sem impactar na massa molar final do polimero; ou seja, para a mesma
massa de iniciadores adicionada ao reator, a conversdo da reacdo obtida com o uso de
iniciadores bifuncionais ¢ maior do que a obtida utilizando-se um iniciador
monofuncional. Foi notado também que a taxa de reacdo apresentou uma inclinagao
maior no inicio da polimerizacdo para a reacdo que utilizou iniciador bifuncional. As
massas molares médias numérica e ponderal ndo variaram expressivamente com o tipo
de iniciador utilizado, o que se deve ao fato de a massa molar do PVC ser controlada
principalmente pela etapa de transferéncia para 0 mondmero, 0 que significa que a

massa molar depende principalmente da temperatura reacional.

Outra forma considerada atrativa para aumento da produtividade da reagdo é
obtida através da alteracdo da temperatura reacional. NAGY e AGACHI (1997)
demonstraram que utilizar uma politica de temperatura reacional para a polimerizacéo

(ou seja, utilizar um perfil de temperatura e ndo uma temperatura constante ao longo da
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reacdo) pode ocasionar um aumento da qualidade do produto e uma diminui¢do do
tempo reacional, acarretando uma maior producdo de PVC. Assim, a polimerizacao
pode ocorrer com uma taxa constante de reacdo, consistente com a capacidade de
remo¢do de calor do sistema de refrigeracdo. Uma forma de conseguir isto é pela
variacdo programada de temperatura, que altera a temperatura reacional de maneira que
a taxa da reacdo se mantenha constante. Porém, esta pratica de implementar uma
politica de temperatura 6tima, manipulando esta variavel por meio da vazdo de agua de
resfriamento, € complicada em escala industrial. Além disso, uma variacdo na
temperatura reacional pode afetar negativamente a qualidade do polimero produzido, ja

que influencia o indice de polidispersdo do mesmo (PINTO e GIUDICI, 2001).

Para incrementar a producdo pela temperatura programada, deve-se aumentar a
temperatura da reacdo inicialmente e diminui-la no final da polimerizacdo, o que
também faz com que a reacao se acelere no inicio, aumentando a producéo de polimero.
Como as massas moleculares do produto final dependem da temperatura reacional,
devem-se ajustar as temperaturas Otimas para a producdo de PVC dentro das
especificacOes desejadas. LONGEWAY e WITENHAFER (2000) simularam a reagéo
de produgdo do PVC com temperatura programada, visando a obter um perfil de
temperaturas capaz de fornecer uma resina com a mesma massa molar da obtida via
polimerizacédo isotérmica. Para tanto, eles desenvolveram um modelo de polimerizagéo
do cloreto de vinila capaz de prever as massas moleculares do polimero formado. Os
resultados obtidos comprovaram que, para uma conversdo reacional de 80%, fica
possivel obter reducdo apreciavel no tempo de reacdo (de aproximadamente 100
minutos), aumentando assim a producéo de PVC.

XIE et al. (1991c) demonstraram que a utilizacdo do processo em semi-batelada,
adicionando MVC ao reator, aumenta a produtividade da reacdo e diminui os defeitos
estruturais das moléculas de PVC. Apesar do volume total da fase polimérica aumentar
com a conversao, a razdo entre mondmero e polimero na fase polimérica é constante
para qualquer conversdo, enquanto a pressdo do reator permanecer constante. Portanto,
uma das formas de operar reatores em semi-batelada é deixar o reator como batelada até
atingir a conversdo critica, na qual a quantidade de monémero na fase polimérica
comeca a variar. Com isso, a adicdo de monémero mantém sua quantidade nesta fase

constante. Além disso, XIE et al. (1990) realizaram um estudo, indicando que as
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reacOes responsaveis pela formacdo de estruturas defeituosas sdo favorecidas por baixas
concentracfes monomeéricas; ou seja, manter a concentragdo monomérica a mais alta
possivel, apds a conversdo critica, pode minimizar a formacdo destes compostos

indesejados.

Em contrapartida, TACIDELLI et al. (2009) alcancaram maior produtividade em
reatores de polimerizagdo em suspensdo de PVC de uma planta industrial através do
aumento da temperatura final da reacdo e da adicdo de agentes reacionais (MVC) ao
longo da reacdo. Os pesquisadores fizeram experimentos para analisar o efeito de cada
técnica, separadamente, sobre a qualidade da resina formada e a produtividade do
processo. Além disso, eles utilizaram ferramentas estatisticas para otimizar os resultados
obtidos com 0s dois processos em conjunto. Para tanto, empregaram como parametros
de otimizacdo a qualidade da resina formada (densidade aparente, porosidade e valor K)
e a produtividade (tempo reacional). Os autores observaram que ndo houve diferenca
significativa alguma na qualidade do produto final com a implantacdo das duas técnicas,
obtendo-se um aumento de aproximadamente 19% da produtividade, sem a necessidade
de investimento na unidade. E importante frisar que, apesar da adicdo de MVC no
decorrer da reagdo aumentar a produtividade reacional, ela pode acarretar certos
problemas de obstrugdo no ponto de injecdo do mondmero no reator, além de alterar a
relacdo entre 0 MVC e a &gua da suspensdo, que diminui a densidade da particula de
PVC.

A utilizacdo de grandes reatores propicia uma quantidade maior de PVC
produzido. Porém, existem problemas atrelados a implantacdo e operacdo dos mesmos.
Um deles é a limpeza manual do equipamento com o término da batelada. O
desenvolvimento da tecnologia de limpeza automaética por jato de agua de altissima
pressdo minimiza esta dificuldade, que é um grande obstaculo para o desenvolvimento
de reatores maiores. Caso o reator ndo esteja totalmente limpo antes da proxima
batelada, a capacidade de troca térmica entre o reator e a camisa de resfriamento
diminui, havendo o risco do produto final apresentar fish-eyes, comprometendo a
qualidade do produto gerado. Outro grande desafio desta estrateégia € a remocéo do calor
gerado pela reacdo, que diminui com o aumento das dimensdes do reator. Uma maneira
de aumentar a troca térmica envolve a instalagdo de chicanas internas, atreladas ao

sistema de resfriamento. Porém, isto pode se tornar um problema, pois dificulta a
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agitacdo do meio e aumenta os pontos de deposicdo de polimero no reator. Pode-se
também utilizar um sistema de agua gelada (em torno de 10 °C) ao invés da agua da
torre de resfriamento (em torno de 30 °C) para resfriar o meio reacional. Contudo, este
arranjo encarece bastante a operacdo. Outra maneira, mais eficiente que as anteriores,
para aumentar a remocdo de calor é instalar um condensador de refluxo no topo do
reator, ocasionando a condensacdo do MVC gasoso, que retorna como liquido para o
reator e remove o calor latente de vaporizacdo do monémero. Com a adi¢do de um
condensador de refluxo, é possivel aumentar a capacidade de polimerizagdo em até 50%
(SAEKI e EMURA, 2002).

Outra técnica que diminui o tempo reacional foi reportada na patente de VAN
SWIETEN et al. (2003), em que ha uma adi¢do continua de iniciador com baixo tempo
de meia vida durante a reacdo, visando a manter a taxa de polimerizacdo constante e
maximizando, assim, a capacidade de troca térmica do reator. Este processo diminuiu a
quantidade de iniciador residual no final da reacdo, aumentou a qualidade do produto
final, por acarretar um baixo nivel de formacdo de fish-eyes, e se mostrou mais seguro
para as operacdes industriais. Porém, esta tecnologia ndo prevé a implementacdo de um
perfil 6timo de vazdo de iniciador, ja que 0 mesmo ¢ adicionado preferencialmente a
uma vazdo constante que ndo necessariamente é a melhor pratica para 0 aumento da

producéo.

Cabe ressaltar que o acréscimo de iniciador ao longo da reacdo ja havia sido
reportado por MRAZEK et al. (1991); porém, a andlise realizada por sua equipe nao
desenvolveu um modelo matematico, sendo estritamente experimental. Neste contexto,
uma serie de dosagens de iniciador foi testada, encontrando-se uma adi¢do adequada
que permitiu uma reducdo de 15% da quantidade total requerida de iniciador, sem
alterac@o na conversédo e no tempo reacional Portanto, a produtividade do processo néo

foi o enfoque deste estudo.

34



2.6. Comentarios Finais

Tomando por base a revisdo bibliogréafica descrita neste capitulo, pode-se afirmar
que, apesar da existéncia de varios estudos na literatura sobre a modelagem da
polimerizacdo em suspensdo do MVC, incluindo a otimizagdo de seu processo, nao
constam referéncias sobre um estudo que indique o perfil 6timo de vazdo de iniciador a
ser adicionado na reacdo em batelada do PVC. Conforme discutido, VAN SWIETEN et
al. (2003) desenvolveram uma pesquisa que indicou melhorias econdmicas utilizando
reatores em semi-batelada, porém, a vazdo de iniciador sugerida era preferencialmente
constante. Portanto, o atual estudo é inédito, por buscar exatamente o perfil de vazéo
qgue melhor se adéqua ao processo, em termos de aumento de producédo do polimero em

questéo.
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3. Modelagem Matematica

3.1. Objetivo

Este capitulo apresenta o modelo matematico desenvolvido para simular a
polimerizagdo em suspenséo do mono(cloreto de vinila). O modelo foi validado com
dados de duas corridas industriais, possibilitando a sua utilizacdo para os estudos de
otimizacdo do processo e proposi¢do de um perfil de vazdo 6timo de alimentacdo de

iniciador durante a batelada.

3.2. Cinética da Polimerizacao

Conforme ja descrito no Capitulo 2, a polimerizacdo em suspensdo do cloreto de
vinila é conduzida pelo mecanismo via radicais livres, no qual as etapas predominantes

estdo listadas abaixo.

1) Iniciagé@o — formagéo dos radicais primarios (Equacdes (2.1) e (2.2))

kg
I — 2R
. ki .
R +M e P]
2) Propagacéo — crescimento da cadeia polimérica (Equacéo (2.6))
. kP .
Pi+M — Py

3) Transferéncia para 0 monémero — etapa controladora da massa molar
(Equacéo (2.7))
Kim .
P+ M — A+ P
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4) Terminacao por combinagdo — formag&o do polimero morto (Equagéo (2.8))

) .
Pi + Pn ? Ai+n

5) Terminagcdo por desproporcionamento — formacdo do polimero morto
(Equacéo (2.9))

. .k -
Pi + Pn — Ai+ An

E importante lembrar que a etapa de terminacio por combinacdo para a
polimerizacdo do MVC pode ser desprezada (XIE et al., 1991a). As hipdteses e

consideracdes utilizadas para a elaboracdo do modelo matematico foram:

(i) As taxas de polimerizacdo nas fases aquosa e gasosa sdo despreziveis;

(i) As gotas de mondmero sdo idénticas, do ponto de vista das
concentragOes e estagios de polimerizacdo, de maneira que o balanco de
massa pode ser feito para o0 conjunto das gotas presentes no reator;

(iii) A polimerizacdo ocorre nas fases monomérica e polimérica durante o
primeiro estagio de reagdo (X < Xs) e exclusivamente na fase polimérica
no segundo estagio de reacdo (X > Xy);

(iv) As diferentes fases encontram-se em equilibrio termodindmico ao longo
da reacdo;

(v) A concentracdo do iniciador é igual nas duas fases reacionais;

(vi) As etapas de iniciacdo térmica, de transferéncia de cadeia para
impurezas e inibidores e de terminacdo por combinacdo podem ser

desprezadas.

3.3. Balancos de Massa

Os principais componentes presentes no meio reacional sdo agua (meio dispersante
da suspensao), mondémero, iniciadores e polimero. Os balancos de massa foram, entéo,
escritos para cada um destes componentes. A reacdo ocorre em trés etapas distintas,
conforme ja citado anteriormente; porém, como a primeira etapa pode ser desprezada,

por representar uma conversao menor do que 0,1%, consideram-se apenas duas etapas
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que compreendem a faixa de conversao entre zero e a conversdo critica (0 < X < Xy) e
entre a conversdo critica e 100% de conversdo (X; < X < 100%) (SIDIROPOULOU e
KIPARISSIDES, 1990; XIE et al., 1991a).

De acordo com as equacOes cinéticas descritas anteriormente, o balanco de

iniciador pode ser escrito como:

dlg
E = fig — kqplp (3.1)

onde Iz simboliza o nimero de mols do iniciador f utilizado para a iniciagéo da reagéo.
O termo fig indica a vazédo de iniciador B adicionado ao longo do tempo ao reator. Os
dados fornecidos pela planta ndo contemplam a alimentacdo continua de iniciadores;
portanto, este termo sera nulo para fins de validacdo do modelo. O termo de alimentacao
diferente de zero é considerado apenas na etapa de otimizacao, onde o perfil 6timo para
fig sera encontrado, conforme descrito no Capitulo 4.

O balancgo de massa do monémero em uma fase homogénea pode ser dado como:

dMm Ao
- _ + —\vo — . 3.2
dt (k ktm) ( ) (‘ 70) 0 ymFsalda ( )

E sabido que, até a conversdo critica (Xs), a polimerizacdo ocorre em duas fases
(monomérica e polimérica); portanto, o balanco de massa deve ser escrito, levando-se
em conta a existéncia dessas duas fases, sendo o total constituido da soma dos balangos
de cada uma delas:

dMm Mmy\ (o,
e — _l’_
dt (kpr ktm1)< )<V0 Vou

. (3.3)
0
— (kp2 + kema) ( ) <V§ ) Vo, — ¥, Faida
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O termo Fgda representa a vazao do gas presente na capa gasosa do reator que é
liberado pela valvula de seguranca de pressdo (PSV), caso esta esteja aberta. Como a
fase gasosa possui basicamente dois componentes, o cloreto de vinila e a 4gua, o termo
Fsaida €StA presente no balanco destes dois componentes, podendo ser definido com
auxilio do coeficiente de vazdo da vélvula (C,) como segue (CRANE, 1988):

Fvsaida T'r
82 |AP'P,

C, = (3.4)

onde o coeficiente C, é definido como a vazao de agua, em galdes por minuto, escoando
a uma temperatura de 60 °F através da valvula com uma perda de carga de 1 psi. Esta
constante exprime a capacidade da valvula, sendo crucial para o fornecimento da
mesma pelo seu fabricante.

Fazendo as alteracBes necessarias para ajustar a dimensdo das variaveis da
Equacdo (3.4), para que as mesmas fiquem expressas em unidade SI, utilizada no

modelo matematico, esta equacdo pode ser reescrita da forma:

AP P
Foug = 4,36894x10°C, 2 (3.5)
sendo,

AP= P, — P, (3.6)

considerando P, pressdo a jusante da valvula, igual a pressdo atmosférica e Py, pressao

a montante da valvula, igual a pressdo do reator, P:

P—P,) Pa
Fsaida= 4,36894X10_8CV\/$ (37)
r
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A pressdo P do reator esta relacionada com a pressao de vapor do monémero e da
agua, podendo ser calculada da forma descrita a seguir. No primeiro estagio da reacdo
(0 < X < Xj), como hd monémero livre, a pressdo parcial exercida pela fase organica da

reacdo é definida como:

P = Pl (3.8)

A solubilidade do MVC no PVC pode ser descrita pela equacédo de Flory-Huggins
(Xie et al., 1987):

Pm
ln< ) = In (1 - (pp) o+ X(Pp2 (3.9

m
P sat

Portanto, como ndo h& mais mondmero livre no segundo estagio da reacdo, a
pressdo parcial exercida pela fase organica pode ser calculada com auxilio da Equacgéo
(3.9):

P2 (1 0,) ) c10

onde a fracdo volumétrica do polimero é definida como:

" MM,
1 Pp (3.11)
Vo

$p =

em que 0 momento de ordem 1 das cadeias mortas (H;) sera definido posteriormente e o

pardmetro de interacdo de Flory x (XIE et al., 1987) é dado por:
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1 ~3,02 (3.12)

T

Finalmente, considerando que as espécies quimicas do monémero e da agua sdo
imisciveis na faixa de temperaturas reacionais analisada, a pressdo no reator

corresponde a pressao de vapor do mondmero e do vapor d’agua e pode ser calculada

com auxilio da Equacéo (3.13) (DE ROO et al., 2005):

P =P+ Pl (3.13)

O volume da fase organica (Vo), que contém apenas 0s hidrocarbonetos,
representa a soma dos volumes da fase polimérica (Vo,) e monomérica (Vo;) e varia
significativamente ao longo da reacdo, uma vez que o polimero formado possui

densidade maior do que 0 mondmero:

MM, MM,
Vo, =Mp, +Mm, (3.14)
p Pm
MM,,, MM,
Vo, =Mp, + Mm, (3.15)
p m
Vo = VO] + VOZ (316)

onde Mm; ¢ o nimero de mols do mondmero na fase j e Mp; 0 nimero de mols de
mondmero incorporados ao polimero na fase j, respectivamente. Ambos serdo definidos
posteriormente.

Os balancos de massa para as cadeias poliméricas (cadeias vivas e mortas)
presentes no meio reacional geram um numero infinito de equacGes, uma vez que cada
espécie presente na reacdao (diferenciadas pelo tamanho da cadeia) necessita de uma
equacdo diferencial que represente o seu balanco de massa particular. Por isso, costuma-

se fazer o uso de uma técnica matematica capaz de acoplar estas infinitas equacdes
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diferenciais e reduzir o nimero de equag¢bes do modelo matematico. Este método é
conhecido como técnica dos momentos (RAY, 1972) e consiste em calcular os
momentos estatisticos das distribuicbes de tamanhos das cadeias vivas e mortas
presentes no reator, restringindo a anélise baseada nas grandezas estatisticas (KRALLIS
et al., 2004).

Os trés primeiros momentos de cada distribuicdo s&o os mais importantes, por
conterem todas as informagfes necessarias para a determinacdo das massas molares
médias ponderal e numérica do polimero formado. O momento de ordem zero
representa a concentracdo total de cadeias de polimero em base molar; 0 momento de
primeira ordem representa 0 nimero total de unidades de mondmero contidas no
polimero; e, finalmente, 0 momento de segunda ordem representa a heterogeneidade da
distribuicdo das massas molares no polimero produzido (LAURENCE et al., 1994).

Para as cadeias vivas (radicais) com tamanho igual a 1, é possivel escrever para

uma Unica fase:

Pt () Sy b (B (M)
dt - fkd tm Vo n P\ Vo 1 tm Vo 1
(3.17)

Para as cadeias vivas (radicais) com tamanho maior do que 1, é possivel escrever

para uma Unica fase:

dpP; Mmy Mmy Mmy Py
G kp (W) Pii =k (W) Pi = Kim <W) Pi = ki (V_o) Z Pn (3.18)

comi>2.

Define-se 0 momento de ordem k de distribui¢do das cadeias vivas como:
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A = Z ip: (3.19)

A equacdo que contém todas as cadeias vivas de tamanho 1 < i < o com o
momento de ordem k pode ser obtida multiplicando-se a Equacdo (3.18) por i¥,
aplicando o somatdrio de 2 até oo e somando a Equacéo (3.17), multiplicada por 1%. Com

isso, obtém-se:

o]

diy Mm e Mm Mm
T Tk (W)Zl Pii =k, (W) Me = K (W) M

i=2

u (Vo) 1“ tm(Vo) n
e

n=1

(3.20)

fazendo as consideragdes:

Ao = Z P, (3.22)

Zikpg_l - Z(i+ 1)*P; (3.22)
i=1

i=2

a Equacdo (3.20) transforma-se em:

Do el +k (Mm)i i+ 1P, — k (Mm)x K (Mm)x
dt - fkd P\ Vo .1(1 ) i P\ Vo k tm Vo k
£

)"k Mm
~ ku (%) Aot K (W) Ao

(3.23)

Com o intuito de calcular as massas molares médias, os momentos de ordem 0, 1 e

2 devem ser encontrados. Adotando a hip6tese do estado quasi-estacionario, por causa
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da altissima reatividade dos radicais livres, ¢ possivel admitir que o termo di/dt € igual

a zero (ODIAN, 2004). Entéo, para k = 0:

Ao’
_ - ki = 3.24

A Equacéo (3.24) é resolvida para Ap como uma equagao de segundo grau.

Os momentos de ordem 1 e 2 podem ser calculados, a partir do momento de ordem
0, da seguinte forma:

(\%) N iq) (\%) (3.25)
(%) B %(%) (3.26)

sendo g a probabilidade de propagacao, dada por:

q-= 4 (%) (3.27)
ke (R0) * ki (R0) * ki (52)

Assim, como a reagdo ocorre em duas fases, até a conversao alcangar seu valor
critico, podem-se escrever as Equaces (3.24), (3.25), (3.26) e (3.27) para cada uma das

fases reacionais na forma:

21 k415 Voi
Ao = 2 Hykapls VO; (3.28)
! Kigj

Pj ( VOJ )

(3.29)



A = (3.30)
B }\'Oj(l + qj) (3 31)
B e— .
b (-q)

onde j = 1 representa a fase rica em monémero e j = 2 representa a fase rica em

polimero.

A Equacdo (3.28) indica a existéncia de B iniciadores, uma vez que as unidades
industriais costumam utilizar mais de um iniciador para a polimerizagdo do cloreto de

vinila.

As respectivas eficiéncias dos iniciadores (fg) utilizados na planta industrial ndo
foram mensuradas. Com isso, as mesmas tiveram de ser estipuladas para cada corrida
validada, conforme indicado adiante. Estes valores, portanto, ndo representam as
eficiéncias reais dos iniciadores empregados, tendo sido necessario ajustar a constante

cinética da etapa de propagacdo, conforme sera discutido posteriormente.

As quantidades de mondmero Mm; nas diferentes fases podem ser calculadas com
auxilio de relagbes termodindmicas de equilibrio, onde a fase rica em mondémero é

representada por j=1 e a fase rica em polimero é representada por j=2. Para X < Xs:

Mm, = Mp d-X (3.32)
2 Xf

Mml =Mm -— Mm2 (333)

para X > Xs:
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sendo Mp; o numero de mols de monémero incorporados ao polimero na fase rica em

monomero (j=1) e na fase rica em polimero (j=2). Para 0 < X < 100%:

Mp, = u, (3.36)

Como a solubilidade do polimero no monémero é muito baixa, considera-se que,

assim que é formado, o polimero precipita:

Mp, =0 (3.37)

O momento de ordem 1 do polimero morto (p;) serd definido posteriormente.

A conversdo critica pode ser calculada pela seguinte expressdo de natureza
empirica (RASE, 1977):

X;=0,8075 +0,5%107(T, — 273,15) — 0,25x107%(T, — 273,15) (3.38)

Para encontrar os momentos de ordem 0, 1 e 2, contabilizando as duas fases, basta

somar o0s respectivos momentos em cada fase:

)\.0 = )\.01 + )\.02 (339)
}\,1 = 7\,11 + 7\,12 (340)
}\,2 = 7\,21 + 7\,22 (341)
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Para as cadeias mortas com tamanho de cadeia i, pode-se escrever para uma unica

fase:
Ay (Mm)P'+k (Pi>ip 3.42
dt - Ktm Vo i td Vo n ( )

= z A, (3.43)

Multiplicando-se a Equacdo (3.42) por i¥, aplicando o somatdrio de 1 até oo e
considerando os momentos, conforme definidos pelas Equacdes (3.19) e (3.43), obtém-

se:
—k o [—) A+ (2 3.44
& Km ( Vo ) M (Vo) Aok (3.49)
de maneira que:

dy, Mm K\ .

—0 _ — .+ (2 3.45
a K ( Vo ) ho (Vo) ho (3.43)

como, para 0 < X < Xy, a reagdo ocorre nas duas fases reacionais, entéo:

dp, Mm, Mm, K1), 2, (K2), 2
& Kom (—VOI )21 + ks (—VOZ )zt (V_01> Mo " * (V_02> %oy (3.46)

enquanto para X > X; (fim da fase monomérica, Vo; = 0), a reagdo ocorre apenas na

fase polimérica (j = 2).
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duo Mm, Keao )

—0 = — 2\ + (2292 3.47

dt Kim2 ( Vo, >7¥02 (Vo) Aoy (3.47)
De forma similar:

dp, Mm ki

—=km(—>x +<—>M 3.48

dt m\vo ) Vo, 0™ ( )

de maneira que, para 0 < X < X

dul Mm;, Mm, ktdl ktdz
o Ko (—vm Y1+ ko (—VOZ Yzt (V_01> Royhay (T) Royhy (3.49)

e para X > X (fim da fase monomérica, Vo, = 0):

dp, Mm, Kedo
ko (o) e (T e (3.50)

De forma similar:

dp, Mm kg
o (22, 4 (B 3.51
it K ( Vo ) A (Vo) Aoka (3.51)

de maneira que, para 0 < X < X¢.

dp, Mm, Mm, K1 Kedo

R (o) e (S50t (Rt portan + (e )portas G5)
e para X > Xz (fim da fase monomérica, Vo; = 0):

dp, Mm, Kedo

b (o) () s (3.53)

Entdo, conforme j& informado, com os momentos de ordem 0, 1 e 2 das cadeias
vivas e mortas calculam-se as massas molares médias, bem como o indice de

polidispersao das cadeias poliméricas, conforme exposto a seguir.
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Pode-se definir a massa molar média numérica M, como sendo dependente do
numero de moléculas dentro de cada faixa da massa molar, enquanto a massa molar

média ponderal M,, € sensivel a massa de cada macromolécula que forma o polimero:

(0, + )
M, = MM, —L_ "V 3.54
(h * 7) (3:54)
(“2 + 7\'2)
M, = MM, 22 3.55
W ) (3:59)

O indice de polidisperséo, IP, é encontrado como a razéo entre as massas molares

médias ponderal e numérica:

<

<

IP= (3.56)

=

Polimeros que possuem, hipoteticamente, um Unico tamanho de macromolécula,
apresentam IP = 1, enquanto o IP de polimeros reais é superior a 1. As resinas de PVC
apresentam, em geral, uma distribuicdo estreita de massa molar com um IP
aproximadamente igual a 2. Conforme ja informado, este valor pode ser explicado pelo
fato de a etapa de transferéncia de cadeia controlar a massa molar na polimerizacdo do
MVC. Se a terminagdo por combinagdo fosse a mais recorrente, o valor de IP seria
préximo a 1,5 (RODOLFO et al., 2006).

Ja o valor K esta correlacionado com a massa molar média ponderal do polimero
da seguinte forma (SKILLICORN et al., 1993):

VK = 0,848222xM,, %3811 (3.57)

A conversdo da reacdo pode ser definida como:
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X:L}” (358)
Mm +p, +2, '

Porém, o momento de ordem 1 das cadeias vivas (A1) € desprezivel, quando
comparado com o respectivo momento das cadeias mortas (p1) (ODIAN, 2004).

Portanto, a Equacado (3.58) pode ser reescrita como:

K
X=— -1
Mm + 1 (3.59)

E importante frisar a existéncia de MVC na fase gasosa do reator; porém, a mesma
pode ser desprezada, ja que a sua quantidade é infima, conforme demonstrado abaixo.

Considerando a fase gasosa como sendo gas ideal:

PVE =n,_RT, (3.60)
PVEMM,,

onde P = 9 atm, V,? = 5.800 I, MM, = 62,5 g/gmol, R = 0,082 (atm.l)/(gmol.K), T, =
333,15 K, sendo estes os dados operacionais fornecidos para a validacdo do modelo
com a Corrida 1 de uma unidade industrial real, conforme sera descrito posteriormente.

Entao:

m,, = 119.425 g=119,4 kg (3.62)

Ou seja, a quantidade maxima de MVC no céu gasoso do reator é de 119,4 kg, o
que representa 0,5% do MVC total adicionado (22.352,82 kg). Portanto, esta quantidade
ndo serd levada em consideracdo no calculo da conversao reacional.
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A taxa global de consumo de monémero pode ser escrita como:

— (k) () (R0 i) (amz) (2o 3.63
rp =k, + tml)(V—Ol) Yo, Vo, +(k, + tm2)<V—02> Vo, Vo, (3.63)

O balanco de massa da &gua utilizada para formar a suspensdo do MVC também é
essencial para a elaboracdo do modelo, uma vez que, com a abertura da valvula de
seguranca (PSV), este composto também é descarregado do reator na forma de vapor,
influenciando o balanco de energia da reacdo, conforme sera verificado posteriormente.

O balango de massa da agua pode ser escrito da forma:

dMégua
dt

== yWFsaida (364)

Deve-se enfatizar que, em condi¢bes normais, sem abertura da valvula de
seguranga (PSV), Fsida = 0. Caso haja abertura da PSV, a vazdo (Fsiga) podera ser
encontrada a partir da Equacdo (3.5). A andlise feita para a abertura da valvula de
seguranca sera descrita na secdo apropriada.

A reacdo de polimerizagdo em suspensdo do cloreto de vinila é extremamente

exotérmica. O calor liberado pela reacdo € dado por:

Q, =1,(-AHp) (3.65)

O sistema de resfriamento do reator deve ser dimensionado para controlar a
temperatura reacional. Para critério de modelagem, o perfil de temperatura utilizado foi
fornecido pela prépria unidade industrial, conforme serd indicado na validagdo do
modelo.

Com o decorrer da reacdo, as etapas de propagacdo e terminacdo passam a ser

controladas pela difusdo, correspondendo respectivamente aos efeitos vitreo e gel. Com
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isso, as reacdes na fase rica em polimero tornam-se controladas pela difuséo, enquanto
as reacdes da fase monomeérica sdo controladas pela reacdo (PINTO e GIUDICI, 2001;
DE ROO et al., 2005).

Para levar em consideracéo o efeito gel, fez-se uso da Teoria do Volume Livre. O
volume livre é o0 espaco vazio que ndo é ocupado pelas moléculas existentes no meio
racional, podendo ser definido como a fracdo volumétrica de vazios na massa reacional,
através da qual ocorre a movimentacdo molecular e a difusdo. Quanto menor o volume
livre, maior a restricdo a esta movimentagdo; portanto, ao se aproximar do ponto de
transicdo vitrea ocorre a diminuicdo do volume livre, cessando 0 movimento de
translagdo molecular. Neste instante a velocidade de reagdo cai drasticamente,
diminuindo a taxa de reacdo (MACHADO et al., 2007).

As fragdes de volumes livres do mondmero e do polimero em cada fase reacional

podem ser calculadas, conforme se segue:

Viin; = (0,025 + 0, (T, - Tgm)) <%) (3.66)
)
Vip, =( 025+ a (T, - Tgp)) <Y/_?> (3.67)
]

tendo-se o volume do monémero nas fases monomérica (j = 1) e polimérica (j = 2):

MM,,
e 0 volume do polimero nestas mesmas duas fases:
Vo = M MM,,
p, =Mp, (3.69)

p

Deve ser observado que Vp; =0, ja que o polimero € insolivel no monémero.
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Entdo, o volume livre total na fase monomérica e polimérica pode ser descrito

como um somatério das fases organicas presentes em cada uma delas:

Vf] = mel + prl (370)

Vf2 = mez + prZ (371)

O volume critico, presente nas constantes cinéticas de propagacéo e terminacao,
demonstradas mais a frente, é o volume livre calculado no inicio da reacdo. Dessa
forma, 1/Vf serd sempre maior do que 1/Vfy, mantendo o valor de dentro da

exponencial, das constantes cinéticas da reacdo, sempre negativo.

Os volumes criticos das etapas de propagacdo e terminacdo sdo (PINTO e
GIUDICI, 2001):

VE, = VE (3.72)

Tip

Vi = 0,8(0,025 + oy (T, — Tg, ) (3.73)

sendo V£, a fracdo de volume livre na fase polimérica no instante em que a converso
atinge Xs.

Para o desenvolvimento do modelo foi preciso fazer um levantamento de algumas
propriedades dos componentes presentes no meio reacional. Estas propriedades estdo
contempladas nas Tabela 3.1 e Tabela 3.2. As equagdes apresentadas neste capitulo
constituem o modelo utilizado nesse trabalho para descrever as reacOes de
polimerizacdo do MVC em suspensdo, com os parametros definidos nas Tabela 3.1 e
Tabela 3.2. A partir destas equacdes, tornou-se possivel simular a reacdo de
polimerizacdo em suspensdo do MVC, sendo necesséria, para esta simulacdo, a
definicdo de algumas variaveis de entrada como a temperatura reacional, 0s tipos e as
quantidades de iniciadores, bem como as quantidades de mondmero e de agua

adicionadas no inicio da batelada.
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Tabela 3.1 — Massas molares dos componentes presentes no meio reacional.

Componentes Massas Molares | Unidade

Iniciador 1 (t12 = 65 min a 60 °C) 346,459 kg/kmol
Iniciador 2 (t;2 = 37 min a 60 °C) 306,440 kg/kmol
Iniciador 3 (t2 = 347 min a 60 °C) 174,23 kg/kmol
Iniciador 4 (t1» = 60 min a 64 °C) 2444 kg/kmol

MVC 62,5 kg/kmol

Agua 18,0 kg/kmol

Com as variaveis de entrada como, por exemplo, o perfil de temperatura reacional,
0s tipos e quantidades dos iniciadores utilizados, a quantidade de monémero e de agua,
o modelo matematico tem a capacidade de calcular uma série de variaveis que
expressam 0s resultados da reacdo de polimerizagdo. As principais varidveis sdo a
pressdo, a taxa de reacdo, o calor liberado, a converséao e o valor K da resina produzida.

Simplificadamente, as entradas e saidas do modelo estdo indicadas na Figura 3.1.

Entrada Saida

o

T
r Modelo do Processo

Iniciador ) .
. Parametros cinéticos
Monbémero

) Propriedades fisico-quimicas
Agua VK

—
°

< 0

Figura 3.1 — Diagrama de bloco com entradas e saidas do modelo matemaético

desenvolvido para a polimerizagdo em suspensdo do MVC.
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Tabela 3.2 — Propriedades fisico-quimicas dos componentes presentes no meio

reacional.
) _ Referéncias
Propriedades Unidades o
Bibliogréaficas
0, = 0,000998 1/K XIE et al. (1991a)
a, = 0,000547 /K XIE et al. (1991a)
, PERRY e GREEN
cp, = — 1,651.10° + 5,165T, Jkg/K
(1997)
; VAN KREVELEN
cp. = 1220(0,64 + 1,2.10°T,) Jkg/K
P (1997)
cp,, = 41868 Jkg/K PINTO (1990b)
AHp = — 1056,25.10° Jlkmol VCM (1999)
p,. = 947,1 — 1,746(T, — 273,15) — 3,24X107(T, — 273,15)° kg/m® XIE et al. (1987)
p,= 1000e(0:4296-3.274x107*Ty) kg/m® XIE et al. (1987)
R X PERRY e GREEN
p. =1000,86 — 0,080569(T, — 273,15) — 0,0035(T, — 273,15) kg/m
- (1997)
T 0,4825
AHv,, = 3,557.107 (1 - ) Jikmol PINTO (1990b)
T T \2
0,6964-0,779T = + 047678 (5785 >
_ s (1 T )( , , Jlkmol PINTO (1990b)
AHv,, = 5,7608%10 (1 73
DAUPERT e
pm (126,85—%—17,9141:1@) +2,4917¢107°T; ) Pa
sat S DANNER (1985)
DAUPERT e
pv — (72,55—%—7,13861n(n) +4,046x107°T,7) Pa
sat € DANNER (1985)
Tg, =70,0 K XIE et al. (1991a)
Tg, = 87,1 —0,132(T, — 273,15) + 273,15 K XIE et al. (1991a)

3.4. Resolucdo Numérica

O codigo do modelo matematico, descrito nas se¢des anteriores, foi implementado
em linguagem FORTRAN. As equacdes do balango foram integradas numericamente

com o integrador DASSL, baseado em um método de discretizacdo implicita BDF

55



(backward differentiation) para a integracdo dindmica das equacdes algébrico-

diferenciais. A precisdo de integracdo foi sempre mantida igual a 1x10°.

O computador utilizado para as simulacdes possuia a seguinte configuracéo:
Athlon 64 X2 Dual Core, 2Gb de memoria RAM, 250Gb de HD.

3.5. Validacao do Modelo

O modelo matemaético desenvolvido para predizer os resultados da polimerizacéo
do MVC deve ser confiavel, para que possa ser utilizado na otimizacdo da producédo do
polimero em questdo. Portanto, os resultados obtidos pelo modelo foram comparados
com dados operacionais reais fornecidos pela unidade industrial de duas diferentes
corridas reacionais (aqui intituladas de Corrida 1 e Corrida 2), ocorridas em um mesmo
reator sob condi¢des operacionais diferentes, com o intuito de validar o modelo
matematico. Porém, antes de apresentar os resultados obtidos desta validagdo, sera
descrita brevemente a analise realizada para as constantes cinéticas utilizadas no

modelo.

3.5.1. Analise das Constantes Cinéticas

Algumas constantes cinéticas presentes na literatura tiveram de ser re-estimadas. A
equacdo da constante cinética de propagacdo da fase monomérica (Kp1), utilizada no
modelo matematico, é dada na forma (PINTO e GIUDICI, 2001):

1902)

= ktd1°’5x10,4e( T, (3.74)

kp

Porém, para adaptacdo as corridas fornecidas para validacdo do modelo, esta
equacdo precisara ser multiplicada por um fator capaz de corrigir o valor estimado para
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a eficiéncia média dos iniciadores, tornando possivel o ajuste dos perfis de pressdo do
modelo, de acordo com os dados adquiridos nas corridas industriais. Assim, a equacao

obtida terd a forma:

1902

Ky =8 . ktd1°’5x1o,4e(* ) (3.75)

pl —

onde 9, € o fator de correcdo de kp: e tera um determinado valor para cada corrida.

E importante citar que a propria literatura apresenta divergéncias com relagéo as
equacgdes das constantes de propagacéo (kp1). A Figura 3.2 demonstra a divergéncia
existente entre elas, de acordo com alguns trabalhos de modelagem de polimerizagéo
em suspensdo do MVC ja realizados anteriormente, indicando inclusive que a ordem de
grandeza destas constantes € discrepante em determinados casos. Por isso, ha

necessidade de colocar o grafico em escala logaritmica.

x WIEME et al., 2009 ADEROOetal., 2005
® PINTOeGIUDICI, 2001 + KIPARISSIDES et al., 1997
=NAGY e AGACHI, 1997

o
1

log(Kp;) (log(m3/kmol/s))

4 T A A A A A
A A
A A A “ .
s ¢ ) s >'+< % Q
é é ¢ i x x * 8
x
% x
2 1 1
290 310 330 350

T (K)

Figura 3.2 — Perfis das constantes cinéticas de propagacdo da fase monomérica
provenientes de diferentes literaturas sobre polimerizacdo em suspenséo do cloreto de

vinila.
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Conforme citado anteriormente, a constante de propagacdo da fase monomeérica
utilizada no modelo desenvolvido nesta dissertacdo foi a presente no artigo do PINTO e
GIUDICI (2001), uma vez que apresentou maior coeréncia com as outras constantes
cinéticas (Ko, Kid1, K2, Kim € Kimz) do proprio artigo. Ou seja, as constantes cinéticas
possuiam uma correlagdo ja esperada como, por exemplo: kp: = kp, e variando muito

pouco com a converséo da reagao; K1 >> Kid € Kim1/Kp1 = kima/Kp2 = constantes.

Conforme ja explicado anteriormente, de acordo com a Teoria do VVolume Livre,
apos a conversdo critica (Xr), a etapa de propagacdo (kp2) torna-se controlada pela
difusdo (PINTO e GIUDICI, 2001; DE ROO et al., 2005). Portanto, a constante cinética

passa a ser influenciada por estes efeitos difusionais, podendo ser escrita na forma:

<< 1,85x1o3e(* %)x% - ﬁ)) (3.76)

kp2 = kple

A constante de transferéncia para o0 monémero na fase monomérica esta

apresentada abaixo (XIE et al., 1991a).

) (3.77)

Kim1 = 1,9><105e(_ LSTT,

tml —

A existéncia de um fator de correcdo para esta constante foi essencial para ajuste
do valor K do polimero formado; ou seja, para acerto das massas molares medias
numérica e ponderal. Este requisito deve-se ao fato de existirem impurezas no sistema,
principalmente no mondmero utilizado na reacdo. Assim, a equacdo é reescrita na

forma:

7800 ) (378)

Kim1 =71 % 1,9><1()5€:<_1,T7Tr

58



cujo fator de correcdo € igual a t; que, assim como 8;, apresenta valores distintos para

cada corrida.

A constante cinética de transferéncia para o monémero na fase polimérica foi
obtida levando-se em consideracdo a constante de propagacdo da fase polimérica. Em
outras palavras, k, e kim S80 constantes cinéticas para as reagoes entre moléculas de
monomero e radicais. Logo e por conseguinte, os efeitos difusionais delas devem ser os
mesmos. Entédo, se os efeitos difusionais da constante de propagacdo fazem a igualdade

abaixo ser verdadeira:

kp2 = kp1 * g(x) (3.79)

a constante de transferéncia para o monémero tera de ser corrigida exatamente da

mesma forma, gerando a seguinte expressao:

ktm2 = ktml X g(X) (380)

ou seja, ndo se pode corrigir k, de um uma forma e ki de outra, pois dizem respeito a
reacdes entre as mesmas espécies quimicas. Portanto, a equacdo da constante cinética de

transferéncia para 0 monémero na fase polimérica fica:

((1,85“03@(225))(\%&%@)) (3.81)

ktm2 = ktml €

sendo g(x):

o ((1,85xlose(2i‘§5)>( S %p )) (3.82)
g(x)=e
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E importante enfatizar que os ajustes de kp; e kims, descritos acima (ou melhor, os
fatores de correcdo 6, e t1), Serdo necessarios para cada nova batelada implementada no
modelo desenvolvido, uma vez que sempre existirdo diferentes impurezas presentes no
monomero adicionado ao reator, bem como eficiéncias distintas para cada lote de
iniciador utilizado na polimerizagdo. Espera-se, no entanto, que esses valores nao

mudem muito e flutuem em torno de valores médios bem definidos.

As constantes cinéticas de terminacdo presentes no modelo também foram
retiradas do trabalho do PINTO e GIUDICI (2001):

2114)

ey = 13x102% T (3.83)

e a constante da fase polimérica apresenta o termo de controle difusional da reacéo,

devido ao efeito gel.

<<—6,64X 10°e” %)x% - ﬁ)) (3.84)

Kegr = keqr€

Conforme serd visto nas secdes seguintes durante o estudo de validacdo do
modelo, a unidade industrial ndo forneceu o perfil de converséo reacional, por nao
mensurar esta varidvel no decorrer da batelada. Entdo, as constantes cineticas de
terminacdo ndo foram ajustadas para representar corretamente esta curva, o0 que poderia
implicar na obtencdo de um perfil de conversdo equivocado e ndo condizente com o
perfil real. Portanto, fez-se indispensavel uma investigagdo sobre a dependéncia entre as

constantes de terminagéo e a converséo da reacao.

Os dados da polimerizagdo da Corrida 1, listados na proxima secao, foram usados
para definir a converséo final e o perfil de pressdes. Aplicando um fator y para dividir
kg1 € multiplicar ki, e assim ampliar a diferenca entre estas duas constantes, e
ajustando para cada fator y as demais variaveis (através da alteracdo dos fatores de

corregdo o, e t1 de Kp1 e kim), encontraram-se perfis de conversdo desiguais para
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diferentes fatores y conforme ilustrado na Figura 3.3, que atendiam a conversao final e o

perfil de pressdes do processo. Os resultados dos ajustes necessarios, para cada fator y

utilizado, estdo presentes na Tabela 3.3.

1.0

e [ator 1l
e Fator 2

- Fator3

esseFatord
Fator5

300

400

t (min)

Figura 3.3 — Perfis de conversdo com o tempo encontrados para os diversos fatores (y)

de correcdo das constantes cinéticas Kz € Kigp.

Tabela 3.3 — Resultados dos fatores de corregdo de Kp: e ki1, representados por 4, e 1,

respectivamente, para cada fator das constantes ki, indicados pelos valores de .

Fator 1 Fator 2 Fator 3 Fator 4 Fator 5
=1 ¥=2) =4 (y=10) (y=100)
Kiq1/1 IxKigo | Kiq2/2 2%Kiqo | Kegi/4 4xKego | Keg2/10 10xKygy | Keg1/100 100xKg,
01 0,481 0,630 0,800 1,100 2,230
T1 0,850 0,760 0,690 0,600 0,300

Com estes resultados, percebe-se que a curva de conversdo ndo deve ser muito

sensivel as variagdes das constantes cinéticas de terminacdo (ki € Kig2), j& que um alto

valor do fator y (por exemplo, igual a 100) ndo aumentou significativamente o perfil de

conversdes, indicando que a curva de conversdo da batelada industrial s6 mudara se os

61




valores de ky da literatura forem corrigidos por varias ordens de grandeza. Portanto,

admite-se aqui que as constantes de terminacédo da literatura sao suficientemente boas.

3.5.2. Validagéo do Modelo com a Corrida 1

A planta industrial forneceu os dados operacionais de uma corrida real, presentes
na Tabela 3.4, para servirem como entradas do modelo desenvolvido. Foram também
fornecidos os resultados obtidos nesta mesma corrida, para possibilitar a validacdo do
modelo. O reator empregado neste caso é semelhante ao ilustrado na Figura 2.6, fazendo

uso de uma camisa de resfriamento para o controle da temperatura reacional.

A primeira corrida avaliada adotou trés iniciadores, identificados no modelo como
Iniciador 1, Iniciador 2 e Iniciador 3, com tempos de meia vida de 65, 37 e 347 min (a
60 °C), respectivamente. Estes compostos foram adicionados em sua totalidade no inicio
da reacdo, que teve uma duracao de 674 minutos. O perfil de temperatura fornecido é
representado na Figura 3.4, em que se pode observar que a temperatura reacional foi de
60 °C, impondo-se no final da corrida o chamado kick de temperatura da reacdo de 69
°C. Este kick é um aumento na temperatura do meio reacional e visa a um incremento

final na conversao.

As constantes cinéticas das etapas de polimerizacdo utilizadas no modelo para a
primeira corrida reacional estdo listadas Tabela 3.5. E importante salientar que as
constantes Ky, ki1, Kia2 € Kimz, N80 sofreram alteragdes para a segunda corrida fornecida,
conforme observado adiante. Entretanto, as constantes Ky1 e kima possuem fatores de
corregdo (01 e T1, respectivamente) que sdo diferentes em cada corrida; ou seja, estas
constantes cinéticas sdo distintas das usadas na Corrida 2, bem como as constantes de
decomposicdo dos iniciadores (kqi, Kg2 € Kgs3), ja que os iniciadores ndo foram o0s
mesmos. Os valores dos fatores de correcdo encontrados para a Corrida 1 foram 91 =
0,481 e t; = 0,850. Observa-se que as corre¢cdes podem ser consideradas pequenas, no

sentido de que mantém as ordens de grandeza das constantes reportadas na literatura.
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Tabela 3.4 — Dados da Corrida 1 fornecidos pela unidade industrial que serviram como

entradas do modelo.

Dados Industriais Unidades
TV = 33,35 °oC
Thicx = 69,00 °C
MY = 0,00675 phm
MY = 0,00650 phm
MY = 0,00750 phm
V0 =25250 I
MO =22.352,82 kg
V0 =315 I
MY =31.319,82 kg
P’'=0.15 kgf/cmza
t=674 min

(phm = Partes por cem de monémero (base massica); o sobrescrito ’ indica as condicdes

iniciais.)

Além disso, cabe dizer que, em geral, a taxa de decomposi¢édo do iniciador pode
ser considerada igual nas duas fases (SIDIROPOULOU e KIPARISSIDES, 1990).
Portanto, os valores de ky sdo sempre os mesmos, independentemente da fase reacional,
ndo sendo controlados pela difuséo. Por ndo possuirmos os valores reais da eficiéncia de
cada iniciador, elas foram consideradas iguais a valores usualmente reportados na
literatura (ODIAN, 2004):

e Eficiéncia média do Iniciador 1: f; = 69%;
e Eficiéncia média do Iniciador 2: f, = 62%;

e Eficiéncia média do Iniciador 3:; f3; = 62%.
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Tabela 3.5 — Constantes cinéticas utilizadas no modelo matematico de polimerizagdo em

suspensdo do MVC.

Referéncias

Constantes Cinéticas Unidades o
Bibliogréaficas
K, = (2832105 - 57) 1/s BRANDRUP et al. (1998)
ke, = 12754 =57 1s BRANDRUP et al. (1998)
k= (23179515 1s BRANDRUP et al. (1998)
2114
ket = 13%10120 ) m¥kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
4986
((—6764”0"’6( T ))(ﬁ - %)) m®kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
Kgo = Kear€
1902 PINTO e GIUDICI
Kyt = 0,481k, %X 10.4el 17 ) mé/kmol/s 2001y
Koz =k, Para X < X; m3kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
_ 2395
((-1’85“030( g ))(ﬁ - w;,.p)> m*kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
kp =kpie Para X > X

7800 )

Ky = 0.85%1 9)(1056(_1,T7Tr m%kmol/s XIE et al. (1991a) *
m B B

XIE et al. (1991a) *;

Kemo = Kem1 Para X < Xg m?*/kmol/s
PINTO e GIUDICI (2001)

2595 *-
((_Lgsxm%(_ ﬁ)(ﬁ—%}) emolls XIE et al. (1991a) *;
*’) ParaX > Xf PINTO e GIUDICI (2001)

kth = ktml €

* Constantes cinéticas com parametros ajustados para adaptacdo ao modelo, conforme

ja discutido anteriormente.

A Figura 3.4 ilustra o perfil da temperatura da reacdo da Corrida 1 com o tempo.

Utilizou-se este mesmo perfil no modelo matematico para a validag&o.
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Figura 3.4 — Perfil da temperatura da reagcdo com o tempo da Corrida 1 fornecido pela

unidade industrial para a validagdo do modelo.

A Figura 3.5 apresenta o perfil dindmico da presséo do reator, obtido com auxilio
do modelo matematico e o perfil apresentado como resultado da operacédo da planta para
a primeira corrida. Analisando os perfis, observa-se que 0s mesmos Sao Muito
semelhantes e que permanecem proximos na maior parte do tempo, o que indica que o
modelo desenvolvido é capaz de prever a pressdo reacional. Para explicitar de maneira
mais clara esta equivaléncia, apresentam-se a pressao calculada com o modelo e as
fornecidas pela unidade industrial em um unico grafico (Figura 3.6). Observa-se, nesta
figura, que a curva caracteristica ndo desvia muito da reta de 45° ilustrando o bom
ajuste alcangado. O aumento um pouco menos pronunciado da pressdo no reator pode

ser devido a inércia caracteristica dos sistemas moveis de medicao da unidade real.
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Figura 3.5 — Perfis da pressdo do reator versus tempo reacional obtidos pela corrida

de uma batelada industrial e pelo modelo matematico desenvolvido.
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Figura 3.6 — Perfil da pressdo do reator industrial (Ping.), Onde ocorreu a batelada que
gerou os resultados divulgados para a validacdo do modelo, como fungéo da pressao

calculada pelo modelo desenvolvido (Pcac).
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Alguns resultados adicionais, como o valor K do polimero produzido e a
conversdo da reacdo, X, também foram fornecidos para averiguacdo da compatibilidade
dos resultados do modelo com os resultados operacionais. Estes valores estdo
registrados na Tabela 3.6, em conjunto com o indice de polidispersdo, IP, do PVC,
obtido pelo modelo. O valor K experimental coincide com o calculado pelo modelo e a
conversdo ficou bem préxima, ja que a batelada industrial teve uma conversao estimada
de 80% e o simulador forneceu o valor de 82%. Além destes dados, 0 modelo obteve
um indice de polidispersdo de 2,02. Apesar deste dado ndo estar disponivel
experimentalmente, o valor calculado encontra-se coerente com aqueles reportados em
trabalhos sobre PVC presentes na literatura, que se encontram em torno de 2
(RODOLFO et al., 2006).

Tabela 3.6 — Resultados do modelo matematico versus resultados da corrida industrial.

Modelo Matematico Corrida 1 Desvio
Valor K 64,6 64,6 0
X (%) 82 80 2
IP 2,02 n.d. n.a.

n.d. = ndo disponivel; n.a. = ndo aplicével

Analisando estes resultados, percebe-se que o modelo matematico desenvolvido
representa de maneira acurada os resultados experimentais da Corrida 1 fornecida pela
planta industrial. Além dos resultados discutidos acima, o modelo forneceu também as
curvas de conversao reacional e de calor liberado pela reacdo com o tempo, indicadas,

respectivamente, nas Figura 3.7 e Figura 3.8.

Através da Figura 3.8, pode-se constatar que a taxa de polimerizacdo, aqui
representada pelo calor liberado Q;, aumenta pouco com a conversao até o instante em
que a reacdo se autoacelera devido ao efeito gel e ao kick da temperatura. O valor
maximo é alcancado apos a conversdo reacional atingir a converséo critica. De acordo
com a Figura 3.9, pode-se verificar o tempo exato em que este fenbmeno ocorre, através
do ponto de interseccdo dos perfis de conversdo reacional e conversdo critica, que
aconteceu, aproximadamente, 665 minutos depois do inicio da reacgéo.
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Figura 3.7 — Conversdao de mondmero variando com o tempo, de acordo com o

modelo matematico, levando em consideracdo os dados operacionais da Corrida 1.
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Figura 3.8 — Calor liberado pela rea¢do ao longo do tempo, de acordo com o modelo

matematico, levando em consideracdo os dados operacionais da Corrida 1.
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Neste momento (em que X = Xj), verifica-se um brusco aumento da taxa de
reacao. Por ainda existirem iniciadores no meio reacional capazes de continuar a reacao
e pelo fato de apenas haver polimero neste estagio da reacdo, o efeito gel é intenso,

explicando o incremento brusco da taxa de polimerizagéo.

1.0
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Figura 3.9 — Perfis de converséo reacional e conversdo critica do modelo matematico

variando com o tempo da batelada.

Caso os ajustes nas constantes cinéticas Kp; e kimy ndo tivessem sido feitos, os
resultados do modelo n&o teriam a mesma coeréncia com os resultados reais da unidade
industrial. As Figura 3.10 e Figura 3.11 indicam a discrepancia entre estes resultados,
uma vez que sdo mostrados resultados de simulacdo utilizando-se as constantes

cinéticas diretamente obtidas da literatura.

A Tabela 3.7 também indica a discordancia entre os resultados do modelo quando
comparados aos da batelada real da polimerizacdo em suspensdo do cloreto de vinila.
Apesar de o valor do indice de polidispersdo (IP) ter sido bom (em torno de 2), de
acordo com a literatura (RODOLFO et al., 2006), pode-se observar que a conversao e o
valor K sdo completamente diferentes, apresentando um alto desvio, sendo esta mais
uma comprovacao de que a corre¢do das constantes cinéticas é indispensavel ao sucesso

dos resultados de simulagdo encontrados com o modelo matematico.
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Figura 3.10 — Perfis da pressdo do reator versus tempo reacional obtidos pela corrida
de uma batelada industrial e pelo modelo desta polimerizagdo sem ajustes nas
constantes cinéticas (Kp1 € Kim1).
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Figura 3.11 — Perfil da presséo do reator industrial, onde ocorreu a batelada que gerou
os resultados divulgados para a validacdo do modelo, como fungdo da presséo

calculada pelo modelo desenvolvido, sem ajustes nas constantes cinéticas (Kpz € Kim1).
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Tabela 3.7 — Resultados do modelo matematico versus resultados da corrida industrial

Modelo Matematico Corrida 1 Desvio
Valor K 81,4 64,6 16,8
X (%) 91 80 11
IP 2,03 n.d. n.a.

n.d. = ndo disponivel; n.a. = ndo aplicavel

3.5.3. Validacéo do Modelo com a Corrida 2

Também foram fornecidos os dados e os resultados de outra corrida industrial,
aqui identificada como Corrida 2, realizada no mesmo reator que a corrida anterior,

porém em condic¢des diferentes, conforme apresentado na Tabela 3.8.

Esta polimerizagdo teve uma duragdo de 304 minutos e foi utilizado apenas um
iniciador, identificado como Iniciador 4, com tempo de meia vida de 60 min (a 64 °C),
adicionado completamente no inicio da reacdo. O perfil de temperatura estd presente na
Figura 3.12, sendo verificado que a temperatura reacional foi de 55 °C, impondo-se no
final da corrida um kick de temperatura de 64 °C. O tempo menor de reagdo esta
associado ao uso de condensadores de refluxo, para aumento da troca de calor. As
constantes cinéticas das etapas de polimerizacdo utilizadas no modelo para a segunda

corrida reacional estdo listadas na Tabela 3.9.

Os fatores de correcdo das constantes Ky1 e kim1 S80 diferentes daqueles obtidos
para a Corrida 1, sendo respectivamente iguais a 6; = 0,400 e 1; = 0,605. No entanto,
esses valores sdo muito proximos dos valores anteriores, indicando que as correcdes
foram realizadas de forma consistente. A eficiéncia média estipulada para unico
iniciador utilizado foi de (ODIAN, 2004):

e Eficiéncia média do Iniciador 4: f; = 69%.
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Tabela 3.8 — Dados da Corrida 2 fornecidos pela unidade industrial.

Dados Industriais Unidades
T? = 26,81 °C
Thir = 64,00 °oC
MY, =24 kg
V9 =22.000 I
M =19.755,14 kg
t=304 min

(O sobrescrito ° indica as condig6es iniciais.)

Tabela 3.9 — Constantes cinéticas utilizadas no modelo matematico de polimerizagéo em

suspensdo do MVC.

Referéncias

Constantes Cinéticas Unidades o
Bibliogréaficas
115,47%10°
s 21 52x 100l BT Us AKZONOBEL (2008)
ko = 135107260 T) m*/kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
6 (‘4%&) 1 1 3
=6, e L | Svz>utl vz e m~/Kmol/s €
( 6,64x10 )( = /kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
Kego = kar€
o (22 \ PINTO e GIUDICI
kp1 = 0,40k, X 10,4\ Tr m*/kmol/s (2001)*
kp» =k, Para X < X; m/kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
5 (_2595) I I
(-1’85”0 et Tr )(W'ﬁ> m3/kmol/s | PINTO e GIUDICI (2001)
kpy =kpie Para X > X;¢

7800 )

kewr = 0,605%1,9% 1%~ T9¥7T; m¥kmol/s XIE etal. (1991a) *
m > >

XIE et al. (1991a) *;

Kemy = ke Para X < X m*/kmol/s
oz T ' PINTO e GIUDICI (2001)

2505 XIE et al. (1991a) *;
((—1,85x103e( Tr »(%—#ﬂp)) m*/kmol/s ( )
Ko = ko€ ParaX > Xf PINTO e GIUDICI (2001)

* Constantes cinéticas com parametros ajustados para adaptacdo ao modelo, conforme

ja discutido anteriormente.
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A Figura 3.12 ilustra o perfil da temperatura da reagéo da Corrida 2 com o tempo.
Assim como na Corrida 1, utilizou-se este perfil da planta industrial no modelo
matematico, para a sua validacdo. Portanto, mesmo sem considerar explicitamente a
troca térmica dada pelo condensador de refluxo, a temperatura reacional é consistente,

pois o perfil utilizado é idéntico ao da corrida industrial.

345
330 + J\
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315 +
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Figura 3.12 — Perfil da temperatura da reacdo com o tempo da Corrida 2 fornecido pela

unidade industrial para a validacdo do modelo.

Os perfis de pressdo do reator obtidos pelo modelo matematico e pela batelada
industrial estdo representados na Figura 3.13. Constata-se que o perfil de pressdo obtido
da planta estd provavelmente incorreto, por ndo representar aquilo que realmente
deveria ocorrer com esta varidvel ap6s o kick da temperatura, uma vez que a pressao
praticamente ndo variou com o aumento da temperatura reacional. Possivelmente esta
incoeréncia no resultado da corrida operacional ocorreu devido a algum erro de
indicacdo da pressdo do reator. Em contrapartida, o perfil apresentado pelo modelo esta
coerente com a estratégia de incremento na temperatura, ja que a pressao também sofreu

uma elevacgédo, como era esperado.
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Apesar da curva de pressdo industrial ndo ter sido confidvel para a analise
realizada, o0 modelo p6de ser validado com a Corrida 2, através dos resultados de valor
K, conversdo da reacao (X) e indice de polidispersao (IP), listados na Tabela 3.10, que

coincidiram com os valores previstos.
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Figura 3.13 — Perfis da presséo do reator versus tempo reacional obtidos pela corrida

de uma batelada industrial e pelo modelo matematico desenvolvido.

Tabela 3.10 — Resultados do modelo matematico versus resultados da corrida industrial.

Modelo Matematico Corrida 2 Desvio
Valor K 67,1 67,0 0,1
X (%) 86 87 -1
IP 2,24 n.d. n.a.

n.d. = ndo disponivel; n.a. = ndo aplicavel

Portanto, o modelo matematico desenvolvido representa bem os resultados

experimentais da Corrida 2, fornecida pela planta industrial. As curvas de conversédo
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reacional e de calor liberado pela reagédo, proporcionadas pelo modelo, encontram-se

respectivamente nas Figura 3.14 e Figura 3.15.
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Figura 3.14 — Conversdo de mondémero variando com o tempo, de acordo com 0

modelo matematico, levando em consideracdo os dados operacionais da Corrida 2.

Assim como o perfil de calor liberado pela reacdo encontrado para a Corrida 1
(Figura 3.8), aquele obtido para a Corrida 2 também se autoacelera devido ao efeito gel.
Porém, ao contrario do ocorrido anteriormente, a taxa reacional passa a declinar apés a
conversdo critica, o que é explicado pelo fato de as condi¢cBes de temperatura e
quantidade de iniciador ndo serem as Otimas para propiciar uma intensificagdo na

reacao, ao final da batelada.
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Figura 3.15 — Calor liberado pela reagcdo ao longo do tempo, de acordo com o modelo

matematico, levando em consideracdo os dados operacionais da Corrida 2.

3.6. Analise de Sensibilidade

Apds a validacdo do modelo com os dados experimentais disponibilizados pela
planta industrial, fez-se um estudo de sensibilidade paramétrica para verificar se o
modelo é capaz de capturar os efeitos oriundos das mudancas das condigdes iniciais de
processo. Por isso, variaram-se as massas dos iniciadores e do mondmero adicionadas
no inicio da reacdo e a temperatura da reagdo, como mostrado a seguir. Cabe ressaltar
que estas perturbacBes ocorreram somente nas varidveis de entrada do modelo
matematico, ndo existindo resultados experimentais para esses diferentes cenarios. Para

esta averiguacao, foram aplicados os dados da Corrida 1 e com os dados da simulacéo,

foram construidos os graficos das Figura 3.16 a Figura 3.36.

A Tabela 3.11 mostra as concentracdes dos iniciadores (massa de iniciador/massa
de mondmero) utilizadas nesta corrida e as novas concentracoes definidas para a analise
da sensibilidade do modelo. A Figura 3.16 ilustra as variacbes da conversdo com o
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tempo, quando se alteram as concentragdes dos iniciadores. De acordo com esta
ilustracdo, a conversdo aumenta com a elevacao na concentracdo dos trés iniciadores em
conjunto, o que pode ser explicado pelo fato de uma maior quantidade de iniciadores no
meio reacional ocasionar um aumento na concentracdo de radicais gerados, fazendo a

conversdo e a taxa de reagdo aumentarem significativamente.

Avaliando cada um dos iniciadores separadamente, percebe-se que, acrescentando-
se 0 Iniciador 3 sozinho ao reator (com uma quantidade 2,5 vezes maior do que a
adicionada na Corrida 1), ha menor conversdo de mondmero no inicio da reacéo,
comparativamente a adicdo dos iniciadores 1 e 2 separadamente (ambos adicionados,
também, com uma quantia 2,5 vezes maior do que a da Corrida 1). Porém, percebe-se
que, em um determinado instante de tempo, a conversdo da reacdo que contemplava
somente o Iniciador 3 (representada pela curva verde da Figura 3.16) atingiu conversoes
maiores do que a dos outros dois iniciadores em um mesmo tempo reacional. Este efeito
pode ser explicado pelo fato do Iniciador 3 possuir um tempo de meia vida de
aproximadamente 347 min, maior do que o do Iniciador 1 (com tempo de meia vida de,
aproximadamente, 65 min) e o do Iniciador 2 (com tempo de meia vida de 37 min,
aproximadamente). Ou seja, em baixos tempos de reacdo, por existir menor quantidade
de radicais no meio onde apenas o Iniciador 3 foi adicionado, a reagdo ocorre
efetivamente em menores propor¢fes, quando comparada a reacdo em que apenas o
Iniciador 1 ou 2 foi adicionado. Todavia, em um tempo maior de reacdo, enquanto a
quantidade dos radicais no meio reacional que continha apenas o Iniciador 1 ou o
Iniciador 2 fica menor, a quantidade de radicais no meio reacional onde houve
acréscimo somente do Iniciador 3 fica maior, proporcionando um aumento da converséo

e da taxa reacional a partir deste determinado instante.

A Figura 3.17 representa o perfil da pressédo do reator com o tempo, quando se
varia a concentracdo dos iniciadores adicionados no inicio da reacdo. O aumento da
massa de iniciadores faz com que o monémero seja consumido mais rapidamente e,
portanto, que a conversao critica da reagdo seja atingida com maior velocidade, ja que a
conversdo fica maior em um mesmo tempo reacional, conforme discutido na anélise da
Figura 3.16. Com isso, verifica-se que a queda na pressdo do reator, relativa ao fim da

fase rica em mondmero, somada a queda na pressdo do reator, referente & diminuicéo da
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temperatura ap6s o kick de temperatura, faz com que a pressdo caia de forma mais

acentuada, devido ao fim mais prematuro da fase monomérica.

Tabela 3.11 — Variacdo na concentracao dos iniciadores para analise de sensibilidade do

modelo.
Conc. Iniciador 1 Conc. Iniciador 2 Conc. Iniciador 3
(kg de inic./kg de (kg de inic./kg de (kg de inic./kg de
mon.) mon.) mon.)
Dados 5 5 =
Industriais 6,750%10 6,500%10 7,500%10
Concentracao
Menor dos 6,075x10™ 5,850x10° 6,750x10™
Iniciadores
Concentracéao
Maior dos 7,425x107 7,150x107 8,250x10™
Iniciadores
Concentracéao
Maior do 16,875x107 0 0
Iniciador 1
Concentracao
Maior do 0 16,250x107 0
Iniciador 2
Concentracgao
Maior do 0 0 18,750x10°
Iniciador 3
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Figura 3.16 — Conversdo da reacdo com o tempo, variando as concentragcdes de

iniciadores adicionados no inicio da batelada.
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Figura 3.17 — Pressdo do reator com o tempo, variando as concentrac@es de iniciadores

adicionados no inicio da batelada.
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As Figura 3.18 e Figura 3.19 ilustram as massas molares médias numérica e
ponderal, respectivamente, como funcbes das diferentes concentracGes de iniciadores
adicionados. Nota-se que a tendéncia inicial das massas molares médias é de queda,
devido ao aumento da temperatura reacional que provoca um aumento da etapa de
terminacéo e, a partir de um determinado instante, os perfis das massas molares tendem
a aumentar com o tempo por causa do efeito gel que diminui a etapa de terminagdo. A
pequena variacdo das massas molares médias se deve ao fato de que elas sdo
controladas pela transferéncia de cadeia para 0 mondmero e, portanto, pela temperatura
da reacéo. Para visualizar melhor esta pequena variagéo, a Figura 3.20 ilustra o perfil do
valor K com as diferentes concentracdes dos iniciadores. Por ser calculado a partir das
massas molares médias (Equacdo (3.57)), praticamente ndo houve alteracdo desta

propriedade polimérica.
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Figura 3.18 — Massa molar média numérica do polimero com o tempo, variando as

concentragdes de iniciadores adicionados no inicio da batelada.
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Figura 3.19 — Massa molar média ponderal do polimero com o tempo, variando as

concentragdes de iniciadores adicionados no inicio da batelada.
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Figura 3.20 — Valor K do polimero com o tempo, variando as concentragbes de

iniciadores adicionados no inicio da batelada.
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O indice de polidispersdao é mostrado na Figura 3.21. Os perfis dinamicos de IP
estdo intimamente relacionados com os perfis dindmicos de M, e M,,, obedecendo a
Equacdo (3.56). De acordo com esta figura, o valor final do IP do polimero é de,
aproximadamente, 2, estando coerente com o valor que as resinas de PVC apresentam
(RODOLFO et al., 2006). Observa-se que o indice de polidispersdo varia com
diferentes iniciadores adicionados ao processo, ja que neste caso o balango de
iniciadores € alterado, produzindo polimeros com diferentes caracteristicas ao longo da

batelada.
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Figura 3.21 — indice de polidispersdo do polimero com o tempo, variando as

concentragOes de iniciadores adicionados no inicio da batelada.

Finalmente, a Figura 3.22 indica o calor liberado pela reacdo com o tempo. O calor
da reacdo esta intimamente relacionado com a taxa de reacdo. Portanto, se a etapa de
propagagdo aumenta com 0 aumento da concentragdo dos iniciadores, a taxa de reagéo
também aumenta, fazendo com que o calor de reacdo fiqgue maior, 0 que é claramente

demonstrado nesta figura. Conforme ja descrito anteriormente, nota-se que as taxas de
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liberagdo de calor aumentam com o tempo, por causa do efeito gel, resultante do

aumento da concentracdo de polimero.
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Figura 3.22 — Calor liberado pela reacdo com o tempo, variando as concentracdes de

iniciadores adicionados no inicio da batelada.

A massa de mondmero inicial carregada ao reator também sofreu variacdes para
andlise da sensibilidade do modelo para esta variavel. A Tabela 3.12 registra a massa de
mondmero utilizada pela Corrida 1 e as novas massas definidas, mostrando também as
concentracfes dos iniciadores (massa de iniciador/massa de monémero) obtidas para
cada uma dessas variagfes de massa monomérica. Deve ser enfatizado que as massas
dos iniciadores permaneceram as mesmas fornecidas originalmente pela unidade

industrial (Corrida 1), conforme ja definido na Tabela 3.4.

A Figura 3.23 mostra a variagdo da conversdo da reacdo com o tempo, quando se
modifica a massa de mondmero adicionada ao processo. O aumento da massa de
mondmero diminui a concentracdo de iniciador, conforme mostrado na Tabela 3.12.
Dessa forma, a quantidade de iniciadores fica relativamente menor. 1sso provoca uma
reducéo relativa das taxas de reagéo, fazendo a conversao diminuir, conforme ilustrado

nesta figura.

83



Tabela 3.12 — Variagdo na massa de monomero, obtendo-se diferentes concentracdes de
iniciadores, para analise de sensibilidade do modelo.

Conc. Iniciador 1 | Conc. Iniciador 2 | Conc. Iniciador 3
Massa de o o o
R (kg de inic./kg de | (kg de inic./kg de | (kg de inic./kg de
Monémero (kg)
mon.) mon.) mon.)
Dados 5 5 5
o 22.352,820 6,750x10 6,500x10 7,500x10
Industriais
Massa Menor do 5 5 5
20.117,538 7,500x10 7,222x10 8,333x10°
Mondmero
Massa Maior do 5 5 5
24.588,100 6,136x10 5,909x10 6,818x10
Mondmero
1.0
e==Dados Industriais
08 + Massa Menor do Mondmero
= = +Massa Maior do Mon6mero
0.6 +
X
04 +
0.2 +
0.0 ==

700

Figura 3.23 — Conversdo da reagdo com o tempo, variando a massa de monémero

adicionada no inicio da batelada.

A Figura 3.24 retrata os perfis dindmicos da presséo do reator. De forma anéloga a

mostrada anteriormente, a diminuicdo na massa de mondémero adicionada ao reator faz a
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conversdo da reacdo ser maior, atingindo a conversdo critica mais rapidamente. Com

iss0, a pressdo do reator apresenta uma queda mais acentuada, conforme pode ser visto

nesta figura.
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o ’ e Dados Industriais
6.0 '! Massa Menor do Mondmero
, = =Massa Maiordo Monémero
!
I
4.0 - |
0 100 200 300 400 500 600 700
t (min)
Figura 3.24 — Pressdo do reator com o tempo, variando a massa de mondmero

adicionada no inicio da batelada.

As Figura 3.25 e Figura 3.26 apresentam os perfis das massas médias molares
numérica e ponderal do polimero formado. Percebe-se que estes valores de M, e My,
ndo sofrem grandes alteragfes com a variacdo na quantidade de mondmero adicionada
ao reator. Isto se deve ao fato de estas variaveis ndo serem muito sensiveis as variagoes
do monémero nem dos iniciadores, mas sim a temperatura da reacdo (XIE et. al.,
1991b), como ja explicado. Esta baixa variacdo também pode ser observada pelos

valores K obtidos, vide Figura 3.27.
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Figura 3.25 — Massa molar média numérica do polimero com o tempo, variando a

massa de mondmero adicionada no inicio da batelada.
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Figura 3.26 — Massa molar média ponderal do polimero com o tempo, variando a

massa de mondmero adicionada no inicio da batelada.
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Figura 3.27 — Valor K do polimero com o tempo, variando a massa de monémero

adicionada no inicio da batelada.

A Figura 3.28 ilustra os perfis do indice de polidispersdo com a variacdo da
quantidade de mondmero adicionada ao reator. O valor final de IP continuou sempre
muito proximo de 2 e praticamente ndo variou com a quantidade de mon6mero
adicionada ao reator, indicando que a proporcdo nas variacfes de My, e M, foram
semelhantes ao longo da polimerizacdo, conforme visto nas Figura 3.25 e Figura 3.26.

Esse efeito ja era esperado, como discutido anteriormente.

Para finalizar o estudo da influéncia da variagdo da massa de mondémero, a Figura
3.29 mostra que o calor da reacdo é relativamente insensivel as mudancas da massa
inicial de mon6émero até o desaparecimento da fase monomeérica, como ja poderia ser
esperado. Isso ocorre porque as taxas de reacdo dependem, basicamente, da quantidade
total de radicais livres gerados, que ndo muda muito nas condi¢des analisadas, ja que as
massas dos iniciadores foram mantidas constantes. Ap6s a conversdo critica, j& nédo
mais existe a fase monomérica e percebe-se que a diminuicdo da massa de mondmero
aumentou significativamente o calor da reacdo, o que se deve ao fato de a reacao atingir

conversdes bem maiores para este caso.
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Figura 3.28 — Indice de polidispersio do polimero com o tempo, variando a massa de

mondmero adicionada no inicio da batelada.
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Figura 3.29 — Calor liberado pela reagdo com o tempo, variando a massa de monémero

adicionada no inicio da batelada.
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Outra analise feita foi a da sensibilidade do modelo a variagfes na temperatura da
reacdo. A Tabela 3.13 indica quais temperaturas foram utilizadas para este estudo. A
Figura 3.30 relaciona as curvas de conversdao no tempo para diferentes temperaturas
reacionais. Pode-se dizer que um incremento na temperatura acarreta um grande
acréscimo na conversao da reacao, o que se deve ao fato de que esta variavel aumenta a
decomposicdo dos iniciadores e as constantes cinéticas das etapas da reacdo,
comprometendo a seguranca da operacdo do processo, pois o controle da temperatura

reacional torna-se mais dificil.

Tabela 3.13 — Variacdo na temperatura reacional, para analise de sensibilidade do

modelo.
Temperatura da
reacéo (°C)
Dados
o 60
Industriais
Menor
50
Temperatura
Maior
70
Temperatura

A Figura 3.31 complementa essa avaliacdo, indicando a variagdo da pressao do
reator com o tempo. Com uma maior temperatura reacional e um consequente aumento
na conversao, tem-se uma queda na pressdo do reator mais rapida, por atingir a
conversdo critica de forma mais agil. Pode-se nem mesmo chegar ao tempo de kick da
temperatura da reacdo, conforme ocorre com a curva referente a temperatura maior (de

70 °C), na qual a reagdo termina antes deste tempo.
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Figura 3.30 — Converséo da reacdo com o tempo, variando a temperatura do reator.
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Figura 3.31 — Pressao do reator com o tempo, variando a temperatura do reator.
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As variacdes das massas molares médias numérica e ponderal com o tempo estdo
ilustradas nas Figura 3.32 e Figura 3.33. Confirma-se que o0 acréscimo na temperatura
também propicia um aumento na etapa de terminacéo e de transferéncia de cadeia para o
monomero, fazendo com que as massas molares (M, e M,,) figuem menores, o0 que pode
ser verificado no inicio da polimerizacdo, até o instante em que o efeito gel fica
suficientemente intenso a ponto de proporcionar a diminuicdo da etapa de terminacdo e
consequente aumento da cadeia polimérica produzida. Conforme j& citado
anteriormente, a sensibilidade das massas molares médias com a temperatura é muito
maior do que em relacdo as massas de iniciadores e de mondmero. Resultado
semelhante foi verificado nos perfis dos valores K, representados pela Figura 3.34, que

também sofreram apreciavel alteracdo com a temperatura, conforme ja era esperado.
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Figura 3.32 — Massa molar média numérica do polimero com o tempo, variando a

temperatura do reator.
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Figura 3.33 — Massa molar média ponderal do polimero com o tempo, variando a

temperatura do reator.

80
== Dados Industriais

Menor Temperatura
70 - = =Maior Temperatura
50 +
40 1 1 1 1 1 i

0 100 200 300 400 500 600 700
t (min)

Figura 3.34 — Valor K do polimero com o tempo, variando a temperatura do reator.
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A Figura 3.35 ilustra o perfil do indice de polidispersdo do polimero formado com
o tempo. Esta figura demonstra que o valor final de IP novamente esta sempre proximo
de 2, 0 que concorda com os dados da literatura (RODOLFO et al., 2006).
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Figura 3.35 — Indice de polidispersdo do polimero com o tempo, variando a temperatura
do reator.

Para finalizar, a Figura 3.36 mostra o perfil de liberacdo do calor de reagdo com o
tempo. Como era previsto, a temperatura da reacdo mais alta faz o calor liberado pela
polimerizacdo aumentar bastante, em virtude do aumento das taxas de reagdo e
consequente aumento da conversdo reacional, conforme mostrado na Figura 3.30.
Entdo, pelo fato da reacdo ser exotérmica, um aumento em sua conversdo reacional

implica em um aumento no calor liberado por esta reacéo.
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Figura 3.36 — Calor liberado pela reagdo com o tempo, variando a temperatura do

reator.
Portanto, O conjunto de figuras aqui apresentado (Figura 3.16 a Figura 3.36)
indica que o modelo matematico reproduz adequadamente o conhecimento disponivel
sobre a operacédo desses sistemas de reacdo e € bastante confiavel, podendo ser utilizado

para a otimizacdo da polimerizacdo em suspensao do MVC.

3.7.  Analise da Valvula de Seguranca

O modelo matematico desenvolvido possibilitou também o dimensionamento da
valvula de seguranca de pressdo (PSV) do reator, visando a uma maior seguranca

operacional. Com isto p6de-se estudar como a pressao do reator se comporta quando €
perdido o controle da reacdo de polimerizacdo do PVC (fendmeno chamado runaway)

em diferentes instantes da batelada.

Para simular o cenério de runway, o modelo, em um determinado momento (t,)

definido para o estudo em questéo, passava a calcular a temperatura do sistema com um
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balangco de energia, sem contabilizar a remocdo do calor pela camisa de resfriamento

(runaway adiabatico):

dTr _ Qr Y Fsaida AHVm — Yy Fsaida AHVW
dt MyMM,cp, + p, MM, cp, + Migua MM, cp,,

(3.85)

Dessa forma, o controle da temperatura reacional era perdido, fazendo
consequentemente a pressdo do sistema subir. Portanto, a valvula PSV deveria abrir e
ser capaz de manter a pressdo abaixo da pressdo maxima permissivel para a operacao do

reator. Assim, a PSV deveria assegurar que:

max (3.86)

Para fins de ilustracdo do projeto da PSV, foram propostos os dados de projeto
apresentados na Tabela 3.14. Com a definicdo das press@es de set da valvula (pressao de
abertura) e da maxima pressdo admissivel de operacdo, foram obtidas as Figura 3.37 a
Figura 3.39, tomando-se para cada uma delas um valor fixo do coeficiente da valvula

(Cy) e variando-se o tempo em que o controle da reagdo é perdido (ty).

Primeiramente, fez-se uma andlise de sensibilidade dos valores de C, no modelo.
Entdo, escolheu-se C, = 500 e variou-se 0 tempo em que o controle da reagdo é perdido,
obtendo-se nesse caso a Figura 3.37. Em seguida, o valor de C, foi alterado para 300,
para verificar se a PSV com um orificio de passagem menor asseguraria o controle da
pressdo reacional, chegando-se ao grafico da Figura 3.38. Percebe-se que as PSVs com
estes C, sdo capazes de controlar a pressdo da reacdo, ndo permitindo que a pressédo

méaxima admissivel seja ultrapassada.

Tabela 3.14 — Estimativas para o0 Dimensionamento da PSV

Valores Estimados Unidades
Pset 11,0 kgf/cng
Pmax 14,0 kgf/cng
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Figura 3.37 — Pressdo do reator com o tempo, quando o sistema reacional perde o

controle em diferentes tempos (t,) e a valvula de seguranca (com um C, de 500) abre
para controlar a pressao.
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Figura 3.38 — Pressdo do reator com 0 tempo, quando o sistema reacional perde o

controle em diferentes tempos (t,) e a valvula de seguranca (com um C, de 300) abre
para controlar a pressao.
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Porém, as Figura 3.37 e Figura 3.38 parecem mostrar que as valvulas estdo
superdimensionadas, pois, assim que a pressao do reator atinge a pressao de set, as
PSVs abrem e aliviam o reator praticamente de forma instantdnea. Entdo, fez-se
necessario a analise de uma PSV com orificio de passagem menor. A Figura 3.39 ilustra
0 comportamento do sistema quando o C, = 200 é empregado. Nota-se que a PSV teve a
capacidade de diminuir a pressao no reator para 0s casos em que 0s tempos de perda de
controle do reator (t,) foram fixados em 100, 200 e 400 minutos de reacdo. Ja para o
tempo, t,, maior (600 minutos), a PSV demonstrou-se subdimensionada, uma vez que
ndo foi mais eficiente para o controle da pressao, permitindo que a mesma ultrapassasse

o valor maximo admitido.
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Figura 3.39 — Pressdo do reator com o tempo, quando o sistema reacional perde o
controle em diferentes tempos (t,) e a valvula de seguranca (com um C, de 200) abre

para controlar a pressao.

Os resultados acima indicam que, para um determinado sistema, uma mesma PSV
pode ser eficaz ou ndo, dependendo do tempo em que se perde o controle da reacdo. O
descontrole pode ser contornado mais facilmente no inicio da reacdo, conforme

demonstrado na Figura 3.39. Este resultado pode ser explicado analisando-se a curva do
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calor de reacdo como funcdo do tempo desta mesma Corrida 1, que ndo apresenta
problemas de runway (Figura 3.8) e indica um aumento no calor de reacdo com o passar
do tempo, tornando mais dificil o controle da pressdo quando se perde o controle da
temperatura em tempos mais elevados. Além disso, nos instantes iniciais ha bastante
monomero livre, o que facilita a remocgéo de calor por vaporizagcdo do MVC durante o
descarregamento do reator, quando a PSV abre. Com 0s argumentos expostos acima,
pode-se afirmar que a dimenséo ideal para a PSV do sistema analisado e nas condi¢cGes
analisadas devera ter um valor de C, entre 200 e 300. Esse estudo é particularmente
interessante porque nunca foi reportado na literatura e revela um aspecto inusitado sobre
o dimensionamento das valvulas de seguranca em sistemas de polimerizacéo, indicando
gue 0os momentos criticos de operacdo podem ser os momentos mais avancados da

reacao.

3.8. Otimizacao do Modelo

De acordo com os resultados obtidos nas secOes anteriores, confirma-se que o
modelo matematico é confiavel e reproduz corretamente a reacdo de producdo de PVC
da unidade industrial. Entdo, 0 mesmo pode ser adotado para a otimiza¢do do processo
de polimerizagdo em suspensdo do cloreto de vinila, visando a um aumento de sua

produtividade.

Conforme ja discutido na Figura 3.8 da Corrida 1, o calor da reacdo, que
representa a taxa de polimerizacdo do MVC, aponta que na maior parte do tempo a taxa
de reacdo é baixa, fazendo com que a polimerizagdo ocorra em pequenas proporcoes,
passando a ocorrer mais pronunciadamente no final da batelada devido ao efeito gel.
Assim, o sistema de resfriamento da camisa do reator permanece superdimensionado
durante praticamente toda reacdo, sendo utilizado em sua capacidade dimensional

apenas no instante do pico de calor liberado.

Através desta andlise, compreende-se que uma forma eficaz de aumentar a
produtividade da polimerizacdo em suspensdo do MV C seria tornar o calor liberado pela

polimerizacdo constante e igual ao maior valor possivel. Isso indicaria uma taxa de
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reacdo alta e constante ao longo do tempo, produzindo-se uma maior quantidade de
polimero num mesmo intervalo de tempo ou a mesma quantidade de polimero em um

menor intervalo de tempo.

Segundo essa estratégia, o calor liberado desejado ao longo do tempo (Qges)
deveria ser constante. Com isso, se Q, for constante, sera alcancada a maior producdo
possivel para este sistema e sera feito o melhor aproveitamento do trocador de calor
responsavel pelo controle da temperatura do reator, possibilitando que se exija deste

equipamento a mesma capacidade de troca térmica durante toda a batelada.

Uma maneira efetiva de tornar o calor liberado constante no decorrer da
polimerizacdo € adicionar iniciador ao longo da batelada. Esta pratica, conforme
discutido no Capitulo 2, foi patenteada por VAN SWIETEN et al. (2003); porém, a
vazdo deste composto era preferencialmente constante, 0 que ndo representa a maior
eficiéncia para aumento da produtividade do reator. Entdo, ser4 usada como variavel
manipulada do modelo de otimizacdo a vazdo de iniciador, encontrando-se, apds o
estudo, o perfil 6timo deste composto que deverd ser adicionado ao sistema reacional
para que obtenha a mesma quantidade de polimero encontrada no modelo validado da

Corrida 1, no menor tempo possivel.

Funcéo Objetivo

A funcéo objetivo é representada por uma expressdo matematica que objetivamos
otimizar (minimizar ou maximizar) por meio da manipulacdo das variaveis ou
parametros do processo, que sdo varidveis independentes presentes na funcdo. Nesta
dissertacdo, a varidvel manipulada para minimizar a funcdo objetivo serd a vazdo de

iniciador, conforme ja citado.

A fungdo objetivo deste trabalho, a ser otimizada através de sua minimizag&o, tera
dois termos: um que visa diminuir a diferenca entre o calor da reacdo calculado pelo
modelo (Q;) e o calor da reacdo desejado (Qges), sendo Qges constante, conforme
discutido anteriormente; e outro termo relacionado a propriedade do polimero
produzido, representado pelo valor K, para que o mesmo fique dentro das especifica¢oes
necessarias a comercializagdo. Este Ultimo termo visa a minimizagdo entre o valor K
calculado pelo modelo (VK) e o valor K especificado para o produto (VKges). A fungédo
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objetivo, Fopj, pode ser dada, portanto, na forma de uma equagdo diferencial, que
possibilita integrar os desvios ao longo de toda a polimerizacao, ndo focalizando apenas

um ponto em particular:

dFobj _ (VK - VI{des)2 " (Qr B Qdes)2

n (3.87)
dt 1 VKdesz 2 Qdesz

sendo n1 > 0 e 2 > 0 0s pesos atribuidos ao valor K e ao calor liberado pela reacéo, de
acordo com a importancia que se deseja para cada uma dessas duas variaveis, de tal

forma que:
n,tn,=1 (3.88)

A Equacdo (3.87) foi, entdo, adicionada ao modelo validado e a funcdo objetivo é
mais uma de suas saidas. Da forma em que foi escrita, esta funcdo mede a diferenca
entre as variaveis de interesse (VK e Q) e seus respectivos valores desejados (VKges €
Ques) € a sua condicao inicial foi considerada igual a zero. Os termos foram elevados ao
quadrado para sempre resultarem em valores positivos, tendo sido divididos por VKges €
Ques para ficarem adimensionais e com grandezas semelhantes, o que possibilitou a
soma dos mesmos. Portanto, dF.y;/dt € sempre maior do que zero, indicando que a Fop;
aumenta continuamente com o tempo reacional. Entdo, ao final da batelada, a fungéo
objetivo alcanga seu maior valor possivel e este valor de Foy, calculado no fim da

reacao, servira de entrada para a rotina de otimizacao, para ser minimizado.

Além do valor K e do calor da reacdo, o tempo e a conversdo também sdo
varidveis de interesse para a otimizacdo do modelo, por estarem diretamente
relacionadas com o aumento da produtividade operacional. Em outras palavras, quanto
menor o tempo e maior a conversdo da reacdo, maior serd a producdo de PVC por
batelada. Entdo, estas varidveis também foram contabilizadas na funcdo objetivo, de
forma a aumentar o valor desta funcao, quando representarem um efeito negativo para o
processo, e diminuir o valor da funcdo, quando representarem um efeito positivo para o

processo, conforme descrito a seguir.
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Se X < 80% (sendo 80% a conversdo obtida no reator da unidade industrial da
Corrida 1), ocorrerd uma perda na produtividade; portanto, deve-se considerar um efeito
negativo para a funcdo objetivo, elevando o seu valor, através da soma de um termo que

aumenta com a diminuicdo da conversao reacional:

(X - 0,80)

7 (3.89)

Fopj1 = Fopy T 14

Se X > 80%, o efeito na produtividade sera positivo; entdo, a funcdo objetivo
devera ficar menor, subtraindo-se da Fo,; um termo que aumenta com o aumento da

conversao reacional:

(X — 0,80)°

0 (3.90)

Fovj1 = Fopj — My

Se tpat > 674 min (sendo 674 min o tempo final da polimerizagcdo no reator da
unidade industrial, para a Corria 1), também ocorrera uma perda na produtividade da
planta; entdo, deve-se somar a Fqp,j um termo que aumenta com o aumento do tempo

reacional:

(tpar — 674)°

674° (39

Fobj1 = Fopj 14

Se tpat < 674 min, haver4d um aumento na producgdo, gerando um efeito positivo
para a funcdo objetivo, devendo-se subtrair da Fo,; um termo que aumenta com a

diminuicao do tempo reacional:

(toar — 674)°

— (3.92)

Fopit = Fopy — Mg
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Mmi, I = 3,..,6 sd0 0s pesos atribuidos a cada uma das variaveis de interesse,
possibilitando que cada uma delas seja mais ou menos expressiva para a otimizacao, de
acordo com seus valores. Os pesos utilizados para a otimizacdo da polimerizagéo, bem
como a variagdo dos mesmos, para analise de sensibilidade das variaveis de otimizacao,
serdo listados posteriormente.

O método de otimizacdo a ser escolhido para a minimizacdo da funcdo objetivo
depende das suas caracteristicas, das naturezas de suas restricdes e do numero de
varidveis do problema. O problema de otimizacdo deste trabalho, conforme
demonstrado anteriormente, é caracterizado como ndo linear, devido a n&o linearidade
do modelo; multivariavel, por existir mais de uma variavel de interesse; e com
restricdes, pois a variavel manipulada (vazdo de iniciador, fi) tem a restricdo de ser
maior ou igual a zero. Porém, esta restricdo foi contemplada na simulagdo da
polimerizacdo, ndo precisando ser considerada explicitamente para a escolha do método

de otimizacao.

Com as particularidades da funcdo objetivo listadas acima, a rotina empregada
para a otimiza¢do do modelo foi a chamada DBCONF, da biblioteca numérica IMSL do
FORTRAN, que minimiza a funcdo objetivo empregando o método quasi-Newton,
também conhecido como método das secantes, um método analitico que utiliza a

derivada e a matriz Hessiana para a minimizacéo da funcao.

O esquema apresentado na Figura 3.40 representa, de forma simples, 0s passos
gerais seguidos pelo algoritmo de otimizacdo. Verifica-se que hd um chute inicial que
deve ser dado para executar a simulacdo do modelo matematico da polimeriza¢do em
suspensdo do MVC pela primeira vez, obtendo-se os resultados desta simulagdo. Um
desses resultados é a fungéo objetivo Fqpj, que recebera a contabilizagéo das parcelas de
tempo e convers&o reacionais, gerando o valor da fungéo Fopj1, que servird como entrada
para a rotina do otimizador. O otimizador, entdo, define outro valor para a vazéo de
iniciador fi, possibilitando que seja encontrado novamente o valor de Fqpjy para esta
nova vazéo de iniciador. Entéo, a rotina de otimizagéo aperfeigoara os proximos valores
de fi, para que se obtenha a funcédo Fqpj1 cada vez menor, sendo o perfil de vazéo

responsavel pelo calculo do menor valor de Fqpj1 0 desejado para o estudo realizado.
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Figura 3.40 — Diagrama esquematico do modelo de polimerizagdo em suspensao do

MVC em conjunto com o otimizador.

Os dados iniciais utilizados foram aqueles fornecidos pela Corrida 1, ja listados
anteriormente. Porém, conforme explicado acima, a quantidade de iniciador foi a
variavel manipulada da rotina de otimizacdo. Portanto, a sua quantia inicial foi igualada
a zero nédo sendo mais aquela dada pela corrida industrial, conforme estava sendo feito
para a validacdo do modelo matematico. Além disso, para questdes de otimizacao,
somente um iniciador foi utilizado e 0 mesmo deveria possuir uma alta constante de
decomposicdo, para ser consumido imediatamente, assim gue entrasse em contato com
0 meio reacional. Portanto, considerou-se um iniciador genérico com tempo de meia
vida pequeno de 1 min (60 s), sendo a ordem de grandeza deste valor usual para
iniciadores com baixo tempo de meia vida, utilizados na polimerizacdo em suspensao
do cloreto de vinila (VAN SWIETEN et al., 2003). A constante cinética de

decomposicéo do iniciador considerado torna-se, de acordo com a Equagéo (2.5):

In2

ki= —
60 (3.93)

Como a vazdo Otima de iniciador para aumento da producdo ndo seria
necessariamente constante, a trajetoria da vazao de iniciador foi discretizada no tempo
(de 674 minutos, conforme a Corrida 1); ou seja, a vazdo de iniciador foi dividida em
patamares ao longo do tempo reacional. E interessante notar que ao se adotar uma vazao
de iniciador, visando o0 aumento da taxa reacional, além de se conseguir um aumento de

produtividade, diminui-se a quantidade total de iniciador adicionado ao reator, ja que €
103



dosada apenas a quantia necessaria até que a reacdao chegue ao fim, ndo sendo preciso
coloca-lo em excesso. Outra alteracdo feita no modelo validado para a implementagéo
da otimizacao foi tornar a temperatura constante desde o inicio da polimerizacao, ndo
havendo necessidade de um kick na temperatura ao final da reacéo, j& que este aumento
na temperatura visa a um incremento na conversdo reacional. No estudo de otimizagao
proposto, este incremento sera buscado desde o inicio da polimerizacdo, por meio de
uma vazdo 6tima de iniciador e ndo com a utilizacdo de outros artificios ao final da

batelada.

A alimentacdo continua de iniciador permite melhorar a qualidade do produto
final, que contém menor quantidade de iniciador e, portanto, melhora a estabilidade
térmica. A alimentacdo de iniciador permite ainda minimizar os custos de

armazenamento de produto e aumentar a seguranca da operacao.

3.9. Comentarios Finais

O Capitulo 3 descreveu o modelo matematico desenvolvido para o presente
estudo. Por meio das condigdes operacionais e dos resultados fornecidos por uma planta
real, foi possivel demonstrar a veracidade do modelo com a validacéo de duas corridas.
Além disso, também analisou-se a sensibilidade do modelo a variagfes na temperatura
reacional, na quantidade de monémero e iniciadores adicionados, constatando-se que ele
prevé coerentemente estas perturbacfes. Outra investigacdo foi realizada para o
dimensionamento ideal da valvula de seguranca presente no reator, constatando-se que o
periodo critico do processo é o fim da polimerizagdo, por representar maior liberacdo de
calor e menor quantidade de monémero liquido para vaporizar e resfriar o reator.
Portanto, as dimensdes da valvula devem ser calculadas para suportar uma perda de
controle operacional no periodo final da batelada. Por fim, foram relatados o método de
otimizacdo utilizado e a funcdo objetivo a ser minimizada, visando a um incremento na
produtividade da polimerizagdo. Os resultados obtidos com esta otimizagdo seréo

apresentados no Capitulo 4.
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4. Resultados

4.1. Objetivo

Este capitulo apresenta os resultados obtidos com a otimizacdo (minimizacao) da
funcdo objetivo, bem como as andlises feitas para a avaliacdo da influéncia dos pesos
sobre as varidveis de interesse. Também € discutida uma nova forma de controlar a
temperatura do reator, visando a dar maior seguranca operacional ao processo, e o efeito

do procedimento de controle sobre a produtividade da polimerizagéo.

4.2. Otimizacao do Modelo Matematico

Conforme j& comentado, para minimizar a fungdo objetivo do modelo matematico
desenvolvido é necessario fixar alguns pardmetros (Qges, VKaes, 1) € definir a vazdo de
iniciador, a partir de uma estimativa inicial. Como a vazdo foi discretizada para
encontrar o perfil 6timo de adicédo, é essencial indicar também o namero de intervalos
discretos usados para descrever o perfil. A otimizacéo € feita a sequir com quatro perfis
distintos de vazdo: primeiramente uma vazdo constante, conforme ja foi relatado na
literatura (VAN SWIETEN et al., 2003); em seguida, dois, trés e oito intervalos

discretos, obtendo os resultados relatados abaixo.

O calor de reacédo desejado (Qqes) deve ser constante e 0 maior possivel para que se
atinja a maxima producéo do reator. Para isso, Qqes foi definido como a metade do calor
liberado quando a conversdo atinge X: (chamado de Qmax), conforme mostrado na
Equacdo (4.1). A divisdo do calor de referéncia, Qmax, por dois e a definicdo de Qmax
como a taxa liberada na conversdo critica e ndo a maior taxa de producdo de calor
atingida pela reacdo, deve-se ao fato de ser procurado em cenario conservador para a

otimizag&o, ja que a remocdo de calor do reator constitui um ponto critico do processo
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apos a conversdo critica porque o efeito gel se torna muito pronunciado apés este ponto.
Assim:
Q. 5.936690x10°

= = ~ 6
Qdes 2 2 3'0X10 W (41)

sendo o valor 5,936690x10°, o calor da reacio (Qumax) Obtido na simulacéo da Corrida 1
quando a conversdo atinge Xs.

E importante salientar que, ao atingir um calor reacional duas vezes maior do que
o calor desejado (Qr = 2%xQges), 0 programa estipulava o fim da reacdo, j& que
industrialmente o sistema de resfriamento poderia ndo estar dimensionado para suportar

a remocao de quantidades maiores de calor.

O valor K desejado (VKges) para a otimizagdo do modelo foi o fornecido pela
Corrida 1; ou seja, o valor que especifica o0 PVC produzido. A Tabela 4.1 lista os
parametros aplicados na otimizacdo. Os pesos das variaveis de calor e valor K da funcéo
objetivo (Fopj) (M1 e m2) foram considerados idénticos, para dar a mesma importancia
para ambas. Ja 0s pesos mz e ns, dos termos de conversdo e tempo da Fopji, foram
considerados maiores do que 0s pesos 14 € Mg, POr representarem 0s casos em que esta
funcdo sera prejudicada (X < 80% e tps > 674 min), j& que este cenario ndo deve ser
almejado sob circunstancia alguma. A ordem de grandeza destes pesos (13, N4, M5 € Ne)
foi definida através de uma andlise de sensibilidade de cada um deles na funcao objetivo
(Fobjz). ApOs a otimizagdo, sdo avaliados os impactos da variagdo dos parametros
numericos, listados na Tabela 4.1, nos resultados obtidos, conforme discutido na Se¢édo
4.3.
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Tabela 4.1 — Pardmetros numéricos considerados para a otimizagdo da fungéo objetivo.

Valor Unidade

Ques 3,0x10° W
VK ges 64,6 -

n 0,5 1/s

n2 0,5 1/s
s 1,0x10° -
N 1,0x10° -
s 1,0x10° -
6 1,0x10° -

4.2.1. Vazao de Iniciador Constante

Primeiramente, o modelo foi otimizado fazendo-se a vazo de iniciador constante,
para que pudesse ser avaliado o incremento na producdo da planta para este caso, como
ja foi reportado pela AkzoNobel (VAN SWIETEN et al., 2003), uma das empresas
detentoras da tecnologia de producéo de PVC.

A Figura 4.1 apresenta a vazdo 6Otima encontrada com a otimizacdo da funcdo
objetivo (a escala do eixo y é mantida para facilitar as comparagdes com 0s outros casos
simulados). Esta vazdo de iniciador foi considerada como entrada do modelo de
polimerizacdo em suspensdo do cloreto de vinila e os valores obtidos da conversao

final, do tempo reacional, do valor K e da Fopj; estdo expostos na Tabela 4.2.

Como os dados utilizados para a otimizacdo sdo aqueles fornecidos pela Corrida 1
(exceto os dos iniciadores e do perfil da temperatura, conforme ja explicado), é
conveniente comparar os resultados utilizando esta vaz&o constante 6tima com aqueles
do modelo validado, em que os iniciadores foram adicionados totalmente no inicio da
reacdo. Através desta analise, nota-se que para uma conversao semelhante (79% para o
modelo otimizado e 82% para 0 modelo validado, sem o otimizador) o tempo reacional,

para uma vazdo 6tima de iniciador constante, foi de 361 minutos, bem menor do que o
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tempo calculado com o modelo sem vazéo de iniciador, que foi de 674 minutos. Ou
seja, adicionando uma vazdo de iniciador constante ha, conforme ja relatado pela
AkzoNobel (VAN SWIETEN et al., 2003), um aumento de producdo de PVC de quase
100%. Portanto, ndo parece haver davida de que a alimentacdo de iniciador permite
melhorar bastante a produtividade do processo.

3.2E-05

2.4E-05 +

1.6E-05 +

fi (kmol/s)

8.0E-06

0.0E+00 | | ;
0 100 200 300 400
t (min)

Figura 4.1 — Vazdo de iniciador otimizada, considerando a vazao constante.

Tabela 4.2 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagégo do MVC
considerando a vazdo de iniciador constante otimizada e da validacdo do modelo com a
Corrida 1.

Valor Corrida 1
X (%) 79 82
that (MiN) 361 674
VK (t = tpar) 64,8 64,6
Fobj1 (t = toar) 5.345,8 n.a.

n.a. = ndo aplicavel
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Para verificar se 0 programa de otimizagdo, implementado em conjunto com o
simulador da polimerizagdo do MVC, esta convergindo para um valor minimo, foram
utilizados os resultados desta otimizacdo com a vazdo de iniciador constante. A Figura

4.2 mostra a funcgao objetivo (Foyj1) encontrada para cada iteragéo do otimizador.

1.E+06 —=v=v=ee

8.E+05 - .

6.E+05 -+

I:obj 1

4 E+05 fe.- Ceut. s & e s & s & o e

2.E+05 + -

0.E+00 | — e e eeeatatantanats

Iteracdo

Figura 4.2 — Fungéo objetivo (Fopjz) encontrada para cada iteragdo do otimizador,

considerando a vazao de iniciador constante.

A Figura 4.2 indica que o otimizador esta convergindo para um ponto de minimo,
ja que a Foyj1 esta decrescendo com cada nova iteragédo do programa para um valor bem
menor do que o primeiro valor encontrado. Além disso, percebe-se que o otimizador
forca algumas perturbacbes ao longo das iteracdes, representadas pelos pontos fora do
perfil preferencial. Porém, de forma geral o resultado final tende ao menor valor

possivel de Foyj1, como desejado.

Além da analise citada acima, também foi investigado se a funcdo objetivo (Foj1)
possuia mais de um ponto de minimo. Para isto, diferentes chutes iniciais de vazdo de
iniciador foram dados (representados pelos cenarios 1, 2 e 3 da Tabela 4.3),
encontrando-se vazdes Otimas para o0 processo muito semelhantes, conforme

demonstrado na Tabela 4.3. Cada uma destas vazdes serviu como entrada para o modelo
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de polimerizagéo, gerando resultados de conversdo, tempo final da batelada e Foyj1 bem
préximos uns dos outros, conforme listado nesta mesma Tabela 4.3. A Figura 4.3
demonstra os perfis de conversdo alcancados para cada uma destas trés vazdes 6timas
encontradas. Os valores 6timos calculados para os perfis de liberacdo de calor e de VK

serdo discutidos na proxima secao.

Tabela 4.3 — Resultados da simulagdo do modelo de polimerizagdo em suspensdo do

MV C para diferentes chutes iniciais de vazao de iniciador.

Cenario 1 Cenario 2 Cenario 3
(fi = 1x10° kmol/s) | (fi = 1x10° kmol/s) | (fi = 1x10” kmol/s)
fi (kmol/s) 1,03x10° 1,02x10° 1,04x10°®
X (%) 78,7 78,8 78,6
tpat (MiN) 364 366 362
Fobj (t = thar) 5.401,2 5.442,7 5.356,3
1.0
e Cenario 1
0.8 + = =Cenéario 2
==-Cenario 3
0.6 +
X
0.4 +
0.2 +
0.0 1 1 1
0 100 200 300 400
t (min)

Figura 4.3 — Converséo reacional com o tempo considerando as vazfes 6timas obtidas

através da otimizacdo do modelo com diferentes chutes de vaz&o inicial.
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De acordo com a Tabela 4.3 e a Figura 4.3, pode-se afirmar que hd uma grande
possibilidade da Fopj1 ter apenas um ponto de minimo, ja que diferentes chutes iniciais
de vazao resultaram em vaz6es 6timas muito semelhantes, o que é notdrio pelas curvas

de conversdo, praticamente idénticas para estas trés vazoes.

4.2.2. Vazao de Iniciador Discretizada em Duas

Partes

A vazdo de iniciador adicionada ao meio reacional foi, entdo, discretizada em duas
partes, para verificar os beneficios na produtividade da planta acarretados pela variacdo
da vazéo de iniciador ao longo da batelada. A discretizacdo da vazéo de iniciador foi
feita dividindo-se o tempo da batelada da Corrida 1 no nimero desejado de intervalos.
Ou seja, estipulava-se o nimero de intervalos em que o otimizador discretizaria a vazao
e a rotina matematica dividia igualmente os patamares de vazdo ao longo deste tempo
fixo, de 674 minutos. E importante salientar que, com a otimizacao da polimerizagéo, o
tempo reacional ficava sempre abaixo destes 674 minutos pré-estabelecidos. Assim,
alguns patamares de vazdo da discretizagdo poderiam nem ser utilizados para a
simulacdo da reacdo, uma vez que 0s ultimos patamares, que extrapolavam o tempo
6timo da simulacdo, ndo eram necessariamente contabilizados pelo simples fato da

polimerizacéo ter chegado ao fim, ja que os intervalos de discretizacdo eram otimizados.

A Figura 4.4 representa a vazdo 6Otima encontrada na minimizagdo da funcéo
objetivo (Fopjz) dividida em 2 patamares (como ja comentado, o eixo y € mantido
constante para facilitar as comparacgdes). Percebe-se que a vazdo Gtima encontrada
decresce com o tempo, como j& era esperado, uma vez que a taxa de reagdo € menor no
comeco, crescendo no final da reacdo. Assim, o inicio da batelada precisa de mais
iniciador, para que haja um aumento na conversao / produgéo nestes primeiros instantes.
Considerando esta vazdo como entrada do modelo de polimerizacdo, encontram-se 0s

resultados presentes na Tabela 4.4.
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Examinando estes resultados com o do modelo validado da Corrida 1, em que a
quantidade de iniciador foi adicionada em sua totalidade no inicio da batelada, é
observado que o tempo reacional teve uma grande queda de 674 min para 235 min
(salientando que o horizonte de tempo para esta otimizacdo foi de, aproximadamente,
360 minutos, resultante da secéo anterior). Além disso, a diminui¢do do tempo final da
polimerizacdo também foi mais baixo do que o obtido considerando uma vazdo
constante de iniciador, que foi de 361 min, conforme visto anteriormente. Portanto,
adicionar iniciador com um perfil que decresce ao longo do tempo parece ser a melhor

opcao para incrementar a produtividade reacional.

3.2E-05
2.4E-05 -
Q)
g
g 1.6E-05 -+
=
8.0E-06
0.0E+00 1 : ;
0 100 200 300 400
t (min)

Figura 4.4 — Perfil de vazéo de iniciador otimizada, considerando a vazdo discretizada

em 2 partes.
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Tabela 4.4 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdédo do MVC
considerando a vazdo de iniciador 6tima discretizada em 2 partes e da validacdo do

modelo com a Corrida 1.

Valor Corrida 1
X (%) 82 82
toat (Min) 235 674
VK (t = tpar) 64,3 64,6
Fobj1 (t = thar) 1.878,9 n.a.

n.a. = nao aplicavel

4.2.3. Vazao de Iniciador Discretizada em Trés

Partes

Discretizando-se a vazao de iniciador em trés partes, obtém-se o perfil 6timo de
vazdo, ilustrado na Figura 4.5 (como nos outros casos, 0 eixo y é mantido 0 mesmo),
cabe salientar que o horizonte de tempo para esta otimizacdo foi de 235 minutos,
resultante da se¢do anterior. Nota-se novamente que a tendéncia para minimizar a Fopj1 €
reduzir a vazéo de iniciador com o tempo. Os resultados obtidos simulando o modelo de

polimerizacdo com o perfil 6timo de vaz&o alcancado estédo listados na Tabela 4.5.

A partir da anélise da Tabela 4.5, percebe-se que o aumento das discretizacBes da
vazdo de iniciador faz a Fopr diminuir. Consequentemente, o otimizador obtém
resultados melhores, como pode ser verificado pelo tempo da batelada (190 min), que
diminuiu consideravelmente com relacdo ao valor anterior (235 min), atingido com a
discretizacdo da variavel em apenas dois patamares. Com relagdo a batelada industrial,
em que o tempo era de 674 min, a adigédo de iniciador em uma vazéo discretizada em 3
partes diminuiu o tempo de reag@o de forma pronunciada, conforme mostrado na Figura

4.5, e aumentou a producdo de PVC em mais de trés vezes.
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Figura 4.5 — Perfil de vazdo de iniciador otimizada, considerando a vazéo discretizada

em 3 partes.

Tabela 4.5 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagégo do MVC
considerando a vazdo de iniciador 6tima discretizada em 3 partes e da validacdo do

modelo com a Corrida 1.

Valor Corrida 1
X (%) 84 82
that (MiN) 190 674
VK (t = toa) 64,1 64,6
Fobj1 (t = toar) 484,5 n.a.

n.a. = ndo aplicavel
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4.2 .4, Vazao de Iniciador Discretizada em Oito

Partes

A vazdo de iniciador também foi discretizada em oito partes, para constatar se o
tempo reacional diminuiria em grandes propor¢des. O perfil 6timo obtido encontra-se
apresentado na Figura 4.6, ressaltando que o horizonte de tempo desta otimizacao foi de
190 minutos, resultante da secdo anterior. Como nos demais casos, a vazdo decresce
com o tempo. Este perfil de vazdo também foi colocado no modelo da polimerizagédo

para a obtencdo dos resultados da simulagdo que seguem na Tabela 4.6.

O tempo da batelada, exposto na Tabela 4.6, foi de 181 min, valor préximo ao
obtido pela discretizacdo da vazdo em trés partes, de 190 min. Isto indica que nao é
necessario discretizar a vazao de iniciador em mais de trés patamares, pois 0 incremento

na producdo ndo € tdo expressivo.

Nas Figura 4.7, Figura 4.8 e Figura 4.9 sdo apresentadas comparacdes entre 0S
diferentes perfis de vazdo considerados neste estudo. A Figura 4.7 mostra o calor
liberado pela reacdo (Q;) para cada um dos perfis 6timos de vazdo considerados como
entrada do modelo de polimerizagdo. Como era previsto, a maior discretizacdo da vazédo
(em 8 partes) contribuiu com a curva de calor de reacdo mais préxima ao calor desejado
(constante), uma vez que ela representou a menor Fqpj1 alcancada (o valor negativo se

deve ao aumento pronunciado da conversao final).

A Figura 4.8, referente ao valor K, obtido para cada perfil de vazdo 6timo, nédo
apresentou grandes variacdes, ja que as massas molares do polimero ndo variam
significativamente com a quantidade de iniciador adicionado, mas sim com a

temperatura reacional, conforme ja discutido.
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Figura 4.6 — Perfil de vaz&o de iniciador otimizada, considerando a vazédo discretizada

em 8 partes.

Tabela 4.6 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdédo do MVC
considerando a vazao de iniciador étima discretizada em 8 partes e da validacdo do

modelo com a Corrida 1.

Valor Corrida 1
X (%) 86 82
that (MIN) 181 674
VK (t = tpar) 64,0 64,6
Fobj1 (t = thar) —128,8 n.a.

n.a. = ndo aplicavel

Por fim, a Figura 4.9 resume as discussoes anteriores a respeito das vazdes otimas
encontradas com o otimizador. Através dela percebemos que a vazdo constante ndo € a
melhor maneira de aumentar a produtividade do reator, uma vez que atinge conversoes
semelhantes as demais curvas em tempos notoriamente maiores de reacdo. Além disso,

a Figura 4.9 confirma que ndo ha necessidade de discretizar a vazdo em mais de 3
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partes, pois os perfis de conversédo obtidos com a vazdo discretizada em 3 e em 8 partes

praticamente se sobrepdem, conforme ja havia sido enfatizado anteriormente.

8.E+06
- Qdes
- Vazdo Constante
- Vazdo Discretizada em 2 Partes
- Vazdo Discretizada em 3 Partes
6.E+06 - Vazdo Discretizadaem 8 Partes | -
S 4E+06 | Ao
Oj -'-:- 5 F A/ ---': / 4
d i v '_/
2.E+06 -
0.E+00 : : |
0 100 200 300 400
t (min)

Figura 4.7 — Perfis do calor da reacdo obtidos com as diferentes vazdes Otimas

encontradas.
80
60
\'d ¥
> 40 - VKdes
- Vazédo Constante
- Vazdo Discretizada em 2 Partes
o0 - Vazdo Discretizada em 3 Partes
- Vazdo Discretizada em 8 Partes
0 i i i
0 100 200 300 400

t (min)
Figura 4.8 — Perfis do valor K obtidos com as diferentes vazdes 6timas encontradas.
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Figura 4.9 — Perfis da conversdo reacional obtidos com as diferentes vazbes Otimas

encontradas.

Conforme definido na Secdo 3.8, o iniciador utilizado para a otimizacdo do
modelo possuia um baixo tempo de meia vida, de 1 minuto. Porém, poderia ter sido
considerado outro iniciador com tempo de meia vida diferente. Entdo, fez-se uma
analise para diferentes tempos de meia vida (1 min, 10 min, 30 min e 60 min) estimados
para a otimizacgdo, considerando um perfil de vazao de iniciador discretizado em dois
patamares. A otimizagdo da polimerizagdo com distintos tempos de meia vida do
iniciador gerou perfis de vazdo 6timos que serviram como entrada para o modelo

matematico, gerando os resultados apresentados na Tabela 4.7.

Tabela 4.7 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdo do MVC
considerando diferentes tempos de meia vida do iniciador, adicionado a uma vazdo

discretizada em 2 partes.

tip=1 min tiyp = 10 min tiyp = 30 min tiyp = 60 min
X (%) 82 85 85 80
Toat (MiN) 235 249 266 276
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Os resultados presentes Tabela 4.7 e na Figura 4.10 demonstram que ndo foram
evidenciadas grandes alteracBes nos resultados de otimizacdo, quando se utilizam
iniciadores com tempos de meia vida mais altos. Contudo, iniciadores com baixo tempo
de meia vida, por reagirem mais rapidamente, fornecem resultados melhores, com
tempos de bateladas mais curtos, como ja havia sido discutido anteriormente. Uma
interessante particularidade da adi¢do de iniciadores mais estaveis deve-se ao fato de
que, ao final da reacdo, a vazdo 6tima de iniciador é igual a zero, por ainda existir
iniciador no meio para se decompor. Esses resultados mostram que a técnica de
alimentacdo de iniciadores é sempre benéfica ao processo, independentemente da
natureza do iniciador. Portanto, a implementacdo dessa tecnologia depende apenas da

solucdo do problema tecnologico.

1.0

0.8 +

0.6 +

X

04 + e=t1/2 =1 min
= =t1/2=10min
— - -t1/2=30min

0.2 + eeeet1/2=60min

0.0 ‘

0 100 200 300 400

Figura 4.10 — Perfis da conversdo reacional obtidos com as vazfes 6timas encontradas

para diferentes tempos de meia vida do iniciador.

Também é importante avaliar se a otimizacdo da funcdo objetivo é efetivamente
melhor considerando como varidvel manipulada a vazdo de iniciadores. Em outras
palavras, é pertinente perguntar se ndo seria mais viavel manipular as quantidades
iniciais de iniciadores adicionadas pela planta industrial, tendo em vista que esta

otimizacdo ndo exigiria investimento em projeto.
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Com este intuito, adaptou-se 0 modelo de otimizacdo para que as massas dos
iniciadores acrescentadas no comec¢o da polimerizacdo fossem usadas como variaveis
manipuladas. Este estudo foi realizado com os dados da Corrida 1 e as massas dos trés

iniciadores fornecidas foram utilizadas como chute inicial do otimizador.

Apbs a otimizacdo, foram encontradas as massas Otimas para cada iniciador que
estdo listadas na Tabela 4.8. Através da analise da Tabela 4.8, verifica-se que, para obter
o0 melhor desempenho do reator, o Iniciador 1 deve ter sua alimentagdo reduzida, o
Iniciador 2 deve ser adicionado em uma gquantidade maior e o Iniciador 3 ndo deve mais
ser acrescentado. Considerando as massas dos iniciadores otimizadas, o modelo
matematico fornece os resultados da polimerizacao presentes na Tabela 4.9. O calor da
reacdo, o valor K e a conversao obtidos com as massas 6timas da Tabela 4.8 encontram-

se, respectivamente, nas Figura 4.11, Figura 4.12 e Figura 4.13.

Tabela 4.8 — Massas iniciais dos iniciadores da Corrida 1, utilizadas pela unidade

industrial e otimizadas pelo modelo.

- Massa (kg) — Dados
Massa Otima (kg) o
Industriais
Iniciador 1 0,012264 1,415773
Iniciador 2 18,115997 1,363337
Iniciador 3 0 1,573082

Conclui-se, com os resultados da Tabela 4.9, que o tempo reacional da
polimerizacdo diminuiu consideravelmente em relacéo a reagéo conduzida com massas
iniciais de iniciadores ndo otimizadas. E importante frisar que a otimizacao foi realizada
a temperatura constante, ndo levando em conta o kick na temperatura, 0 que ndo

impediu a melhoria nos resultados.
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Tabela 4.9 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdédo do MVC

considerando as massas dos iniciadores otimizadas e da validacdo do modelo com a

Corrida 1.
Valor Corrida 1
X (%) 85 82
that (MiN) 208 674
VK (t = tpar) 64,3 64,6
Fobjl (t = tbat) 512,7 n.a.
n.a. = nao aplicavel
1.E+07
= Qdes
8E+06 T ° Qr
__6.E+06 | ‘
= X
O 4Ev06 :
2.E+06 |
0.E+00 |
0 100 200 300 400
t (min)

Figura 4.11 — Perfil do calor da reagdo obtido com as massas iniciais 6timas dos

iniciadores encontradas.
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Figura 4.12 — Perfil do valor K obtido com as massas iniciais 6timas dos iniciadores
encontradas.
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Figura 4.13 — Perfil da conversao reacional obtido com as massas iniciais 6timas dos

iniciadores encontradas.

Analisando a funcdo objetivo obtida pela otimizacdo das massas de iniciadores e

as funcdes objetivo alcangadas pela otimizagéo do perfil de vazédo dividido em um, dois,
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trés e oito patamares, percebe-se que seria melhor usar as massas 6timas dos iniciadores
adicionados no inicio da reacdo do que o perfil de vazao 6timo dividido em um e dois
patamares, ja que a funcdo objetivo da otimizacdo das massas dos iniciadores é
notoriamente menor do que as outras duas. Porém, se o perfil de vaz&do for exposto por
trés ou mais patamares, a funcdo objetivo encontrada para esta otimizacdo é menor do
que para a otimizacdo das massas dos iniciadores, tornando este sistema de dosagem
continua mais rentavel. Em outras palavras, a determinacdo do melhor sistema de
polimerizacdo em suspensdo do MVC depende dos pesos desejados para cada uma das
variaveis de influéncia da fungdo objetivo e da quantidade de discretizacdes da vazao de
iniciador. De forma pragmatica, o melhor resultado é aquele que apresentar o0 menor

valor para a Fopji.

4.3. Analise das Variaveis de Interesse e dos

Pesos da Funcao Objetivo

As variaveis de interesse desejadas (Qges € VKges) € 0S pesos (1) de cada termo
presente na funcdo objetivo Fqpj e Fopjn foram definidos em carater exploratorio,
inicialmente. Portanto, € essencial verificar as respectivas influéncias nos resultados
obtidos pelo otimizador, ja que os valores escolhidos para estas variaveis / pesos podem
ser diferentes, de acordo com o objetivo e as limitagdes operacionais. Dependendo da
especificacdo do PVC que se deseja produzir, o valor K almejado pode ser diferente do
fornecido pela Corrida 1. Além disso, se o sistema de troca térmica da camisa de
resfriamento do reator for melhor / pior do que o considerado, o valor de Qges também

pode variar.

Entdo, a seguir, sdo feitas variacbes em cada um desses pardmetros e seus
resultados sdo discutidos, visando a definir a importancia de cada um deles na
produtividade da reacéo.
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Alteracdo dos Valores de Qges

O calor da reacdo desejado foi variado, conforme mostrado na Tabela 4.10, sendo
Ques2 0 calor desejado utilizado para a otimizagdo listada na Segdo 4.2. Com cada um
desses valores de Qges, considerando todos 0s outros parametros iguais aos definidos
anteriormente, listados agora na Tabela 4.11, otimizou-se novamente a funcéo objetivo
Fobj1 buscando o seu minimo valor. Para os valores de Qges listados na Tabela 4.10,
foram feitas novas otimizagdes, gerando perfis de vazdo 6timos distintos para cada um
deles. Estes perfis serviram de entrada para o modelo de polimerizagdo, gerando os
resultados de converséo, tempo final da batelada, valor K e Foyj1, conforme apresentado
na Tabela 4.12.

Tabela 4.10 — Alteracéo dos valores de Qqes presentes na fungéao objetivo, Fop;.

Valor Unidade
Quest 1,5x10° W
Ques2 3,0x10° W
Quess 6,0x10° W

Tabela 4.11 — Pardmetros considerados para a otimizacéo da fungéo objetivo.

Valor Unidade

VK ges 64,6 -

mn 0,5 1/s

n2 0,5 1/s

s 1,0x10° -

N 1,0x10° -

s 1,0x10° -

6 1,0x10° -

A Figura 4.14 apresenta as curvas de conversdo obtidas, demonstrando, em

conjunto com a Tabela 4.12, que quanto maior o calor da reacdo desejado, menor sera o
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tempo de reacdo para se alcangar uma mesma conversdo, ja que o otimizador buscaré
um calor reacional maior, que representa uma taxa reacional maior, aumentando

consequentemente a produtividade da polimerizacdo, conforme ja havia sido explicado.

Tabela 4.12 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizacdo do MVC

considerando as vazdes de iniciador étimas obtidas para Qges1, Qdes2 € Qges3-

Qdesl QdesZ Qdes3
X (%) 85 82 80
tpae (MiN) 401 235 171
VK (t = tpa) 64,8 64,3 63,9
Fobj1 (t = thar) 2.039,6 1.878,9 2.090,9
1.0
0.8 | ) et
[ et
II ",I
0.6 -+ : //
X / ,r’
/ ’/’
04 + / L ==-Qdes1
/ ,,z/ = (Qdes 2
/ - -
0.2 + ) e
Yy 44
Vo 45
/'r
0.0 1 | 1 ;
0 100 200 300 400 500
t (min)

Figura 4.14 — Conversdo da rea¢do com o tempo, considerando os perfis de vazéo de

iniciador encontrados com a otimizagéo, levando em conta os valores de Qges1, Qdes2 €

Qdes3-
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Alteracdo dos Valores de VKges

Apbs a avaliacdo das alteracGes do Qges N0 resultado da otimizacdo, fez-se um
estudo sobre a importancia que as variacdes em VKges teriam sobre a produtividade da
reacdo do MVC. A Tabela 4.13 mostra os valores de VKges considerados, sendo VKgesz
o0 mesmo fornecido pela planta industrial (Corrida 1). Os demais parametros utilizados
estdo listados na Tabela 4.14 e, assim como 0 VKges2, S80 0S mesmos da otimizagéo

feita na Segéo 4.2.

Tabela 4.13 — Alteragéo dos valores de VKges presentes na fungao objetivo, Fop;.

Valor Unidade
VKaest 50,0 -
VKaes2 64,6 -
VKes3 80,0 -

Tabela 4.14 — Parametros considerados para a otimizagédo da funcdo objetivo.

Valor Unidade

Ques 3,0x10° W

n 0,5 1/s
n 0,5 1/s
Na 1,0x10° -

N 1,0x10° -

s 1,0x10° -

6 1,0x10° -

Para cada VKgs foi realizada uma nova otimizagdo, gerando perfis de vazao
6timos, que serviram de entrada para 0 modelo de polimerizagdo, gerando os resultados

de converséo, tempo final da batelada, valor K e Fop;s, listados na Tabela 4.15.
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Tabela 4.15 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdéo do MVC

considerando as vazdes de iniciador 6timas obtidas para VKges1, VKges2 € VKgess.

VK dest VK des2 VK dess
X (%) 82 82 83
toar (MiN) 233 235 236
VK (t = tha) 64,3 64,3 64,4
Fobj (t=toa) | 2.116,3 1.878,9 2.284,9

Com os dados da Tabela 4.15, nota-se que os resultados praticamente ndo foram
alterados. Os valores de VKges foram perturbados significativamente com valores de 50,
64,6 e 80; porém, os valores de VK obtidos pelo modelo de polimerizacdo ndo seguiram
esta variacdo e permaneceram todos com um valor proximo a 64,6. Isto se deve ao fato
de a polimerizacdo do cloreto de vinila ser dominada pela etapa de transferéncia de
cadeia para o0 mondémero, o que faz a massa molar média do polimero depender
essencialmente da temperatura, conforme ja explicado. Ou seja, a vazdo de iniciador
adicionado a batelada ndo exerce efeito significativo sobre o valor K do polimero

formado.

A Figura 4.15 ilustra melhor a baixa influéncia do VKges na quantidade de PVC
produzido por unidade de tempo. Como os perfis de vazdo de iniciador encontrados na
otimizacdo foram semelhantes para cada VKges, 0s perfis de conversao das trés analises
praticamente coincidiram. Este resultado indica que o valor K poderia ndo ter sido
considerado na Equacgdo (3.87), ja que a temperatura reacional ndo foi alterada para a

otimizacdo do processo, mas sim a vazéo de iniciador.
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Figura 4.15 — Conversdo da reacdo com o tempo, considerando os perfis de vazdo de

iniciador encontrados com a otimizagéo, levando em conta os valores de VKges1, VKges2 €
VKdes3-

Alteracio dos Valores dos Pesos (11 e 1)

A relagéo dos pesos da Fopj (N1 € m2) na otimizagdo também foi analisada. De
acordo com a Equacdo (3.88), eles estdo correlacionados e a alteragdo de um deles
provoca a variagdo automatica do outro. A Tabela 4.16 apresenta os valores
considerados neste estudo, em que se realizaram trés testes com pesos distintos,
lembrando que o chamado Teste; (n: e n2 iguais a 0,5), bem como os demais parametros

da Tabela 4.17, foram utilizados na otimizacao da Secéo 4.2.

Tabela 4.16 — Alteragéo dos valores de n; € n2 presentes na fungéo objetivo, Fop;.

1 (1/5) 2 (1/5)
Teste; 0,5 0,5
Teste; 0,2 0,8
Testes 0,8 0,2
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Tabela 4.17 — Pardmetros considerados para a otimizagédo da funcdo objetivo.

Valor Unidade
Ques 3,0x10° W
VK ges 64,6 -
s 1,0x10° -
N4 1,0x10° -
s 1,0x10° -
6 1,0x10° -

Novamente, para cada peso foi realizada uma otimizacédo, gerando perfis de vazéo
6timos, que serviram de entrada para 0 modelo de polimerizacdo, gerando os resultados

de converséo, tempo final da batelada, valor K e Fqp;j1, de acordo com a Tabela 4.18.

Tabela 4.18 — Resultados da simulagdo do modelo de polimerizagdo do MVC

considerando as vazdes de iniciador étimas obtidas para Teste;, Teste, e Testes.

Testey Teste, Testes
X (%) 82 83 82
that (MiIN) 235 238 230
VK (t = tpar) 64,3 64,4 64,3
Fobj1 (t = that) 1.878,9 3.174,7 580,8

Os resultados da Tabela 4.18 e a ilustracdo presente na Figura 4.16 indicam que
também ndo houve alteracdo nos resultados de otimizagdo ao variar 0s pesos n; € na.
Este comportamento pode ser explicado, mais uma vez, pelo fato de o valor K se
modificar apenas com a temperatura e ndo com a vazao de iniciador, fazendo com que o
termo referente ao valor K, presente na funcédo objetivo Foyj, Seja constante e ndo
influencie a otimizacdo desta funcdo. Entéo, os diferentes pesos testados, apresentados

na Tabela 4.16, ndo afetam significativamente as otimizagoes.
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Figura 4.16 — Conversao da rea¢do com o tempo, considerando os perfis de vazdo de
iniciador encontrados com a otimizacdo, levando em conta os valores de Teste;, Teste, e

Testes.

Os pesos referentes a conversdo e ao tempo também foram analisados. Porém,
como 0 interesse esta em se conseguir uma conversdo maior do que 80% e um tempo de
reacdo menor do que 674 min, os pesos que sofreram variagdo foram somente o 14 € 0

ne, conforme apresentado abaixo.

Alteracéo dos Valores dos Pesos (12)

O peso n4 é referente ao termo de conversdo da Foyj1, conforme definido pela
Equacéo (3.90). A Tabela 4.19 indica os valores de n, considerados para os trés testes
realizados, sendo que o Teste,” foi o utilizado na otimizacdo feita na Secdo 4.2. Os

demais parametros utilizados estdo listados na Tabela 4.20.

Uma nova otimizacéo foi feita para cada um dos pesos n4, gerando perfis de vazao
Otimos distintos. Estes perfis serviram novamente de entrada para o modelo de
polimerizacdo, gerando os resultados de converséo, tempo final da batelada, valor K e
Fobj1, listados na Tabela 4.21.
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Tabela 4.19 — Alteragéo do valor de n4 presente na fungéo objetivo, Fopj1.

Ny
Teste,’ 1,0x10°
Teste,’ 1,0x10°
Testes’ 1,0x10°

Tabela 4.20 — Parametros considerados para a otimizacéo da funcéo objetivo.

Valor Unidade

Ques 3,0x10° W
VK ges 64,6 -

mn 0,5 1/s

2 0,5 1/s
s 1,0x10° -
s 1,0x10° -
6 1,0x10° -

Os resultados da Tabela 4.21 e da Figura 4.17 indicam que os dois primeiros pesos
considerados (Teste;’ e Teste,’) sdo pequenos diante da Fopj1; por isso, os resultados néo
foram muito sensiveis a essas variacfes. O Testes’, por outro lado, foi capaz de alterar a
curva de conversdo da polimerizagdo. Percebe-se pelo grafico que, ao dar maior
importancia ao termo da conversao (aumentando 14), a conversao efetivamente cresce;
porém, ocorre também um efeito negativo, com 0 aumento no tempo reacional, ja que
estas duas varidveis estdo interligadas. Isto indica que a funcdo objetivo considerada
poderia ter sido definida em funcédo do lucro da unidade, onde o termo da conversao
seria ponderado pelo tempo. Nesse caso, a conversdo seria inversamente proporcional
ao tempo (X/tpa), Ndo possibilitando a discordancia entre estas duas variaveis na
otimizacdo, ja que a maximizagdo do lucro estaria vinculada automaticamente por um

incremento na conversdo e uma diminuicdo no tempo.

Todavia, a defini¢cdo do lucro como funcgédo objetivo ndo € simples e depende do
levantamento de uma série de fatores, tais como os custos do mondmero, da batelada

operacional como um todo e da limpeza do reator entre uma batelada e outra, bem como
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o tempo entre as bateladas e o valor do polimero produzido. Tendo em vista a alta
complexidade da funcéo proposta, a fungédo objetivo ndo foi considerada como sendo o

lucro, mas sim uma expressdo dependente de Qr, VK, tpa € X.

Tabela 4.21 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizacdo do MVC

considerando as vazdes de iniciador étimas obtidas para Teste;’, Teste,’ e Testes’.

Teste,’ Teste,’ Testez’
X (%) 82 82 87
toac (MiN) 235 235 264
VK (t = toar) 64,4 64,3 64,4
Fobjr (t = toar) | 1.879,8 1.878,9 1.506,0

1.0

08 +

06 +

= =Testel
e Teste 2'
==-Teste3'

04 +

0.2 +

0.0 1 1 1
0 100 200 300 400
t (min)
Figura 4.17 — Conversédo da reacdo com o tempo, considerando os perfis de vazdo de
iniciador encontrados com a otimizacdo, levando em conta os valores de Teste;’,

Teste,’ e Testes’.
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Alteracdo dos Valores dos Pesos (1)

O peso mne encontra-se no termo do tempo da Fgpjz, conforme definido pela
Equacdo (3.92). A Tabela 4.22 indica os valores de ng considerados para o0s trés testes
realizados, sendo que o Teste,’’ foi 0 utilizado na otimizacao descrita na Secdo 4.2. Os

demais parametros utilizados estéo listados na Tabela 4.23.

Tabela 4.22 — Alteracéo dos valores de ne presentes na fungao objetivo, Fop;i.

Ne
Teste;” 1,0x10°"
Teste,”’ 1,0x10°
Testes”’ 1,0x10°

Tabela 4.23 — Parametros considerados para a otimizacéo da funcéo objetivo.

Valor Unidade

Ques 3,0x10° W
VK ges 64,6 -

n 0,5 1/s

N2 0,5 1/s
ns 1,0x10° -
N 1,0x10° -
s 1,0x10° -

Para cada valor de ng também foi realizada uma nova otimizacédo, gerando perfis
de vazdo 6timos distintos, que serviram de entrada para o0 modelo de polimerizacéo,
gerando os resultados de conversdo, tempo final da batelada, valor K e Fopj1, listados na
Tabela 4.24.
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Tabela 4.24 — Resultados da simulacdo do modelo de polimerizagdéo do MVC

considerando as vazdes de iniciador 6timas obtidas para Teste;”’, Teste,”” e Testes”’.

Teste,”’ Teste,”’ Testes”
X (%) 83 82 78
toar (MiN) 239 235 208
VK (t = toa) 64,4 64,3 64,2
Fobjs (t = toar) | 2.296,2 18789 | —4.5219,0

Com relagéo aos resultados presentes na Tabela 4.24 e ilustrados na Figura 4.18,
pode-se dizer que as conclusdes sdo semelhantes as do estudo de ns. Os resultados dos
dois primeiros testes praticamente ndo variaram, por seus pesos serem pequenos perante
a Fobj1, €nquanto o teste com o maior peso (Testes”) diminuiu em maiores proporgoes o
tempo reacional. Porém, por estar vinculado & conversdo, esta varidvel também ficou
menor. Portanto, conforme ja discutido, a funcdo objetivo poderia ter sido o lucro da
unidade, para vincular a conversao como sendo inversamente proporcional ao tempo da

batelada.

1.0

04 + = =Testel"
e Teste 2"

== =Teste 3"

0.2 +

0.0 1 1 1
0 100 200 300 400
t (min)
Figura 4.18 — Conversédo da reagdo com o tempo, considerando os perfis de vazdo de
iniciador encontrados com a otimizacdo, levando em conta os valores de Teste;”’,
Teste,’” e Testez”’.
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4.4. Controle da Temperatura Reacional

Atraves da Adicao de Iniciadores

Nesta secdo sera apresentada uma maneira de aumentar a seguranca operacional do
reator de polimerizacdo de MVC, controlando-se a temperatura da reagdo por
intermédio da adicdo de iniciadores, ja que isto permite a manipulacdo do calor liberado

pela polimerizagédo, conforme explicado anteriormente.

Para analisar como se daria a polimerizacdo em suspensao do cloreto de vinila com
esse mecanismo de controle de temperatura, fez-se uso do modelo matematico validado,
com os dados da Corrida 1, fornecidos pela planta de PVC e ja listados anteriormente.
Porém, da mesma forma que o estudo de otimizacdo, os iniciadores e o perfil de
temperatura foram alterados para esta avaliacdo. Mais especificamente, apenas um
iniciador com tempo de meia vida de 1 min foi contemplado nas simulagdes, admitindo-
se que o iniciador é adicionado ao reator conforme necessidade de aumento da
temperatura reacional. Além disso, a temperatura da reacdo ndo é mais uma entrada do
modelo, como ocorria anteriormente, mas uma variavel calculada atraves do balango de
energia, descrito adiante. O novo esquema de entradas e saidas do modelo pode ser

exemplificado pela Figura 4.19.

Entrada Saida

—

Mondémero
Modelo do Processo

Agua
Toet » Parametros cinéticos »

o

—
©

Q
k Propriedades fisico-quimicas «
UA

VK

Figura 4.19 — Diagrama simbolico das entradas e saidas do modelo matematico para

analise do controle da temperatura atraves da vazao de iniciador adicionada.
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Como a temperatura reacional ndo constitui uma entrada do modelo, ela deve ser
calculada a partir do balanco de energia, conforme descrito a seguir. O reator utilizado
possui uma camisa de resfriamento; porém, a vazao de fluido refrigerante é considerada

constante, ja que a variavel responsavel pelo controle da temperatura sera fi.

O calor removido pela camisa é definido como:

Q,=UA(T,-T) (4.2)

sendo UA o coeficiente global de troca térmica entre a camisa de resfriamento e o reator

e T; a temperatura da camisa, calculada a partir de:

£ _ (fwch(TeW - Tj) +Q) (4.3)
dt (p, Viep,,) '

A temperatura do reator pode ser encontrada com auxilio da seguinte equacdo de
balanco:

dTr _ Qr - Qt Y Fsaida AHVm Y Fsaida AHVW
dt M, MM, cp +up, MM, cp, * Mseua MM, cp,

(4.4)

A planta industrial também forneceu os dados de troca térmica do reator, para a
Corrida 1, listados na Tabela 4.25.
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Tabela 4.25 — Dados de troca térmica da Corrida 1 fornecidos pela unidade industrial

que serviram como entradas do modelo.

Dados Industriais Unidades
£, =722 kg/s
Te,, = 303* K
V=25 m°
UA = 3,741952x10* WI/K

*Temperatura estimada a partir de outras temperaturas dadas.

Para que o controle da temperatura seja implementado, € preciso definir um valor
desejado para esta varidvel (set point). Portanto, foi definido um perfil de temperatura
(Tset) que se almeja alcancar, semelhante ao da Corrida 1, exceto pelo kick de

temperatura, desconsiderado para fins deste estudo.

t
T, = 306,5 + 26,65 (1 —e m) (4.5)

Entdo, para que a temperatura reacional fique igual & temperatura estabelecida
(Tset), deve-se controlar o calor liberado pela polimerizacdo manipulando-se a vazéo de
iniciador. Para tanto, definiu-se que se T, > T, fi = 0 e nenhuma quantidade de
iniciador é adicionada ao meio reacional; porém, se T, < T deve-se adicionar
iniciador, para que haja reacdo e a consequente liberacéo de calor, visando a atingir Tset.

Neste caso, a vaz&o de iniciador funciona como um controlador proporcional:

fi= kc(Tset - Tr) (46)

sendo k. 0 ganho do controlador, um valor constante que deve ser ajustado para analise

do desempenho do controlador e identificacdo do valor mais adequado.
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A eficécia do controle de temperatura depende do valor de k.. Além disso, o valor
de UA possivelmente também exerce influéncia sobre o desempenho do controle.
Portanto, abaixo estdo indicadas algumas variacdes de k. e UA para a verificacdo de

quais séo os valores ideais para garantir o controle reacional.

Primeiramente, estipularam-se diferentes valores de k., de acordo com a Tabela
4.26, sendo que cada um dos valores serviu como entrada do modelo de polimerizacéo.
Além disso, utilizou-se o valor de UA da Corrida 1, presente na Tabela 4.25.

Tabela 4.26 — Alteragé@o dos valores de k., verificando seu valor ideal para o controle da

temperatura reacional.

Valor Unidade
Kei 1,0x10™ | kmol/s/K
Keo 1,0x10° | kmol/s/K
Kea 1,0x10" | kmol/s/K

A Figura 4.20 ilustra os perfis de temperatura obtidos considerando os trés valores
distintos de k.. A analise da Figura 4.20 permite observar que o valor de k¢; era muito
baixo, ndo permitindo que a temperatura reacional atingisse o set point, ja que a vazéo
de iniciador ficou praticamente zerada, conforme ilustrado na Figura 4.21, que indica a
variacdo de fi para o controle da temperatura. J& o valor de k¢ esta alto o suficiente para
fazer o perfil da temperatura reacional coincidir com o perfil de set da temperatura,
sendo este o melhor k. estipulado para o controle. A Figura 4.21 indica como a vazéo de
iniciador foi alterada para alcancar este perfil de temperatura.
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Figura 4.20 — Perfil da temperatura com o tempo, variando os valores de K.

A Figura 4.22 ilustra os perfis de conversdo com o0 tempo para cada K
considerado. Como j& era esperado, a maior conversao encontrada foi dada pelo ks, que
forneceu o melhor controle de temperatura; ou seja, resultou nos maiores valores para a
temperatura reacional, acarretando uma conversdao mais alta. Porém, pelos resultados
presentes na Tabela 4.27 pode-se constatar que o maior valor da conversdo foi de 51%
(encontrado usando kg3) ficando bem abaixo dos 80% desejado para a Corrida 1,
indicando que este tipo de controle, apesar de muito eficiente para a seguranca
operacional, ndo contribuiu para a produtividade do reator. Isso ocorreu porque 0
componente responsavel por iniciar a polimerizacdo ndo estava sendo adicionado no
reator com este intuito, mas sim com o objetivo de controlar a temperatura, precisando
cessar a sua adicdo periodicamente para possibilitar este controle. Além disso, nota-se
que o valor do indice de polidisperséo obtido para k¢s e K, estd maior do que o relatado
pela literatura, resultando numa especificacdo diferente da desejada para o polimero.
Portanto, aparentemente o controle de temperatura ndo deve ser feito com a alimentacdo

do iniciador.
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Figura 4.21 — VariacGes na vazdo de iniciador para controle da temperatura reacional,
variando os valores de k.
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Figura 4.22 — Perfis de conversao reacional com o tempo, variando os valores de k..
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Tabela 4.27 — Resultados da simulagcdo do modelo de polimerizagdo do MVC variando
kcly ka e kc3-

Ket Kez Kes

X (%) 0 50 51
VK 734 63,3 63,4
IP 2,0 3.2 37

Os valores de UA também sofreram variacdo, conforme ja citado, e encontram-se
listados na Tabela 4.28. Para este caso, o valor de k. considerado foi de 1,0x107°
(referente ao k., da analise anterior). Cada UA considerado serviu como entrada para o

modelo de polimerizacdo, gerando os resultados discutidos abaixo.

Tabela 4.28 — Alteracdo dos valores de UA, verificando seu valor ideal para o controle

da temperatura reacional.

Valor Unidade
(UA); | 3,741952x10° W/K
(UA), | 3,741952x10* W/K
(UA); | 3,741952x10° W/K

A Figura 4.23 mostra os resultados da temperatura reacional com o tempo, ao
variar os valores de UA. Como a camisa de resfriamento ndo é a responsavel pelo
controle da temperatura da reagédo, observa-se que a alteracdo do coeficiente de troca
térmica ndo influencia esta variavel, estando os perfis obtidos condicionados ao valor de

ke (1,0x10°), conforme previsto.
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Figura 4.23 — Perfil da temperatura com o tempo, variando os valores de UA.

A Figura 4.24 indica que o valor de UA mais elevado, representado por (UA)s,
possibilita maior vazdo de iniciador adicionado, uma vez que gera melhor remocao de
calor do meio reacional. Portanto, quanto maior o valor de UA, maior serad a conversdo
da polimerizacédo, conforme apresentado pela Figura 4.25 e pela Tabela 4.29. Porém, ha
uma limitag&o fisica para os valores dos coeficientes globais de troca térmica. Por isso,
ndo se pode depender desse coeficiente para atingir altas conversbes. Além disso, a
Tabela 4.29 também indica que os valores de IP ficaram novamente acima do esperado.
Através das analises de k. e UA, pode-se afirmar que este tipo de controle de
temperatura sugerido, através da manipulacdo da vazdo de iniciador, apesar de ser

eficaz, acarreta uma producdo menor, ndo sendo recomendavel economicamente.

Baseado nesses resultados, sugere-se o controle de temperatura da forma
tradicional, manipulando-se a temperatura da camisa, utilizando-se a vazdo de iniciador

para controle da produtividade do reator e da taxa de geragéo de calor.
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Figura 4.24 — Variagdes na vazéo de iniciador para controle da temperatura reacional,
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1.0
—(UAL
R (UA)2
06 | |
| -
22T T
| PR
’ ’ '.." ..............
0.2 + ,v’ —
g T T T
P
7 =
v
N } } | ! ! !
0 100 200 300 400 500 600 o0

Figura 4.25 — Perfis de converséo reacional com o tempo, variando os valores de UA.
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Tabela 4.29 — Resultados da simulagédo do modelo de polimerizagéo do
(UA)1, (UA)2 e (UA)s.

(UA): (UA), (UA)s
X (%) 22 50 65
VK 59,4 63,3 64,0
IP 38 3.2 3.1

MVC variando

4.5. Comentarios Finais

Os resultados obtidos com a otimizacdo do modelo foram listados neste capitulo.
A vazdo de iniciador foi a variavel manipulada e avaliaram-se quatro cenarios: um com
a vazdo de iniciador constante e os outros trés com a vazéo discretizada em dois, trés e
oito intervalos. A solucdo final indicou possibilidade de grande aumento de producdo ao
se adicionar iniciador continuamente no sistema reacional, sendo o melhor perfil aquele
que decresce com o tempo da batelada. Quanto mais discretizada for a vazdo, melhor o
resultado obtido. Porém, na préatica ndo ha necessidade de dividir esta variavel em mais
de trés patamares, pois 0 incremento na producdo da reacdo para o perfil discretizado
em oito patamares foi praticamente 0 mesmo do observado em trés patamares. Também
foram otimizadas as massas de iniciadores adicionadas no inicio da reacdo da Corridal,
fornecida pela inddstria, ficando constatado que otimizar esta massa inicial dos
iniciadores adicionados em uma batelada classica possibilita um grande aumento na
produtividade da reacdo, podendo ser uma op¢do melhor do que a adi¢cdo de iniciador
com uma vazdo constante. Entretanto, esta pratica ndo se mostrou superior a da

utilizacdo de um perfil 6timo de iniciador discretizada em trés ou mais patamares.

Além do aumento da produtividade, este capitulo testou a aplicagdo de um controle
de temperatura reacional baseado na adi¢do continua de iniciador. Todavia, comprovou-
se que este sistema, apesar de ser muito eficiente para a seguranca do processo, nao €
ideal para a planta, por prejudicar a produtividade do reator. Por isso, sugere-se 0
controle dual da operagdo, manipulando-se a temperatura da camisa de resfriamento,
através da vazdo de &gua, para controlar a temperatura do reator, e a vazao de iniciador,

para controlar a produtividade e as taxas de liberacéo de calor.
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5. Conclusoes e Sugestoes

5.1. Conclusoes

Esta dissertacdo teve como principal objetivo a investigacdo de perfis de vazédo de
iniciador 6timos para a reacdo de polimerizacdo do mono(cloreto de vinila). Portanto,
tornou-se necessario desenvolver um modelo matematico que foi devidamente validado
com duas corridas, conforme comprovado na Secdo 3.5. Foi também testada a
sensibilidade do modelo as variacdes de algumas varidveis de entrada, verificando-se
gue 0 mesmo estava apto a predizer coerentemente tais alteragdes. Em outras palavras, o
modelo matematico péde ser usado para a otimizagcdo do processo de polimerizacéo de
MVC.

Também foi feito um estudo a respeito do dimensionamento das valvulas de alivio
e seguranca presentes no reator, no qual ficou evidenciado que uma mesma vélvula,
dependendo de suas dimensfes, pode ser ou ndo capaz de aliviar o monémero, ndo
permitindo que o equipamento alcance a sua pressdo maxima admissivel. Observou-se
ainda que e mais facil dominar um descontrole operacional no inicio da reacéo, ja que
neste instante o calor liberado € menor e existe uma grande quantidade de mondmero
liquido, que resfria o reator automaticamente ao ser vaporizado pela expansdo, quando

aliviado para a atmosfera.

Para o estudo de otimizacdo, avaliaram-se quatro perfis de vazdo de iniciador. O
primeiro deles era constante, reproduzindo uma pratica ja relatada na literatura (VAN
SWIETEN et al., 2003), e os demais foram discretizados em dois, trés e oito patamares.
Concluiu-se nesta analise que o melhor perfil existente para aumento da produtividade
reacional é aquele em que a vazao decresce com o tempo. Verificou-se também que nao
ha necessidade de discretizar o perfil em mais de trés partes, uma vez que os resultados
ndo mostraram um éxito que justifigue maior esforco de implementacdo deste

controlador de vazdo na planta industrial.
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Estes resultados foram, entdo, comparados com outra otimizacdo do processo, que
tinha como variaveis manipuladas as massas iniciais dos iniciadores, ao invés da vazéo
do iniciador. Com isto, verificou-se que adicionar massas de iniciadores 6timas em sua
totalidade no inicio da reacdo (batelada cléssica) pode ter maior influéncia na
produtividade operacional do que adicionar uma vazdo 6tima de iniciadores (processo
semi-batelada), dependendo obviamente dos parametros que se deseja incrementar e da

quantidade de discretiza¢cOes da vazao do iniciador.

Apds a otimizagdo do perfil de vazdo, avaliou-se a alteracdo de alguns parametros
considerados no otimizador, para averiguacdo de suas respectivas influéncias nos
resultados encontrados. Verificou-se que a funcdo objetivo poderia ter sido simplificada
com a remocdo do termo referente ao valor K da resina de PVC, jad que 0 mesmo nao é

alterado durante a otimizacéo, por ndo haver diferenca na temperatura da polimerizacao.

Para finalizar o trabalho, foi estudada outra maneira de controlar a temperatura da
reacao, através da manipulacdo da vazdo de iniciador adicionado ao processo, ao invés
do controle cléssico via camisa de resfriamento do reator e / ou do condensador de topo.
Os resultados deste estudo comprovaram que este método é extremamente eficiente para
o0 controle da temperatura reacional, mas a producdo pode ficar muito prejudicada. Por
isso, sugere-se o0 controle dual do processo, manipulando-se a temperatura da camisa de
resfriamento, atraves da vazao de agua, para o controle da temperatura do reator, e as
vazOes de alimentacdo de iniciador, para controle da produtividade e das taxas de

liberacdo de calor.

5.2.  Sugestoes para Trabalhos Futuros

O perfil 6timo de vazdo de iniciador apresentado neste trabalho possivelmente tera
influéncia nas particulas poliméricas formadas, principalmente no que diz respeito a
morfologia. Entdo, sugere-se para futuros estudos a adi¢do da analise morfologica no
modelo preditivo desenvolvido. Além disso, recomenda-se a realizacdo de experimentos
em escala piloto para confirmar se o polimero produzido com o perfil de vazdo 6timo

possui as caracteristicas especificadas para a sua comercializagéo.
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Também pode ser estudado o sistema de agitacdo do reator industrial, utilizado
para validacdo do modelo matematico, verificando-se a eficicia da capacidade de
mistura, j& que o iniciador considerado na otimizacdo tem baixo tempo de meia vida,
decompondo-se rapidamente. Caso néo seja eficiente, os internos do reator (agitador e
chicanas) devem ser redimensionados, possibilitando a mistura eficiente do iniciador ao

entrar em contato com o meio reacional.

Além disso, 0 modelo matematico desenvolvido prevé a reacdo de polimerizacdo
em um reator que possui uma camisa de resfriamento, ndo prevendo de forma explicita
a existéncia de um condensador de topo para o reator, ja que o perfil de temperatura é
um dado de entrada do modelo. Portanto, pode-se implementar este sistema completo de
refrigeracdo no modelo matematico, tornando a temperatura reacional uma variavel

calculada.

Finalmente, pode-se fazer um levantamento das informacbes operacionais e
econbmicas necessarias para a definicdo da funcdo objetivo como o lucro da unidade,
possibilitando, assim, a descoberta de um perfil de vazdo 6timo que maximizaré o lucro

da planta em questéo.
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