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RESUMO

A operaclo de uma coluna de destilagfo 2m halelada ndoc &
comumshile automatizada devido a sua complexidads opzraciconal ou &
inadeguagic do mélode de controle convencional, Ho presentes
trabalho, foi dessnvolvido um procedimento para simulagdo de uma
destil agd@co em batelada, com miltiplos esiigios & componenies, onde
foram consideradas as variagSes do acumulo de liguide no pratoc e
das vazbes mol ares na col una. Este simul ader mostra o
comportamento exalo do processce =, usando-se o modelo maiemélico
de uma coluna centinua, © processo & caracterizado considsrande-se
sua transitoriedade como uma ssgUéncia de sstados estacionaries.
Para cada intervaleo de tempo pseudco-sstacicnaric & aplicads o©
M&todo da Curwva de Reagdo do Processo, Através da combinagic dos
dois modos de operacico de uma destilag¥8c em batelada (razic de
refluxe constante e composiglc de destilade constante) ol
encontrade um plansjamento de refluxe &timeo &, com oz métodos de
Ziegler—Hichols & Cochen—Coon para ajuste de conirocladores por
retro-alimentacic juntamentie com a caracterizacic do processo, fol
desenvolvide um sistema de contreole digital usande técnicas de
Controle Adaplativeo. Comprovou-se, entioc, a eeficiéncia destie
sistema através da subsiancial reduglc dos custos de opsragio

g econcmia de energia obtidos pela aplicagico do mesmo.



ABSTRACT

Batch distillation operations are nct frequently
automated due Lo its operalional complexiiy or the unsuitability
of Lhe conventional control methods. In this work a procedure was
developed to smimulate the operation of multistages, mulilcomponent
batch distillation operations where the hold up and thes molar
flowrate variations worg tasken inlo account., This simulator zhows
the process exactly bshavicur and, using a mathemalical modsl
corresponding to continuous distiliation, ihe process is
characterized considering the unstsady state as a succession of a
finite numbsr of siaticnary states., For sach pseudo-staliconary
time interval Lhe Process Resaction Curve Method 1is applied. By
combining ithe two balch distillation operation modes (constant
reflux rate and constanl distillate composition? it was found an
optimum reflux rate peolicy and wilh Lhe Ziegler-Nichols and
Cohen—CGoon feedbaqk controller tuning methods accordingly to the
process characlerization it was developed a digilal control system
using Adspiive Contreol Technics., The control system efficiency was
then proved by iLhe large reducliion in operation costs and ensrgy

zavings obtained from the system application,
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CAPITULO 1 - INTRODUCAOC

1. INTRODUCEQ.
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CAPITULC 2 - INTRODUGAO

A destilacioc em batelada & um dos mais antigos processos
de separac¢io ulllizados na indastiria quimica. Pordém, apesar de Ler
sidoc considerada ultrapassada pelos surgimentc das colunas de
destilacZo continuas, o significante crescimente da Quimica Fina,
a necessidade de recupsracio de produtes a partir de residucs

o grande desenvolvimento de sistemazs de Controle de

&

indusirials
Frocessos por compulador rencovaram o iInteresse pelas colunas

£

descontinuas. ZSeu nmodo de operacico perhite gque 3!

£

cohponantes
sejam separados em somente uma coluna, enquanto que destilando—se

LL (2]

esta mesma mistura de "n" componentes de forma continua seriam
necessirias "n-1" colunas., Nota-se também gue 2 versatilidade de
operagio deste eguipamento € uma gualidade indispenséavel em
situacBes nas quais Y composicio da alimentacZo varia
fregientemente oU gJuandc peguenas guantidades de diferentes
misturas s3o manipuladas,

Far outroe lade, verifica—-se gue o surgimento das
simulaglBes digilais de sguipamentos de operagdoe unitaria, ou de
Plantas Guimicas como um todo, tornou-se uma ferramenta basica no
projete & controle dos mesmos, Pelo usoe de um modelo computacional
rigorosce & possivel predizer as condigBes de cp@?agaﬁ mais
ecendmicas de un processc ou até mesmo seus limiles operacionais
com  abscoluta precisfo, ja dque as dificuldades insrentes aoc
exaustivo c&lceule analiticeo, gqgue exigiam sempre sUupozl ¢hes
simplificadoras para a resolucio do problema, foram superadas pelo

aparecimente do ci&lculo numérico aplicado & computacZo digital.
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CAPITULO 1 - INTROBUCAOS

Devido ao grande avangs da informatica e conseqgiente
agilizagio de calculos complexos, procurou-se, no presente
trabalho. desenvolver um modelo rigeorosce de colunas de destilagso
mul ticomponente descontinuas gue apresentasse resultados exatos
dentro de um tempo de simul agdo computacional inferior ac  tempo
real de opsracico do sgquipamsnta em estudo, visando sua étimizagéo

=U controle por técnicas de controle adaptative,

e %

£ importante ressaltar gus, ehguanto a destilagZo em
batelada ¢ governada pelos pesmos principics de equilibrio
liguido-vapor,. hidraulica, e dinamica das colunas continuas, seu
sigltema de conirole deve ser substancialmente diferente. Uma

-destilacio comercial deste tipoe sofre, normalmenie, carregamentos
segqenciais de misturas nmul ticomponentes no refervedor, gue passam
a ser destlilados scob condigBes de refluxe total até que o
equilibric seja atingido. O produte, rico ne componente mais
valatil. comega. enti3o, a ser colelade no Lopo da columa & sua
gualidade depende fortemente da guantidade de material condensado
gue relorna & mesma. A compoesicico do produto coelelado variaz com o

tempo, ao contrério de uma coluna continua que apenas obidgm um

destilade de composicio constante e com  grande pureza do
componente mals voliatil (fig. 1.13., Entre a retirada de um
componente e oulrse, hé regifes intermediéarias de retirada de
material fora de especificacio. Estas regldes devemn el

minimizadas peloe sistema de contrele que, por operar © equipamento

em regime Lransiente ¢ devide as mudangas, no tLopo, de componente
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coletade, nIo pode ser comparade ac sistema de controle de uma

col una contlnua.

Destilacio =m Batelada
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FIG. 1.1 - Destilac3o da mistura tern&ria dos componentes AB & C.
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Deste modo, apresentar-se~4 um  sistema para simulacZo
digital e analise de processos de destilacic em batel ada,
usandoe-se algoritmos de calculo rigoreso para a integragio das
equacBes diferenciais que descrevem o processeo € para o calculo
iterative de parémeiros do mesme. Este sistema podersd simular  uma
coluna de déstilagﬁa fracionada em batelada gus contenha no maxdino

t

fur
i

dez pratoes. refervedor & condensador ¢ opere com misturas de
dez componentes. A fim de gque ¢ programa computacional  osse
bastante flexdvel. a geometria dos pratos, as caracteristicas da
miztura a ser destilada, as condicBes de operacio, o passo de
integracioe e a eficiéncia dos pratos sio definidos na entrada de
dados desle programna.

Come objetivo principal deste trabalho, tem-se entioc a
andlise detalhada dos resultados obtidos da implementacio do
sistema de conirole propostoc ac eguipamentco em estudo, atraves de

=imul a¢cBes do mesno.
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CAPITULO 2 - ANALISE DA LITERATURA

A destilagBoe € um dos processos de separacioc mals
utilizados e energeticamente intensivos da inddstria quimica. Para
al gumas separaches, uma reducic modesta ne tempo total da batelada
pode corresponder a uma diminuicZo significativa nog custos

operaclonais snvol vidos.

Assim  gendoe, nota-se, na literaturza, uma constante
preccupacio dos pesguisadores com 2 2 otimizscio operacional das
colunas de destilacEoe =m batelada e, = conseqUéncl a, a

determinacio de planos de refluxo Stimoe para estas colunas  acabou
por receber uma atencico considerdvel por parte dos mesmos.

Converse e Gross [1] maximizaram a guantidade total e
destilado de concentracio especificada, recolhide em determinado
tempo, sncontrande um planejamento &timo para a rario de refluxoc
através da aplicacBEo do Principio de Masxdme Continuo de Pontryagin
e de cilculos de varisncia a simulacBes dinAmicas do processe em
estudo. Murty e outros [2] usaram o mesmo modeles & compararam a
soluciEs anterior com a solugcEZc obtida através de téecnicas
diferentes de olimlzag¢lo, sendo este trabalho restrito a sistemas
bindrios & com peduenc nlmero de pratos.

Ja, Coward [3.4], Robinson [5-7] e Mavur e Jécksan [&]
minimizaram o temnpo de destilaciEoe necesséric para a producBo de
determni nada gquantidade de destilado., de concentragio especificada,
usando © modelo desenvolvido por Converse e Gross [13, snguanto

Price [(H] usou um modeloe mais complexo.
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Todos os trabalhos citados anteriormente consideram o
acumulo molar de ligquide no reflervedor come sendoe dominante,
desprezando este acdnmuloe nos pratos. Egly = outros (161
encontraram a solucio do problema para uma coluna nulticomponenie
de fracionamento com acdmule de liquido e com possibilidade de
reacio, porém, nRIEOD 3o fornecides nmalores detalhes. Hansen e
Jorgensen [111. tambdém considerands o actimulo desprezivel & usando
o Principio de Pontrvagin e técnicas de colocacic para encontrar
condictes de contorne, divulgaram planeiaments Stimo para a 2 razio
de refluxo e para o calor fornecido ao refervedor em sistemas
binarios.

Kerkhof & Vissers {181, ac invés de maximizarem a
producio final de destilade para um determinade tenpo de
destilacic ou de minimizarem este Ltempo para obtencio de
determinada quantidade de destilade. utilizaram os lucros como
ohijetivo de otimizacdo.

A maioria dos trabalhos citados acima sEo restritos a
sistemas binarios. Além de Egly e outros [10], apenas FKRobinson
[5.8] e Mayur e Jackson [8] trabalharam Com sistemas
mul ticomponentes, Entretantc, estes prépriocs autores ressaltam a

ificuldade de se estender o método de otimizacio a sistemas
dlticomponentes, (& que sstes implicam num aumento do nldmero  de
equaches envolvidas.

Cutra dificuldade dizscutida pelos mesmos, para aplicagcio

do métods de otimizacis, € o aumento do esforgo computacional em
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conseqUéncia dos calculos extremamente exausitiveos causados pelo
auments do numero de pratos da coluna. Para sanar estes problemas,
Diwekar e outros [13] sugerem © uUso de um modelo de ordem reduzida
baseado na extensio do métode “short-cut" normalmente uvtilizado
para colunas continuas e Kafarov e outros [14] propSem a
transformacio do sistema inicial emn um asistema de dimenstes
mencCr &S,

Confirmando oS resultados obtidos pel os
pesguisadores citados acima., Yu ¢ VWang (18] afirmam gque estes
planejanentos de condicBes operacicnais Stimas levam a @ lucros
malores gue os constatados nos modos de operacio convencionais,
com razico de refluxe ou composicio do destilado ;onatante. Alnda
com o obijetive de otimizar a2 operacico de destilacEa batelada, Yu e
Zhang (16} divulgaram um estudo recente baseado em outros mdtodos
de otimizacfco, onde o planejamento obtide feoi chamado de sub-d&timo
por ndc utilizar caleulos rigorosos.

Trabalhos : 2centes relacionados no Chemical Abstracts,
tais coms Yu e outroes {171, Britt e Rosen [18] e Jang [182],
afirmam gue a combinhaciEo dos dois modos de operagio, a refluxo
constante & a composicio constante, ¢ guficiente para se otimizar

O pProcesss @ gue & combilnacZo idesl pode ser encontrada atraves de

zimul acBes dinamicas do mesmno,
Procurando também 2 obtimizaciZo do processo, Shinskey
[20), pela primeira vez entre os trabalhos citados. propSe a

aplicacic do controle Stimo em malha fechada e com determinacio da
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vazic de refluxe &tima através da variacic do ponto de ajuste
{Yset-point™) do controlador de composicio do destilado, baseado
em medida atualizada do fluxe de destilado, como esquematizade na
figura 2.1. Embora este ajuste nio s«ia linear, ¢ autor afirma ques
a relaczio pode ser aproximads satlisfatoriamente bDor uma simples

eJqUuacho Jde reta:

andes Cxﬁ)sp & o ponto de ajuste da composicis do destilado « D€ o
fluxe de destilado @ 2 & b podem ser encontrados atravées da
anadlise do comportamento do sistema quando operade nos dolis modos

convencionais.

RJUSTE
FEET-POIRT”

xﬁ

P S
COUTROLABOR b RIUADOR 4] FROCESSD 1
L)
IHFEREHCIADOR 14 KEDILOR ¢
FIG. 2.1 - Diagrama de Blocos do sislema de conirole proposto por

Shinskey [20],
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Eelacicnadas & figura acima tem-se as variaveis T e
beDENF Jque sao. respectivamente, a temperatura do topo da celuna
e & composicio do destiladoe, sendo esta dltims inferida a partir
de medidas da temperatura citada.

Bozenhardt {211, implementando também uma nalha de
controle de composicio do destiladoe, porém operandoc a coluna da
maheira convencional a composiciao constante, sugere gue o nmetodo
de inferenciacZo da variivel controlada seja baseado on correlacio
pré—estabelecida em laboratdrio entre temperatura e pressio do
tope e composigiEo do destilade determinada por andlises de
cromatogralfiia. Esta correlacioc experimental pode ser., entio,
colocada num mdoroprocessador, ceriando-se um  “pseudo-analisador",

na seguinte forma:

2 s 2T -TH+
a8 [a)

e Comp A= a +a (T -TD5> +a (T -T2
[ 4] 4 4] 2 o

2

+ b +BCP -P3 +hbb(¢P~-P3%4pcp -p3°% <. 2>
s b 3 e z o - &1

onde % Comp A = percentagem do conmponente A no destilado;
T = temperatura do teopo da coluna no instante L atual;
TG: temperatura do topo no instante inicial;
P = pressioc no topo da coluna no instante t atual;
P0= pressic no tops da coluna no instante inicial;

a & b = goeficientes determinados em laboratério.
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Aflrma o autor que. de fato, a aplicacio desta expressio
em wum microprocsossador, introduzido na malha de controle, torna-se
um analisador - tive, sem o atrasos assoclados As  técnicas de
cromatogralfia g:rosa. Obviamente, se a constante de tempo do
processo for suficientemente grande (30 minutos ou maisd, os
resul tados das an&lisess oromatograficas podem ser utilizados,

intermitentemente, para correcic do sinal continue gerado pelo

Entretanto, apesar da varledadse de propostas enconlradas
para =& cohbroclar uma coluna de destilagio transiente, &
configuracio mais wtilizada &€ a representada pela figura 2.2,
divulgada por REoblinson {221, sendo a degtilacEo conduzida a razzo
de refluxo constante. Neste caso, encontram—se duas malhas de
controle, sendo dque, na primeira. a variavel controlada € a razdo
de refluxoe, manipul ando-se a vazio de refluxo L0 a partir da
medicBo da vazio de destilado., HNa segunda malha contrela-se o
fluxo de vapor do refervedor, medindo-se a gueda de pressZo ao
longos da coluna e manipul ando-se a2 guantidade de calor fornecida
ao refervedor.

Hota-se, portantc, gque nio hi nenhum tipo de otimizacZo
nestes dois Gliimoes trabalhos citados,

Também em revisZio aov Chemical Abstracts, encontram-se
citactes ac controle do sguipamentio em estudoe por computador em
Krautstrunk [23]1 & Yang & ocutros [243, aos quais, Iinfelizmente,

NEo se Leve acesso.
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FIG. 2.2 - Controle convencicnal de uma coluna de destilacZo em
batel ada.

Explicitando—se, ent3c, o objetivo gerzl do conircle em
destilagZo batelada coms “obtencSse da melor guantidsde de
destilado de pureza média sspecificada em  tempo mirsfmo®,
verifica—se a necessidade real de otimlzacZo do processo onde s
possa minimizar a gquantidade de produtoe obiido fora de

gspecificaciZo oU o8 rejeitos entre a retirada de um componente =

out.ro no destilado.
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Assim sendo, a estrutura de controle convencional

descerit. em Roblinson [22] & adequada apenas para sistemas em  gue

I«

aumentc da razio de refluxo nZo beneficlariam tanto a separags
dos corponentes, ou =seja, a otimlizacZco deste sistema NREo
implicaria em oblengio de lucres significativamente maiores.

Entretanto. n3o € lsto © gue oocolre na grande maloriz - dos  casos,

5

nos guails. Jquando e opera com altco fluxeo de destilade ou  bal
razfo de refluxo, se oblém uma separacio rulim mas com  um Lempo
menor para o itérmino da batelada e, quando se opera com alta razdo
de reflluxo. & separacic mélhorz porém o Lepnpo aumenta,

FPara se atingir esta otimizacZo, no presente  trabalho,
aproveilar—-se—-5 a sugesti3o de se enconirar a comblinacio ideal
entre a operacio a refluxe constante & - a composicio constante
através de sinulactBes do sistema, ao invés de se utilizar calculos
rigosos ¢ exaustives para tal. Este planejaments da razZoc de
refluxe encontrado sers& implementado em malha fechada j& gue em
malha aberta, se houvesse qualguer perturbaciZo na coluna, © plano
de refluxe Stimoe perderia o sentido ¢ & separacSc niEcs seria a
esperada.

Apesar disto, analisando-se a literatura citada,
sbhzervou-se Jgue SBo poucoes o trabalhos em gus os auytores se
prescupan <ol as perturbaches gue possam ocorrer na pratica e, que
estes poucos, ubllizando malhas de controle por retroalimentacio
{"feedback™l, nurma estrutura de controle convencional do tipo

analdgica, nZc deram muita importincia as nEo-linearidades do
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processo de destilacido e, principalmente, nao levaram =3
consideracio o fato da destilagiico em batelada ter um comportamento
szsenclalmente transitdrio, mausando UM may desempanho dos
controladores lineares, projetados a partir de valores nominais
fiwos dos parametiros do processo,

Visando-se, entio, a estabilidade do ProcessSo em
gquestia, sugere-se, neste, a utilizacZo de um mecanismo de ajuste
dos parametros de controlador durante a operacic do egulpamento
{Y"on-line™l através de um mdcrocomputador acopladoe ao sistema.  ouU
zela, a implementacZo de tecnicas de Controle Adaptalivo.

Segunde  Astrom (2B, varias aplicacBes de Contrele
Addaptative por retrcalimentacio surgiram desde meados da decada de
1880 e, as primeiras tentativas, implementadas analogicamente,
foram bastante dificultadas por problemas de "hardware'. Ho comeco
da década de 1970, surgiram o primeiros sistemas implementados
gtilizando—se minicomputadores e, com < advento dos
microprocessadores, ¢ nUmnerc de aplicacBes aumentou drasticamente
devido & redugZo dos custos envoelvidos nesta tecnologia. Por causa
diste, estes reguladores adaptativos conguistaram seu lugar no
mercado até mesmo para controladores de malha Unica, onde = {Lem
apenas uma entrada e uma salda. Fzte nmnesme autor afir;a Cjiiee
diversas malhas de conircle estic. hoje, submetlidas ao controle
adaptativo, das gquais clta aplicacBes enm sistemas de controles de
processos  industriais, robdtica, pilotos automiticos para

navegacic e e controle de voos de aviSes e missels, nio
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relacionande nenhuma aplicagio especilfica com o sguipamsento em
estudos no presente Lrabal ho,

Finalizando-$e ©zta andlise. nic poderiaza deixar de ser
cii Lo e &S esilrulturas 2 contr ol e AUl DroDoSias o= o1}
verificadas., sxoluziveamenie. alraves de simalagedes do proc. 1o en
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3. COLUNA DE DESTILACED EM BATELADA.

MODELAGEM E SIMULACAS.
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3.1 - INTRODUCKO

A realizacZo de um estude detalhado da aplicacZo de
técnicas de controle noe sguipamento em estudo necessita  da
zimul agde rigorosa do mesmo, ool oa finalidade de 52 ohter
informacBes scobre o campgrtameﬁto dazs varisveis conlrolads e
manipulada ¢ dot parametros do processo, come o ganho e 4
constante de Ltempo, além dos perfis de Ltemperatura & composicio ao
longs da coeluna para diversas condicBes de operacis,.  Fara  tal,
necessita~-se. como suporte, dados de equilibrio de fases, bem como
metodos natlemdticos para a resolugio das equactes envolvidas,

No presente capitulo, serZc descrites detalhadamente os
métodos de prediciZo de propriedades termodinamicas para obtencio
de dados de equilibric., a modelagem da coluna atraves dos balancos
de massa € energia & os procedimentos matemiticos necessirios para
a simulacic da mesma.

Seric apresentadas, por fim, andlises dos resultados
obtidos na destilagio simulada de diferentes sistemas sob varias

condi cBes de operacico do equipamsnto.

3.2 - APRESENTACAQ DA COLUNA

A simulacio do eguipamente depende das especificacdesz de
operacio & geomelria do mesmo, isto &€, do conjunto de parametros

que definem ¢ sistema em estude. Além diste. & necessaric
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@xplicitar todas as suposicBes feitas para efeito de sua model agem
matematica,

Fara gue este conjunto de parinetros figue bem delinido,
citam-se abaixo o5 mals importantes relacionados & geometria =

racic. & apresenla-se na figura 3.1 o esguema da coluna de

{:.
1

P

destilacdo em batelada:

i~ HNuamero total de sstigios;

£- Eficiéncia de separacioc de cada estagio;
2~ Fressio de operacio da coluna:

4- Carga nmolar inicial;

85~ Area de cada prato;

G~ Comprimento do vertiedouro;

T~  Altura do vertedouro;

8~ Acumuls melar de liguideo ne condsnsadeor

g- Quantidade de calor fornecida aco refervedor:
10— HNdmero de componentes da mistura.

Ne presente estudo, procurcu-se fazer o minime possivel
de suposicles para que a simulacio apresentasse resultados bem
préoximos 2 realidade. Porém, algumas destas suposicSes sioe feitas
para a agiiiza¢§¢ dos calculos J4& gue nio influenciavam, de
maneira significativa, oz resuliados obtidoes., Estas s3c as
seguintes:

- Acdmulo de vapor no prato desprezivel:
- Perda de carga desprezivel ac longe da coluna;

— Efici&ncia de separacio constante nos pratos,
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3.3 - CALCULO DO PERFIL INICIAL DE COMPOSICAEQO E TEMPERATURA

A destilacio em batelada tem um comportamento
essencialmente transildrioc durante a maior parte do tempo de
operacio da coluna, ou seja, nEce hié uma corrente de entrada para
compensar a corrente de salda, Forém, had um periocdo transitério,

logo apds a partida, em gque a coluna deve ser conduzida a @ um

[

stado estacionario, =cb condigio de refluxe total, até que enire

i

em equilibric & os perfis iniclals de composiciEo e tempesratura

3

Qe

zejam estabelecidos.

[«

Fortanto, para a simulacio da coluna, o calcule desztas
condicBes iniciais & fundamental para a2 integracico das esquacles
diferenciais envolvidas, e deve ser efetuado da seguinte maneira:
Com uma estimativa inicial das frac¢Bes molares do ligquido presente
no condensador e suponde—se que o actimulo de l1igquido neste estigio
seja suficientemente pegueno, iguala-se a composi¢io do wvapor no
topo da coluna & compozicic estimada de ligquide no condensador.
Encontrando-se, entio, a temperatura do ponto de orvalho desta
mistura gasosa {(procadimento a ser descrito na seclo 3.4.40,
determina-se &a razio de equilibrio entre as fases =
consegUentemente, a composicio do liguide no mesmo estagic gue,
Do sSUa  veZ, serd igual 3 composicB3o do wvapor no estagio
imediatamente inferior. Deste modo continuam-se os cialculos até

que a compoesicio do liguido no refervedor sejz encontrada e sejam

estabelecidos o8 perfis de composicio & temperatura da coluna.
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Para se certificar que as composiedBes estejam corretas,
faz-se um balance de massa glebal para todos oz componentes e, s
a zoma das guantldades moelares de determinado componente em  todos
os estigios da coluna for maior gque a guantidade molar do mesmno

introduzida na carga,. a estimativa indclal da composicio deste

W

componente no condensador fol muitco alta e deve ser diminuida., ou
de mansira contraria até gue estes dols wvalores coincidam (ver

figura 1 - apendice 13,

3.4 ~ CALCUIO DO EGUILEIBRIO DE FASES
Dada uma mistura com O componentes e duas fases 2 mesma
temperatura, tem-se a seguiﬁte relacZio de equilibrio. para cada

componente 1, expressa em termos de fugacidades:

¥ = ¢t 3. 1D

As fugacidades tal comoc definidas pela eguacio (3.12
teriam peguenc Uso pratice se nie fossem relacicnadas com
variavels gue pudessem ser determinadas experimentalmente, Lais
cons as fractes molares x da fase iiguida & ¥ da fase vapor, a
temperatura absoluta T e a pressic total P doe sistema. Eastas
relactes desejadas, para um  sistema gualdgquer, sZEo alcancadas
atraves da introducioc de duas {fungdbes auxiliares que representam.

respectivamente, a nic-idealidade da fase vapor e da fase liguida:
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o coeficiente de fugacidade ¢ & o coeficiente de alividade p.
Nas duas préximas segBes, serfo descritos oz métodos
gtilizados neste Lrabalho para predicZo destes importantes

coeflicientes, notando-se gque as mestodelogias utilizadas SR

distintas para a fase liguida & para a fase vapor.
2.4.1 - CALCULIOD DO COEFICIERTE DE FUGACIDADRE

A baixa pressic, a fase vapor tem baixa densidade e, na
media, as moléculas interagem entre si com menor intensidade gue

e

as moléculas da densa fase liquida. Esta € uma sinplificac3o comum

b

para se  assumir gque toda - 2 nao-idealidade, emn sistenas
ligquido-vapor, existe na fase ligquida e que a fase vapor pode ser
tratada comoe um gis ideal.

Entretanto, apesar de se obter Dboas aproximacles  sob
condigBes favordvels, a supesicio de idealidade da fase vapor
{¢ = 15 pode conduzir os cédlculos de equilibrio de fases a erros
de cince a dez percento. mesmo scob condicles de pressoes
moderadas. Portanto, j& gque no presente trabalho se desejam
resultades realisticos, a nlo-idealidade da fase vapor sera
considerada.

A fugacidade f? do componente 1 na fase vapor @
relacionada com a fracZo molar do mesmo componente na fase vapor

y, & com a pressic total F por melioc do coeficiente de
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fugaci dade @;

eY
i
¢ = 3.2
L
y, F
ou rearranjando a equacico (322
Y =g y P 3.3

zer relaciconads com a2 propriedade voeluméirica, v, da fase  vapor
L
atravész da seguinte sdguacio, proveniente de uma sérle de

mani pul a¢Ses da termcdinamica baslica:

In ¢ = — { Cv, = ——— 3 dP 3.4

ol E = constante universal dos gases;
;i: volume parcial molar do componente i, definido da
forma:
_ é v
v, = { —_— } £3.82
g n. T.F.n.

L 3

em gque ¥V & o volume total que contém n. molezs do componente 1 e n.
i 3

moles do componente § & 1.
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Portantc, o problema de se encontrar ¢ifﬁi trocado pelo
problena de Se encantrar:i.a partir de uma equacio de estado. Na
literatura encontram-se diversas relacSes F-V-T que exprimem. de
modo preciso, o comportamento das misturas para determinadas
falxas de pressizo & temperatura. Entretanta, a eguacico virial,
truncada no segundo ftermo, prediz, com grande confizbilidade. este
conportamento nas condictes de baixa a noderada densidade e 2 em
zistemas cuja fase vapor nic contém componentes gue se dimerizam
fortemente.

No presente irabalho, ss propriedades volumélricas serzo
calcul adas entzo atraveés da equacio viriai, uma vez Jgue, a SUa
utilizac3o € simples devido 2 exdistiéncia de regras de mistura benm
definidas ¢ os coeficientes binarios de ficil acesso na literatura
od Facilmente egstimados por correla¢Ses, como as de Tsonopoulos

{261, agui utilizadas. Deste mode, tem—se gque:

{3.82

il
[y
+

onde v & o volume molar e B o segundoe coseficiente wvirial,

calcul ado pela zeguinte regra de mistura:

onde Bﬁz Bﬁ sho os segundos coeficlientes wviriais cruzados que
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sEo calculados, através das correlacBes de Tsonopoulos, em fungio
da temperatura critica, pressic critica, volume critico., fator
acentirico e monento dipolar dos componentes 1 e j.

Combinando-se as equagles (3.4 a (3.77 oblém-se

Cv

coaficliente de fugacidade, pars determinada pressio ¢ tempsratura,

em funcio dos ssgundoes coeficlientes viriais ;) ros e cruzados & da
composicio da fase gasosa:
F o
ln¢>£= [Egyﬁwg] 3,82
. r L
r T =4 !

Portanto, a egquagio (3.8 pozsibilita o cidlcules do
coeficiente de furgacidade nos casos em que a egquaglio virial (3,63

for valida,
3.4.2 « CALCUILO DO COEFICIENTE DE ATIVIDADE

Para a fase liquida, um procedimento andl ogo aoc
da fase vapor pode ser realizado através da introdugido do
coeficlente de atividade v, Este coeficiente, de maneira similar
a eguacio (3.8), relaciona a fugacidade da fase liquida f? com A

fracio molar x e a fugacidade do estadeo de referéncia ff :

y. = {3.85
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ol reaescrevendo & eguagio (3, 8

rt o=y o r° 3,100
3 i L i
Para gque a eguacio {3.107 seja bem definida, ES
fugacidade do estade de referéncia deve ser ezpecliiicada.

.y e} ; ;
Entretanto, a definicio de £ & arbitriria,. j& gue & governada
i

pela referéncia adotada por conveniéncia de manipulagcio.

O estads de referéncla escolhido neste trabalhs & o do
componente 1 purc, a2 temperatura e pressio de eguilibrio.  Heste
eztade. a fugacidade de referénciaz do componente 1 pure &

relacionada com a fugacidade de saturacio do mesmo, 3  Lemperatura

T. pela seguinte egquagcio:

W
P i
o _ g
£oo= 7 exp { j;s i dp ] {3.113

onde, para o componente i liquidoe puro, Pf € a pressioco de
saturacio, ff a fugacidade na saturagcso e v, © volume molar -1
temperatura absoluta T de egquilibrio.

O termo exponencial da equagio (3,110 & chamadoe de termo

de corregdc de Poyting (2731, que pode Ser simplificado,

copslderando-se que o volume independe da pressico, isto &
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< Pupf‘b:f 312

Entretanto, na meioria dos cazos, dado gue os ternos v,
L
:g N 2
e {F - Fg} sZo valores pegusnoes, o termo de correcio de Foyting €

aproexi madamente igual A unidade. Portanto, a egquacBoe (3,112 ze

Lorna
£ o 7 {3,135

FPela defini¢io do coeficiente de fugacidade, pode-se

caloular a fugacidade na saturacio pela segulnte equacio:

P {3,145

onde o coeficiente de fugacidade do componente i na saturacgio ¢f &
caleculado através das relacSes P-V-T. como visto na secelo (3.4.12,

e a pressic de saturacio Pf predita através da eguaclo de Antoine:

Bi
log F® = A = — o £€3.18D

onde a temperatura T ¢ dada em K e a4 pressio de saturagio em mmHg.
Definido o© cdlceculos de ff, apresenta—-se, entioc, &

procediments de predigio do coeficiente de atividade propriamente
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dito.

Varios métodos existem para o célculo do coeficiente de
atividade., porém, no presente trabalhe, adotou-se o modelo UNIGUAC
CUNIversal QUAsI Chemicall [28]) por reproduzir precisamente, de
maneira geral, o comportamsntas nio ldealis da fase liguidsa,

Neste nodelo, a expressIco para o coellcl ente e

]

;s : . : A :
aztividade contém duas partes: a parte combinatorial 7, devido
1
gssencialmente 2s diferencas de forme ¢ tamanho das moléculas, e a

. s : 13 . . :
contribuicic residual p, devide 2s intera¢Bes ensrgéticas. Isto
I8

pode ser expresso Dpor:

In y = 1n o + 1n ;v’;: 3,18

onde a contribuicio combinatorial & dada por:

c &1 = &1 c
ln y. = in _ + B = In 'y + .'L.L iy _L"xj lj {3175

i i i =%
sendo: 1. =8 {pr, - gl = Cr, - 13 {3.18)

T + 1 : 9
R
8 = e {2183
1 [}



CAapiTULSG 8 ~ MODELAGEM E SIMULACAO 30

= 2 = T {3.205

A parise combinatorlal 2= S UM, portanto, na
dependéncia de dolis parametros relativos aos componentes puros: r.
e o, que 3o, regspectivamentes, medidas do volume = da &rea
malecular de wvan der ¥Yazls.

A contribuiqgio residual pode ser exp

by

eTEs Lor:

g T .
B o [ 3 Lo}
in ¥ = q, {3 - Iin { o QjTﬁ } - T [ g*———“m“] } {3213
Sk b SR
h=4 k k3
u - 1
it LA
onde: T, = exp [ - ] =z, 220
! R T
sendo: U= u = T & T,
'LJ J\ l..) k1Y
Portanto, & parie residuoal depende dos pariZmetros
bin&rios Ui} e do parZmetbtroe purs g, & © coeficiente de atividade

poderi ser caleulado a pariir das equagtes (3,162 a (2,223,
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3.4.3 - CALCULO DA RAZXC DE EQUILIBRIO DE FASES

O cbhietivo deste capitule € a2 modelzgem ¢ simulacio de
unma coluna de destilacio de prates em batelada. Como se  sabe, &
eparacic de uma mistura através desta operagio = alcangada  por
meio de sucessivoes estagios de contate liquido-vapor, ternando
necessaria a predicio de dados de saullibric a fim de se obler. em
cada estigio, informacBes da composicio de eguilibrio de uma das
fases a partir de dados comoe temperatura,. press3co £ compoesicdc da
autra ase.

Coms visto nas secBes anteriores, no equilibric torna-se
necessirio gue a fugacidade do components 1 ssja a mesma  Dara

ambas as fases. Fortanto, das equacBes (3.30 e (3.103, Lem-se Jue:

¢. ¥ P =y % ff 3. 23

Deste modo, a razZo de eguilibrio entre as fases ou

fator de separagio Kise Ltorna definido por:

K = = €3. 24

Portanto, com a predicio de y:,¢ﬁle ff, & conhecendo-se
a pressic de operagiio F, obitémnse a raziov de egquilibric e,

consegiientemenie, consegue-se relaclonar a composigic das duas



CAPITULO 2 - MODELAGEM E SIMULACAO 32

fases para diversos sistemnas, sob intneras condictes de operacio
do eauipamento, possibilitando assim estudos meis completos do
MeESG.

Coms na  predigio dos coseficlentes de fugacidade e
atividade foram utilizadas regras de mistura gque necessitavam do
conhecl mento daé conposi ¢Bes,  respectivamente, do vapor e do
ligquido., & © problema em guestio ¢ a determinacico da composicio
desconhecida de uma dazs fases em fuUnciEo da comnposlicio conhecida da

ocutra fase, o3 calculos se tornam fterativos ¢ foram realizados

W

agul atravées do mftodo numérico de convergéncia de Newlon-Raphzon.

Entretanto, comoe o tempo de contato entre as duas fases,
por vezes. REc ¢ suficlente para © sistema alcancar o eguilibrio
em cada estigio, introduz—-se uma medida desta nIZo~idealidade: a
eficiénclia de Murphree, considerada constante ao longo do tempes e
igual para todos os prates. Portanto, a fragico molar do componente
i na fase vapor, Y. encontrada pela meltodologia acima &€ a fragio
molar no egquilibric e passa a ser chamada de yi’.

A eficiéncia de Muyurphree, em termos percentuals, para o

prato j, & definida por:

Ei = 1060 (3. 283

Sends esta eficiencia um dade de entrada para &

simulagdio e considerando-se o refervedor como Unico estégio ideal,



{
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deter mi nando-se Y niva pelos calculos de equilibrioc, obtém-se Yo n
L N+ .
pela eficiéncia acima e assim sucessivamenble para os estiglos

menocres gue N através da egquagio (3,252 rearranjada:

L.+ yi..jﬁ.

3.4.4 ~ CALCULG DO PERPFIL DBE TEMPERATURA E COMPOSICES

QO conhecimento da temperatura de cada estigic da coluna
& fundamental para a realizacio do balanco energético da mespa.
Azsim sendo, seu cialculo deve ser realizade com recisio <«  an
funcio do equilibric de fases, admitindo-se gque esta temperatura
seja a temperatura do ponto de bolha do liquido se a composicio
conhecida for a da fase liguida ou a temperatura do ponto de
or valho do vapor se a composiciEo conhecida for a da fase vapaor,

Deve—-se notar Jgue nos métodos de predicic dos
coeficientes de atividade e de fugacidade o valor da temperatura
de operacico & utilizado e interfere bastante na razio de
eguilibrio das fases. Portanto, na verdade, os caiculagrdc perfil
de temperatura e do perfil de composicie estiZo interligados &
devem ser realizados de forma iterativa.

O procediments para o caélcouleo iterative em cada estagio,
no case &m que a composiclo do liguido ¢ conhecida, deve ser o©

seguinte (ver figura 2 - apéndice 13:
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Estima-se um valor para a temperatura e calcula-se o coeficiente
de atividade & a fugacidade de saturagio para cada components 1,

como vistlo na secio 3402, Para a primelra iterzcioc, deve-ze

o

considerar a fase gasosa ideal, ou seja, cpi igual a unidade
calcula-se & razic de equilibrio K & & composicio da fase gasosa
atraveés daé equactes (3,247 & (3.2Z5D. Verifica—-se, entics, para
cada iteragso se o somatdrio de ¥, se tornou constante. Se  nio,
modi fica-se v, e volta-se para o calculo de c_iz_L, de acordo com <
procedimento descritc na secZo 3.4.1, ate gque a condicgic acima
zela satisfeita. S este mesmo somatdrio de Y. for aproxinadamsnle

igual 2 undldade, a temperatura estimada inlclzlimente =stavas

correta ¢ encontrou-se a composicio da fase vapor. Mas, se o

somatdric nAo se aproximou da unidade, deve-se corrigir a

temperalura ¢ voltar aos cilculos de ¢'L e ¥ . Deve ser enpregada
%

unm método para convergéncia, come o de Newton-Raphson, aqgul

utilizado.

3.5 - CALGCULO DE ENTALPIAS PARA BALANQO DE ENERGIA

A modelagem realizada no presente trabalhoe visa a
representagdo fiel da realidade, portanto, todas as  variagBes de
gnergia do processec sice levadas em consideracio, inclusive a
entalplia de excezso na fase ligulda.

Para a fase ligquida de cada estagic pode-se escrever

que:
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h = b + h (3.272
onder b = entzalpia total molar da fage liguida;
vdeal
hET cntalpia molar idezl
hY = ental pla molar de excessio.

A entzlpia molar ideal pode ser relacionada com a2

entalpiz molar do componsnle 1 puro, hi, da seguinte forma;

. [
b ¢3. 280

Porém, a uma dada pressio, a variagifo da entalpia de um

componente pure com a tempesratura, por deflinigZo, € dada por:

T
RCT> - h(T D> = | cpt 4T C3. 22>
i t [ - 13

bl
onde Cp: ¢ © calor especifico molar a pressic conztante do
componente i liguido e PKCTQD € a entalpia molar do componente i
liguids puro na  iLemperatura de referéncia TQ . termo gue
normalmente se iguala a zero.
Admitindo-se que o calor especifico molar seja constante
entre as Ltemperaturas T e TB, 2 entalpia molar de componente i

puro liguido seri definida por uma equagio linesarizada da forma:
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BCTY = Cp- CT - T.O €3. 30D
L T O

A entalpia molar de excesso da fase liquida, indicada na
equagio (3.27), seré determinada usando-se s parametros UNIQUAC

{28 atraves da eguagio (3.315:

<
&
.E ; Tji in T“
. < 174
= - [ o
I BT _fi g, %, - C2.312
b I e.

ornde @j = ’rﬁ sZo obtidos através das equacBes (3.18 e (3220,
respeclivamente, = 9, & o mesmoe parimeiro do componente i puro
utilizado na segio (3.4.20.

Desta forma delermina—-se a entalpia molar da fase
liguida a uma certa temperatura para cada estigio e, de maneira
andloga, calcula-se z entalpia molar da fase wvapor, H. Porém

considera-se a mesma come Ssendo uma mistura ideal, nZEc havendo

portanie entalpla de excesso. Assim, tem—se para cada estigio:

o]
H= T vy H 332
irg i 8
o v
ornde H{Tr = H + Cp (T - T3
1 T L O
Cp‘j = caler especifico molar a pressic constante do

componente 1 vapor, considerado constante entre T e TQ;

Hf = entalplia molar de vaporirzagio do componente i a Tc;
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2.6 - METGDO DE CAICUHIO DA COLUNMNA DE DESTILACEO EM BATELADA
Neeste item. serd descrito o procedimento gue permitira a

simulacio de uma coluna de destilacio em batelada, com N estigios

de sguilibrio para & separacio de O componentes, utilizando-se os

conhecimentos adgulridos nos itens anteriores, ande foram

apresentados todos os fundamsnics termcdinsmicos necessariocs para

b

2 sua realizacio.

evands-se =n conta todas as supesices relacionadas no

-~

item 3.2 & tomando~-se como conhecidoz o parsmetros enunersdos
neste mesmo 1tem, aldm dos parZmeiros necessirios D& & ©
ceguilibric liguido-vapor ([(22,30], escrevem—se as egquacdes de

conservacio de massa ¢ de energia para o sistema em sstudo.

3.6.1 -~ BALANCQOE MASSICOS

Sia um estéglio J,. arkbitrario da coluna de destilagzo,

representado pela figura 3. &:

L k'
i—3 }
i, j=s% .
J I

M
3
oo
L L'
} it
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onde : V = vazio molar total do vapor;
L = vazZo molar total do ligquide;
®x = fragio molar doe liguldo;

-

¥y = fracyE

t

nol ar do vapor;

o]
y

H = actimule molar de liguido ("hold-up'd;

H = ntmero de pratos da coluns,

.

subscrite | = estagio; J = O,1,... ,N+1

subscrite i = componente; 1 = 1.8,....C

Fortanto, se C & o nimero total de componentes e

nunmero total de estagios de equilibrio, incluindoe todos os

1 a N2 e o refervedor (N+13, podem ser escritas  as

equagBes diferencliais em relacio ao tempo t:

- CZondensador 3=03:

d =, Y
Y £
= T v, - x D
R § A o 3
d t Mﬁ
- Pratos:
o Mj
= L - L + ¥V, - ¥
et ] i i

segul

N+1

33

(&)

pratos

tes
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d (M =x 3
Y

,

= o L + v - x L -y V.

S . Y. . .
Lej=1 J-i T t.ivi 4 trd 1 e} J

{3,355

Entretlantc. abrindo-se & derivada da equagﬁée {3.35 e

zubstituindo—se na mesma a eguacio (3,343, cobtém-se:

§ — - D3 : 3. 363

- Refervedor:

d M
N+4

= LN - VNM {3,370

d t

d Cx.
L NYE N+
= X L=y Y {3,382

el N T A NTs s
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Do mesms modo gue para & equacio (3,363, pode-se obler:

bt Y L
LR £ O 1 N+ 4 N

A

2, ¥ . . J
L. N+4 T L. N% M LN L MW+ 4
j S M+ 4

ry
w
0
©
L

&.6.2 -~ BALANCOS DE ENERGIA

Zeiam Hj & h]_ as entalpias melares totais do vapor e do

liguido, respectivamente, definidas pelas sequacdes (3,325 =]
-

{3.273 para o estaglo 1. Assim, poden ser escritas as  seguintes

equacBes de conservacZo de energia:

d CMth_}
= L. h + V. H =—-Lh - ¥VH {3400
d t it N S pri ped b i
Abrindo—se a derivada acima e substituindoe-se a2 equacio
£3.340, cbténm—se:;
d h L. ' Y
1 1= i+ i
= th_ - hi + {H - ho + Ch, -~ H.3
4t M ! ! M S M. ! ’

3. 412
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Obhserva-se gque cada estigio do modelo tem um fluxe de
vapor para o estigico acima e um fluxe de liguide para o estagio
zbalxo &, gque, as uUnicas relaghes para © calcoculo do fluxe de vapor

Ao também equactes diferenciais, o gue dificulta bastante a

& obtido notando-se gue & variacio da entalpla por prazto se  torna
peguana quando comparada com as nudancas hos  fluxes molares dos

mesmos., Assim sende, a integracico apenas das eguacSes de balanco

o

de massa {(3.340 & (3,363 fornece a composicio da fase liguida e o
actmul e de liguidoe no prato e, consegttentemente, a temperatura e
entalplia do mesmo, A entalpla obtida no inicio do intervale de

integracic pode ser comparada com a do ffinal deste intervalo,

oblendo-se a geguinte aproximacio [311:

g h h {tD - h CL-ALD
! ! 03,42

d L At

Utilizando—se esta estimativa da variaclo de entalpia do
liguido, pode-se calcular o fluxo molar de vapor gue sal do  prato

i a partir da seguinte eguacZco, proveniente da egquacio (3.413:
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d hj
M — + L h., - h, 3> +¥.  (h =-H_ 3
1 j=4 1 -3 j+ 3 3 IEE
d t
Vv, = {32,430
j
Ch. — H.D
J 3
Deve-se notar. ainda, gue os fluxos molares L,i & V,z
- ¥
devemn se” conhecidos, respectivamente, através da equagio de
Francis (Secio 3.86.42 e a partir dos cilculos no prate (41, gus

quando j+1 for o refervedor estard em fungio do calor fornecidoe ao

mEsne Lsecio 3.8, 35,

3.6.3 -~ CALCULD DAS QUANTIDADES DE CALOR ERVOLVIDAS

Comoe dito acima, a quantidade de calor fornecida ao
refervedor Qr ¢ bastante importante, j& que & esta guem determina
o fluxos molares através da coluna e, & guantidade de calor
retirada no condensador Q¢ deve ser exata para Jgue o 2 vapor
zaturade seja condensado na forma de ligquido saturado., ou seja,
deve haver somenle perda de calor latente.

Fara se efetuar estes célculos, & necessaric dJue se
encontre a entalplia molar CAHD de vaporizacZio da mistura liguida

no refervedor e de condensacZe da mistura gasosa no condsnsador,

pcbi:";:
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Cﬁ—.
VN = e {3, 445
O CAHD
i+ 3
&
O o= ¥ CAMS {3, 483
L3 [ 4
[
Crycies: CAHZ = T vy AHOTD (3. 453
[#) L= .4 L 3
=
[
CAHD = T x AHCT 3 $3.47>
N+%1 ) T N+d

sendo éHi o calor latente moler de vaporizaciZo do componente  f
purc & temperatura ‘I‘j.

FPara o calculo de ﬁHi pode—se Usar a edquacio empirica
proposta por Vatson [32], que estima o caler latente molar de
vaporizacio de um liguide puro em qualquer temperatura a partir de

wm valor conheclido a outra temperatura T

ef

0. 38

AHiCTﬁ .
3. 480
J

1 - CT/TciD

AH. CT D (1—(’1‘ /Te .
i re f i

f T

onde Tﬂ & a temperatura critica do conmponente 1 e ﬁHfT;“D &

calculado através da equacZo empirica proposta por Riedel [331:
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AH CTebw . 2 In Pe, - 1
- - - 3R, 48D

Teb . 830 - Cfgbi/TciD

1

zendo r""‘c,-i a pressdo critica do componente I em atmosferas e Teb, a
i

temperatura normal de ebulicdo =21 Kelvin, gque serd a  prdopria

Lemperatura de referéncia T e
Irar

3.6.4 - ACOMULOC BE LICUIDO NOE PRATOS

»

d

FPara o actinulo de ligquido nos pratos adotou-se a eguacio

empirica de Francis [341:

L 23
i
M_:App.[hv+e[—~——-] ] 3. BOd
i ki
= 2 Lo
}
onde: hv = altura do vertedouro em cm;
Mj = acdmulo moelar de liquide noe estigioc §;
Lj = vazio molar de liguide em moles.min;
c

. = massa especi{ifica molar da mistura dada por T d x
i

: a i=4

= nassa especifica molar em molesscm” de i puro;

»

2
Ap = &rea do pratce em cm’;

Lwv = comprimento do vertedoure em cm;

4.8

& = O 345 x 10'3 em *Pmin®*,

Fara gque figquem bam definidas as dimnensBSes relacionadas

2 geometria do prato, apresenta-se na figura 3.3 um esguena do

meES s,
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e VISTA LATERAL
Mo DA COLUNA
4 i Ihv
FRATD o
/“'Wd_——m"-'x_sx _
e . X
/ N, SELCAD
/ ) TRENSVERTAL
i AL
1 F ; Lw
\ /
\ ,/f
g w_,.J/ L
e v

FIG.3.3 ~ Parametros da EguacZo de Francis.

Como se mostrou na seclo (3.68.13, o acdnulo molar de
liguido M pode ser calcoculade pela integracio das edquagBes de
balancos de massa,. portanto pela egquacio de Francis calcular-se—2i

o fluxe de liguideo:

Entretanto, para o inicic dos cidlcules Jitem 3.3D,
suple-sSe gue & vazio de liguido do prate imediztamente acinma do

refervedor seja igual & vaz3o de vapor do refervedor calculada

atravées da ecquagdio (3. 44D, ou seija;
&
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L =V com j = N {3,822
3 i
Fara os pratos superiores também & valida &a egquacio

J e calocula-se Y. & partire da eguUaACRS {3,435
Y

[

3.8

conalderando-se gue nZo haja variaciEo de entalpia. Fortanto, neste

eguacic de Francls para o cédleulo doe perfil

fu

» URBa—-Se

e

[

de acumule molar inicial na forma da eguacZo (3.503.

3.6.5 - METCODO DE INTEGRACAO DAS EQUACDES DIFERENCIAIS

Obsservando-se gue a modelagem da coluna ¢ composta
principalmente de equacBes diferenciais ordin&rias. necessita-se
de um método numérico para solucice das mesmas. No presente
trabalho., o método utilizado fol o de Runge-Kutta de 47 ordem.
que, no casc de integracio das sequacBes de actnule molar M do

prato j, toma a seguinte forma:

pas .
M, =M. 6@+ — [ki +$ka+ak3+k4] {3.82
Jokwd Ik 6
onde: k1 = £( Lk‘ Mj,k)
kz = f{t + 0.5 pas, H,k + 0.8 pas ki>

k3 = fCtk + 0.5 pas, M.. + 0.5 pas k&3

ik

k4 + pas k35

+ -
£Ct, + pas. M

subscrite k # nimero da iteracZio atual

pas = paszse de integragio
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]
-
[
b,

cSes .f‘C‘L,M}.}, para o caso aclima, s3A0 definidas

pelas equagBes (3.34) para os pratoz e (3.37) para o refervedor,

d Iéj
fde . M 2 = {E.845
i k bk a4 ¢
d M
M+ s
Pl M 3 = C3. 85
+3i. K o t

Ja na integracio das eguactes de balanco de massa do
componente i na fase liguida do estigio j,. as eguagBes do método
escolhido e tornam:

pas

% o= x4 ——— [k1’+3k3’+3k3’+k4'] ¢S, 56
Lpk+s .0k &

onde: k1*' = Ct:&’ xi..j,icj
* = * + .G:‘ - . + R - *
ke i Ctk .5 pas xLLk 0.5 pas k1°'3
k3 = f"Ctk + 0.5 pas, X ik + 0.5 pas k&'>
k4t = f"{tk + pas, x ., + pas k3’3

1.k

Sendo estas funcSes 0L . 3 2 definidas por f; para <
od

condensador ., 1‘; para os pratos e f; para o refervedor &

relacicnadas, respecltivamente, com as equagBes (3.333, (3.382 e

{35.383:
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d x
1,0
£'CL. . % .3 = (3873
1 k bk dt
d = .
[ |
f;(tk, .., 3 0= (3885
bedex a t
"‘CL,N-P.{
f;(tk, x .. 3 = {3, 5885
t.ik a4t

Assim sendo, a cada passo de integracic calculam-se por
guatro vezes as funcBes £ e ' nas suas diversas formas fi, fz’
f;, 2@ = f; » obtendo-ge a composigio da fase liquida ¢ © acdmulo
molar de liguido no estigio j para o tempo “t+pas’. As variaveis,
das guals estas funcBes siEo dependentes, devem ser atualizadas
pelo cidlculo de equilibrico liguido-vapor ou pelas eguacBes gue
definem os fluxos molares de vapor (3.430 e de ligquido {3.8515.
Conseqgtentemnente, também pele calculo do equilibrioc e dos fluxos

molares, determinam-se a composicio da fase vapor e a temperatura

dos estiglios referentes.
3.7 - ESCOLEHA DO PASS0O DE INTEGRACEXO

Para resoluglc do sistema de equacBes diferenciails
envolvidas na modelagem da coluna, pelo mEtode de Runge-Kutta,

depara~-se com o problema da escolha do passo de integracgio, gque &
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responsavel pela precisio dos céalculos ¢ peloe tempo computacional

enval vido na simul aczo.

r um exenplo de coms enconlrar um passoe Stimo

1
fu
kmy
i
i
{4
o
{r

de integracZo, estudou-se a destilacBo em batelada de 100 moles de

uma mistura composta de 404 de Metanol e GOX de EBltancl., numa
coluna de 7 pratos., Neste eétudo, a vazio de refluxo La fol fixa
=2m B0 do valor do fluxe molar de vapor V: gue deixa © prato
zuperior da coluna, ou seia,. ume razifo de refluxe ¥ de wvalor 1.8
& gue esta ¢ definida comoc a razZoc entre L e a vazrio de
destilade D, cuja zoma &€ dada por V.

Notou-se, pela andlise dos resultados desta simulagcio,
gue as varlavels de maior interesse, as {racgBes molares no

destilado (figura 3.40. nic eram mulito alfetadas com a mudanca de

passe efetuada de 0,08 para 0,07 minutos.

=

L :
g ———
= 0 ! e sianol {
v opg L e R et
e # e Pt
=t ; —“."‘*... o il
8T mE e -
i : ﬂ"‘mﬂ T
i ) . T
o . s T
g« O 0.4 - _’_"__,_-"" e
0 : - . s
O i g R el -
o ¥ : P e- Tt e . ;
R e el
: e -?
§ g e '
[
1 - -
H ; i4 3 28 35

Y
Terop {nin

FIG, 3.4 ~ Composigico do destilado para o sistema Metanol-Etanol.

Entretanto, as figuras 3.5 (pas=0,06 mind e 28

{pas=0,07 mind mostram gus, para © passc mencor, o perfil de vazdSes
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molares de liguido na coluna se situa numa estreita faixa de
valores, enguants gque para o passo malor esta faixe se amplla cada

vez mals com o passar do temnps, ltornando bastante discrepantes os

valores da vazio parea pratos subseglUentes. Pode—-se notar ainda gue

[
by
G
1
¥
B

aste fato ocorre principalmente nog pratos infericores, ond

observados tempos de residéncia de liguido menores, ou  sela,

gquanto mals o valor do passc se aproxipna do tempo de residencia de

(1)
K]

liguido ne prato, malor errc provenliente o métodoe de
integracio.

Yerificou-se ainda gue, para passos malores gue 0,07
minutos, este fato se agravou, indicando gue um pequenc auments ne
passo  alleraria consideravelmente a precis3c dos célcoculos &
poderia conduzir & divergéncia do método.

Fortanto, para este sistema estudado, sncontrou-se como
passo Olimo de integragioc o valor correspondente a 0,07 minutos.
Forém, este resultado nic pode ser generalizadeo, j& gue mudancas
nos principais parametros fisicos e guimicos come volatilidade
relativa dos compostos envolvidos, nUmero de pratos da coluna,
actnuleo de liquidos nos pratos e no condensador, carga molar no
refervedor € taxa de calor fornecido ao mesmoe podem azer variar
consjderavelmente o valor &timo encontrado.

Deste modo, para cada sistema em estudos, & importante
que se encontre o passo Stimo de integracEc, & fim de se atingir a
precisdo desejada para o8 resultados, dentro do menor Lempo

computacicnal possivel.
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& i Terps =
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[
2

3.1 3.1 3.2

o -
hat v N e

Tewpe =

19.8 min
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3.8 3.1 3.2

3.3

c =

Temps =

AR“_\_\“‘—

38,1 wmin

1 1

2.7 2.8

Vazdo de Liouido

FIG.

z.3 3.8 3.1

{noles nind

3.2

2.B - ZTinmulacio do sistema

Metanol -Etanol (passce=0,06 mind.

-3

m—%‘—“**w—awuﬂ;;papo = 4.9 min
“ -:::f_”fw
ﬂ%”_“"‘“"~—m%ﬂ“_m
: i : b
2.8 2.0 3.2 3.3 3.4 1.6
e
] —— Temps = 2.4 win
/
-
X d
] T
—F“’d_”.”d_Pr‘-'_
e
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2.8 3.t 3.3 3.5 3.9 4.2
_“\W~Hﬁ“ﬁﬂ~ﬂk_ Tempe = 38,2 nin
- “:::-:’-MM—
2.7 3.0 3.3 3.6 3.3 4.3

Yaz3s de Liguido (roles/min}

FIG., 3.8 - Simulacio do sistema
Metanol ~Etancl (passo=0,07 mind,.
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2.8 -~ ANALISE DE DESEMPENHO DO PROGRAMA DE SIMULAGAOD

Dois exemplos foram escol hidoes Dara ilustrar o
dezenpenhe do algoritme proposte ¢ a versatilidade do mesmo. Fara

sultados obtidos destas

]
¥
e

gue s pudesse nedir & precisio dos

L

primeiro exenplo fol bassado no mesmo conjunto de

{:s

sl mul agfes,

dados apr

Lo

i

sentadoe Eor Donenech & Enjalbert [38] na realizaecEe de

gy

aiguns Ltesles experimentals para comparad¢io com resuliados de suas

2B relatados dolis ensaios para o HESmo slstema
Ciclo~hexano — Tolueno, destilado em batelada numa coluna de 4
pratos. com geometria tal que o actmuleo de liguide em cada prato
s& aprodimasse de 2,5 moles, A eficiéncia de separacio para cada
estigio fol fixa em 75X , a pressZ3c de operac3c em 1 atm, a
guantidade de calor fornecida ao refervedor em 42880 cal-min e a
carga inicial do mesme em 200 moles, sende BEX de Ciclo—hexane no
ensalo A Craz3o de refluxc K = 42 ¢ 30% no ensaioc B (K = G5,

0= resultados cbtidos por Domenech e Enjalbert (381,
para o ensalo A, estic representados pela figura 3.7 ¢ oz obtidos
a partir de nossa simulac¢Zo pela figura 3.8,

Para que melhor se wvigualize a grandeza das diferencas
numéricas ocorridas, colocam-se estes resultados em forma de
tabela (tab. 12, com apresentacio do desvio relative encontrado

entre o3 dados experimentais da literatura e nossa sinulacZa.
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FIG. 3.8 -
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|
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B

@ i—ét * 2 moles
& HE « 2-5 moles

= Simulotion fond

EICLO-HEARND

F .

05

25 50

Domenech e

75 100

Holes de Destilado

Enjalbert para

sistema Clclo-hexanc — Tolueno (ensalo AD.

oo Desstilacdo

Fesultados

0.9

0.4

8.7

0.6

8.5

kh.-
m- e CIC O-HEXAHD
%M““mm
K&

A ™,

N
- '1’\‘
g 13.2 26.4 3%.6 32.¢8 44

Destilado ficumulado (1}

da

Toluene (ensaic AD.

zimul agio

do sistema Ciclo-hexano
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Destil ado acumul ado F;Zizzﬂmzia;eziigigicm Desvio
Felativo
Mol es (- Experim, Simulagio €35
7,5 4,0 0,82 0,82 0.0
16,2 5.5 0.82 G,892 1.1
32,9 17,8 0,81 0,92 i1
42.5 22,4 0,21 0,91 0.0
51,3 27.0 0,80 o, e1 1,1
ge.8 31,0 .88 O, 20 2,3
68,8 35,3 0.88 0,89 1,14
83,1 43,8 C.84 0,88 2.4
o3.8 40,4 0,80 C,.82 2,8
101,33 53,4 0,75 g, 78 4,0
110,0 58,0 0,68 C,70 2,89
117,88 82,0 G, B7 C, 5o 2,8
Tabela 3.1 - Comparagio dos resultados da simulagcio com resul tados

Do mesmo modo gque para o ensaio A,

resultados experimentais na figura 3.8 e os simulados na figura

experimentais de literatura (Ensaic AD.

530 apresenitados os

.10 para o enszioco B e o desvios relativos na Labsla 2.2
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FI&. 3.2 - Resultados obtidos por Domenech @ Enjalberti para o
sistema Ciclo—hexanc - Toluenc (ensaioc BI.
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0

FIG.
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Pestilado acumul asio P;ziigamgéa;eiii?igiO— D@SV%O
REelatlive

Mol es Ca Escperim. Eimul agcio D
0,0 0.0 0,88 0,85 5,7
6.9 2,6 G, 806 0,87 1.2
13,7 = G, 24 .85 -
21,13 11,14 O, B2 C,83 1.2
=7.5 14,5 5,80 O,81 1.3
34,8 ig,4 G,78 0,72 1.3
41,7 =32, 0 0,75 0,758 0,0
42,5 z58.6 G, 70 o,71 1,4
55,4 28, 2 0,85 0,65 s .0
55,2 34,9 ¢,.83 0,83 6,0
74,5 34,3 0,41 0,40 - 2,4

Tabela 3.2 - ComparagZo dos resuliados da simulagio com resultiados

experimentais de literatura (Ensaioc BD.

Pode-se concluir, portanto, a partir dos dados das
tabelas 3.1 e 2B.8, que o sistema computacional aqui desenvolvido
para simulagioe de uma coluna de destilagio em bateladz representa
de maneira precisa a realidade, posto gque © maior desvio relative
encontrado situa-se em Lorne de 7% , sendo esie inleiramente

aceitivel para model agens de sistemas envolvendo itransferéncia de

massa.
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Para gue se exempl 1 £ique também um slstema
multicomponente, ¢ segundo caso a séer apresentade se constitul no
sistema ternario Meltanol - Etanol -~ Agua destilado em uma coluna
de 7 pratos com eficiénecia de separacio de 100 X%, A carga dinicial
do refervedor & de 100 moles, dos guals 30 % sZo de Mstanel, 80 %
de Etaﬁcl e 10 % de 4agua. O calor fornecldo ao refervedor &
mantido constante om 48800 cal-win @ a razio de reflluxo em 3.

Os resultados obbtidos est3ico sob a forsa de grafico

representados pela figura abalxo.

L
q e
3 ,g sl T BEramol o
= e T
it . - L
ﬁ -d A - “-k"'». f‘_,__r_
& ,!; oF T o
U g ey
- P e o -
O PP - . T P -
i Etawni - .
4 g o5 . pac
jEF - — —_
E I e = —
5 s Pous ‘
] i 20 28 43 1T
Tenpo ining

FIG. 3.11 - Resultados da simulagioc do sistema Metanol - Etanol
Agusa,

Provada, entBo, a capacidade do programa de simulac3o
desenvolvido em reproduzir resultados experimentais, parte-ge para

a utilizagl3o do mesmo no projeto do sistema de controle.
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4. CONTROLE EM DESTILACAO BATELADA.
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4.4 - INTRODUCAO

Como anteriormente definido ao longo do capitule 2. o
chietive geral do controle em destilaclo batelada ¢ a obtengZo da
maior guantidade de destilade de pureza média especificada em
tempo minimo.

Com este objetive em mente e utlilizando-se o programa de

L

zimulaciEs  desenvolvido, descrito no capitulo 3, poder —se-4
analisar a resposta doe processoe em  estude guande submetido &
estratégia de controle proposta neste Lrabalheo, gue consta
inicialmente de uma otimizacHo Jde Drocesss & posterior
implementacic de técnicas de Controle Adaptative.

Para gue tal anilise possa ser felta, e a estratégla
proposta justificada, € necessario gue este capitulo trate tambem

da estimacic dos parametros do processo ou caracterizagio do mesmo

no decorrer da destilacic em batelada.
4.2 - OTIMIZACAC DO PROCESSO

A funcZo primordial de uma coluna &é destilacZo, como
dito anteriormente, ¢ separar entre si dols ou mais compostos aleé
um nivel de purerza imposto pelas especificacBes de mercado, se os
produtos obtidos j& se destinam aos mesmos, ou pelo ambiente
circundante & ooluna, se os produteos por =la gerados e

destinarem & alimentagio de processos subsedqUentes.
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A pureza final destes produtes, vista sob o enfogue da
engenharia de contrele, & funcio basicamente dos dois balancos
aplicédveis, © balanco de massa e o de energla, representados  agul
pelo programa de simulacice desenvolvido.

Nota-se, através de simulac@Bes, gue & manipulacioc das
varlivels independentes do procsssoe permite nEs 86 alterar &
composl ¢io dos produtos obtidos mas, possibllita, tawmbém, a busca
de um estadce opsracional gue, analisado sob deter ml nados
critérios, possa ser considerado OLimo.

ATfin de se Tazer um estudo zobhbre estas condiceBes Stimas
de operacio, & necessarioc que se estabelecam algumas consideracdes
a respelto do nodo opsracional de uma coluna em batelada. Como se
sabe, existem duas maneiras classicas de se conduzir uma
destilacio deste Lipao: a razio de refluxo constante, com
composicio de topo variivel, & a composicgio constante, com refluxo
variavel.

Cuando se opera a razio de reflluxe constante, se esta
razZos K entre a vazio que relorna 2 coluna Lo e © fluxe de
destilade D assumir um valer baixo, significa que um tempo menor
serd necessério para o fim da batelada, compensando a m& separacifo
chtida. De maneira adversa. se ¢ valor de R for alto, a separagio
melhora pordm o tempo da batelada aumentzs, Para se ilustrar este
fato, fez-se a simulacio do sistema ternario descrito no final do

capitulo 3, para uma razio de refluxo baiwxa (figura 4.13 e para

uma razioc de refluxe alta (Figura 4.23.
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Por cutro ladoe, se © objetivo for manter a conmposicico do

destlilado fixa, a razdc ou vazioc de refluxe deve seguir um

planejamento ideal para que isto ocorra.  EBEste segundo modoe de
operaciEe Ltem elevada importanclia &, s nBoc & o mals comum, &
devideo 23 diflculdades de operacido e controle encontrados.

Portanto, o ezforge principal deste trabalho ficarid concentrado em
Facilitar este Ltipo especifico de operacio.

Deve-se notar gue. para a destilacio em coluna continua,
2o as condlclBes Je projets do egul pamento DEr ahed er en
inalteradas, fixando—-se a razdo de reflue, 2 composicio do  topo

130 se altera, Enguanto lsso, numa coluna descontinua, devide ao

]

conpor tamente essencialmente transiidrio dos DroCessos £21n
batelada, tem—se uma mudanca constante na composicio do refervedor
2 medida em gue o produto de topo val sendo coletado.

Para gue se encontre entZo este planejamento ideal, a
destilacEc em batelads serid considerada como uma sSucessio de
estados estacionarios de uma coluna continua.

Tomando—ge OGS exenplo e sistema binario
Metanol(1d-Etanel(2) sendo destilade em uma coluna continua de 7
pratos, com aguecimentioc constante no refervedor de 48000 cal-min,
e com pureza desejada de 80X de Metanol no topo, vé-se pela figura
4.3 gue a vazic de refluxoc pode ser facilmente relacicnada com a
composicio molar do refervedor através de eguacBes linsares.

Azzim sendo, atraves desta sdrlie de simulacBes de  uma

cwluna continua, variando-se apenazs a composicio meol ar do
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refervedor, encontram-se, a partir de regresstes lineares, as

segulintes equacBes especificas para este sistema:

< 6,1573 C4.13

.
#

S.0870 - 3,.5141 « b
1,M+4 4N+

"

55,8028 - 8.63V1 x X 20,1873 £4.20

o £ N+1 4,53

-
It

5.00

4.50

Lo {mol/min)
5

3.50

thatpdansdoane s sanda g viaa g Loty

B.DD IREREBER NN EE}*liIil]ii}]Tiliig!i!i!l?iilllI!iIiil

0.0 0.1 0.20 0.30  0.40  0.50
X1 N+1

FIG. 4.3 = Variag3oc da vazdio de refluxo em fungic da composigio do
refervedor para o sistema Metanol-Etanol.

Conhecendo—se, entic, a dependéncia da vazioc de refluxo
com a conposicio do refervedor, obtém-ge, a partir de npedidas
desta conposicio, © planeiamento necessiario (fig. 4.4) para se
garantlsr a pureza desejada no topo da coluna descontinua (fig.

4.553, desde guse nRiIc ooorra nenhum distdrbic nas condl ¢Ses

operacionais do sistema e engquanto houver Mstanol na mesma.
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FIG. 4.5 — Resultado encontrade da implementacio do planejamento da
vazio de reflluxo para o sistema Metanol ~ELanol.
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Definidas as duas maneiras convencionals de operagic da
coluna em batelada, deve-se notar gue nenhuma obtimizagZo fol
imposta ainda a0 sistema.

E clarc gue seguranca e cbhtengic de produtos dentro de
gzpecificacio devem ser os dols principais obijetives de uma
planta quisdca ou de una cperacic unitidrla dentro da mesma. Uma
vaez encontrados  estes objetlives, a proxdma meta £ tornar a
osperacio da planta ou do equipamentoc mals lucraztiva., Ze  esles
forem continuos, devide s mudangas indesejadas das condieSes gque
alfetam a operacio {cons o fendmends da incrustacZo em trocadores de
calord deve-se =Ser Capaz de manipul ar sl gumas variavels
operacionajis do processo Jde mpaneira gue o lucrs seja sempre
maximlzado., o

J& nas operagcBes em batelada, a2s mudancas =30 constantes
e intrinsecas ao processo. No case particular em estudo, a
destilacic, verificou-se que a composicic do refervedor varia
constantemente com a2 retirada de produte ne topo.  Encontra—se,
entfc, especifica para cada sistema a destilar, uma funcio gue
relacione a varic de refluxo com a composicio doe refervedor para

tornar a composigio do destilade constante, Porém, 2 medida em que

a fragic molar do componente mals volédtil  val diminuinde no

refervedor. a vazio de refluxo aumenta =, consegUentements, um
temps maior sera necessirio para guse  se destile todo <

carregamento inicial,. Apesar de assim se obler a maior guantidade

possi{vel de produto dentro de especificagio, isto dimplica num
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gasto malor de energia ¢ dal surge a guestic da lucralividade:

O

serf gue este dispendioso gasio de energia nd3o tirza o méritos da
grande gquanlidade de produto dentro de especificagio cobiida 7

Para gue se pudesse responder a esta pergunta, fez-se um
estudo particular para ) MEeSMO =i=tema Metanol ~Etancl
anteriormente cilado,

A proposta € de gue ac invés de se efetuarem nmudangas
continuas na vazio de refluxoe com a aplicacic 2 cada instante das
equactBes 4.1 e 4.2, =ze faga apenas a aplicagcio destas de Lempos enm
tempos, de modo gue se cobternha nEo uma composicio de destilado
fixa no valor desejads, mas sim uma composicio com  peguena
variacio em tornoe deste wvalor médio, ou seja, uma combinacio dos
do&& modos de operacio, cono sugerido por trabalhos recentes
descritos no capitule 2.

Efetuaram-se varias simulacBes, Das guais as correcBes
da vazic de refluxce pelas eguagBes 4.1 e 4.2 foram feitas em
diferentes intervalos de lempe At e das gquais procurcu-se
observar o gasto de energia e a gquantidade de Metancol obtide acima
de especificagfco. UConsiderando-se um prego hipotético para o
Metanol com 20X de pureza de Cr8200,.00 por litro e para a energia
elétirica de Cr830,00 por k¥ . h, = impondo-se que o lucro seja
apenas a diferenca enire ¢ valor total obtido do Metanol vendido e
o valor iotal do gasilc de energia na destilagic e que somente o©
componente mais voliatil ftenha wvalor comercial, relacionam—-se o

resultadoes na Labela 4.1
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AL Matanol obtide Energia gasta Lucro
Cmi il 13 (Crgd CkW. ho {Cr8D CCrg5
0.08 1,512 302, 40 3,230 85, 80 =085, 50
o, 80 1.811 302,20 3.174 @5, 22 =08,98
1,00 1.810 302,00 Z,108 83,24 208,76
1.80 1.510 302,00 3,046 g1,38 210,862
=.60 1.808 201 .80 =.860 583,80 =12.80
2.80 1.432 =85. 40 Z.880 B5.70 188,70
5.00 1,382 =76, 40 =.,780 53,70 186,70
4,00 1,213 242,80 =.588 TTL.6T7 1684.83
5,00 1,026 =07 .20 £.818 85,84 140,66

Tab. 4.1 - Resuliados de sinmulac@es para otimizaclic do sistema

Metancl ~Etanocl.

Observando-se a tabela acima, nota—-se gue o lucre pazsa
por um valor maximoe gquando o ajuste da vazio de refluxoe & feito de
dois em dols minutos {(fig. 4. B2, Portanto, esta manelira
operacional permitirad gue se encontre um estado Stimo, (& que, sob
o ocritério adotado, este estado € tal que mawimize os lucros
obtidos no processo.

Aplicando-se esta proposta de otimizacZo na simulacio do
mesmo sistema Metanol -Etanol & ni3o havendo nenhum distdrbic nas
condi ¢lBas noninals da Processo, chtém-se = resul tados

representados na figura 4.7.
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4.3 - OPCOES DE CONTROLE

A primeira gquest3Zo gque poderia surglr noe comegoe  desle
item € "por gue utilizar sistemas de controle mais complexos se os

resultados oblidos do planejamente &time da vazZo de refluxc foram

tema esta

1]
fotn
]

tZo zatisfatdriosTY. A resposta & simples: porgue o =

e
I

oper ando em malha aberta, ou seja, nREo hi correcBes para gualguer
diztdrblic gue possa ocorrer na pratica, provocando certamente  um
dezvio na variivel de interesse.

Iste pode ser Facilmente vaerificado atraves da
comparaci3o das figuras 4.7 & 4.8, obtidas da sinclagiEao do sistena
Metanol ~Elanol com aplicacio do planejamente Stimo da  vazio de
refluxoe, porém, estande a dltima submetida 2 uma perturbaciZo na
quantidade de calor fornecida ao refervedor Or, gue passa de 48000
a 40000 calsmin no instante em que a destilagldo ulirapassa os =20
minutos.

Nota-se, portanto, gue o planejamento Stims perdera o
sentido ja que fora programads para a destilacio com calor fixoe no
refervedor de 48000 calrsmin, havendo perdas nos lucros apesar  do
aumentc da pureza do Metanol obltido.

Provada entic a necessidade de se opsrar em mklha
fechada, a segundz questZco gue poderia surglr £ "por gus o uso de
controlader adaptativeo 7.

Deve-se esclarecer, em primeiro lugar, gue o controle

proposto no presente trabalho € do Lipo monovariavel (SIZ00 e por
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retro-alimentacico ("fesdback’™?, onde a variivel controlada & a
composicio do destilado & a manipulada € a vazic de refluxo,

apenas acrescido de um mecanismoe de ajuste dos parmeiros do

mesmo.
L i
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-rd
= O b.88 - 3
s |
£ 0 084 - :
&
i.8 :
g is 32 45 64 80
Tenpo (mind
Tempo total do botelodo | 21,10 minuilos
Meianel recuperade dentroe de especiiicaclco ;| 62,02 ¥
Lucre @ Gr$ 185,68
FIG, 4.8 - Resullado de uma periurbacic em degrau em Or na

destilacic do sistema Melancl -Etanol scob planejamesnto &timo.

A wxplicagio provém do simples fate do controlador
convencicnal . com parametros constantes, ser sinltonizade para
chiencio de um bom desempenhe ao redor de um determinade estade
gotaclonaric, CQome entio utilizar estes parémetros fixos em um
controlador aplicade & um sistema totalmenle transitdrice (ver item

4.8 como a destilacio em batelada 7
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Poder ~se-& wverificar, entretanto, no item 4.4 gue trata
da caraclterizacic do processce, em gualguer instante da destilacZo
em batelada. geralmente se Ltem um peguence Lempoe morto, o gue
pousssibilita tambem © use de contreladores "Bang-bang”. Estles
controladores nada malis sBo do gque simples controladores
proporcionais com um ganho suficientemenies alloc para que o atuador
opere Sempre om seus valores limites, ou seja, no caso de uma
valvula, esta se encontrara lLotalmente aberta ou totalmente
fechada.

Forém. sendo aste tipo de cantr ol ador bastante
primitive. normalmente causa um desgaste muito répido do  atusdor.
Entretante, sua Iimplementacice fol simuilada e apressntada nas

figuras 4.2 & 4.10, onde se pode notar as ‘ariacBes bruscas da

variavel manipulada,

7 3
‘i £.8 - ! E-éz gi §g igiti\us.é.i..h_k_; ; $
— T i
i aue % i !
£ 3.6 ¢ aHE
. b
& a4 %%g % !
¢ i |
H 1.2 - i
: |
- b LRlE :
g 8 18 &7 3 o
Tenpo (nin’
FIG., 4.¥9 - Comportamentoc da vaz&c de refluxe para o sistema

Metancl -Eltancl submeitido a um conbrolador "Bang-bang™.
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Fig. 4,10~ VarjagcZoe da composicBEce do degtilade scb contrele
"Bang-bang” (sistemsa Melancl-Etanol com Kc=3000002.

Sendoe o controlador "Bang-bang” a tnica alternativa para
o controle adaplative noe case em estude, deve-se descartar ssta
preoposta rudimentar. j& gue um mau funcicnamentic do elsmento final
de controle plie a perder todo o sistema implementade com ©
obhijetivo de conlrolar um egquipamsnto gualguer.

Visto gque sZo muitas as facilidades hoje encontradas
para a implementacic de conlroele por computador, onde a adaplacgic

do cunireolader & 2 facilments execulada, deve-se partir, S&im

recelios. para técnicas recentes de controle.
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4.4 - CARACTERIZACEOQ DO PRGCESSQ

Escolhido © usce do controlador adaptativo, parte-se
sntE&c para o reconhecimente do processc. ou seja, a sstimacice de
seus paramnelros para o estabelecimento das fungles de
transferéncia da c¢oluna e posterior mecanismo de ajuste do
controlador. Assim come no iltem 4.2. considera-se agui &
destilac3c em batelada come uma seguéncia de destilaglies cenitinuas
para gue se possa ulilizar o Métode da CQurva de Reagio do
Processo, desenvolwvido por Cohen & Coon [3B81, para cada intervalo

sstaciondrio.

Considerandoe < sistema de controle jetviy
r@hrgmalimanta;ﬁo, para cada estado psesudo~estacionario,
representadoe pela figura 4.11., onde < contrel ador fora
desconectado do selesmentce final de coentreole, introduz-se uma

variacfo em degrau, de amplitude A, & saida do controlador @
ohserva—se © comportamsnic da varidvel conlrolada fracBoc molar de
Metanol no destiladoe X, o em relacc ao tempe (fig. 4.122, ou
swia, & curva de reagidoc do DrocsSssSo.

Cohen & Qoon [30] cbhservaram gue a resposta da msioria
dos processoes guimices a esta varisclo sm degrau tomavae uma forma
sigmoidal, gque poderia ser adeguadamente aproximada pela resposta
de um sistema de primeira ordem com Lenpoe morto. aproximacic esta
gue se ulilizaréd para repressntar a resposta de cada intervalo

pseudo-estacionaric da destilacio em batelada.
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FIG., 4.11- Zistema de controle para destilacdo estacioniaria  com
contrel ador desconectado do atuador pars delerminagio
da curva de resacio do processo.

Comc no programa de simulagfo dessnvolvido nic se
considerocu a dindmica do atuador. do medidor & do inferenciador,. a
funcSc de transferéncia em malha asberta cobtida da figura 4.12 © a

do procssso propriamente dita s, no dominic de Laplaces. pods  ssr

representada por:

-t =
<
Kp @
Gplsl = {4,332
Tp & + 1
wrnds Kp = B-A = ganho esltilico do processo;
Tp = BASES 5 constante de Ltempo do processo;
Z = inclinacio da curva de reacido no ponte de inflexdo:

Lt = tempo moric do procssso.
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FIG. 4.128~ Curva de Reagfoc do provesso de destilagZc continua
para o sistema HMsitancl -Etancl guando = s = $L 28T,

1

&= resultadoes encontrados das simulacBes para © 2 slgtema
Mstancl ~Etanol . submetido & perturbaclo em degrau de amplitude
.02 mol-smin na variédvel manipulada vaz3o de refluxo LG, ssLao

relacionados na tabela 4.2, Deve-se lembrar gque a coluna possul 7

G

pratos &, portanto. *, o =% refere & fragic molar de HMelanol n
refervedor cque & de 8O na carga.

Desie modo. caracterizou-se o processco @ 2 Lodas suas
variaces no decorrer da destilacZc em batelada. tornande possivel
& slaboragcio de um mecanismo sspecial de ajuste do controlador
para o sistema em esstudo. airaves de medidaz da tempsratura do
refervedor ¢ infersnciacie da composicio molar o Mg S mc,

Apesar de Ler =sido sstudado um sistema particular. este
procedimente pode ser facilmente aplicadoe 2 gualguer outra

mistura, inclusive em sistemas mullicomponentes com composicico
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especificada para mais de um de seus componenies,

controlada & fragZco melar do destilado do componente mals

presente no refervedor.

e Kp Cmin-molZ 7p Cmino Ld Cmi s

O, 428 0.1180 =4.1828 1,172
G.412 $.1450 2. 8885 0,7289
» 3G 0.,18580 £23.1857 O, GEE0
302 C.18200 23.88358 .B11%
G, 3230 G, 1200 =5, 0623 O, 4420
0,300 L2080 25,8078 O, 4080
SL.2832 C.2100 =28, 7088 C.38210
O, 287 Q.21580 =7, 5758 0, 4830
S o, 2280 27, BB4E O, 2Re7
C.B24E G, 2200 =8,2640 0,2870
G,z G, 223040 cB.81T1 0. 4280
S.214 C.2280 28,2132 G, 2800
S0 20,2400 z8,8551 o,.Ze14

z8 0.2380 =29,1744 0.3740
iez D.2880 20,2281 G, 3088
32 C. 2500 28,8348 0,280

b

cdo dos parametros do procssso

sistema Hobtancl{ll-EiLancilzZl.

ada do

wu

sendc & wvaridvel

vl atil

de destilacic em
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4.5 - ANALISE DA CONTROLAEBILIDADE DU PROCESSO

Feita =& caracterizacio do processoc atraveés de
simyl acles, nola-se a constante transformacio dos parémetros gue
descrevem ¢ mesmoe. Esta transiltoriedads certamsnie afeta itodoe o©
projeto do sistema de controle . portanto. & conveniente gues s
faga um <wstude scbre a controlabilidade do processo.

Para cumprir este ohjetive., utiliza-se o conceitco de

2

Indice de Controlabilidade , a . gue ¢ a relagfce enbtre o tempo
morto td « & constante de tempo 7p de um processco de primsira
erdem. Sabs-s$e Jue o Lempo mortoc & a principal fonte de efeitos
dessstiabilizadores om sistlemas de controle de processos quimicos
&, assim sendo,. dquantoc mais ssts se aproxima da constante de tempo
do processe ou a ultrapassa Ca 2 12, malor sera a prebabilidades do
sistema s& tornar instiavel om malha fschada, Hestes casos. ©
ajuste correte do controlador se torna uma {ferramenta crucial para
o bom desempenho do mesmo.

Utilizando—-sw. mals  uma vz, o sistoma bin&ric
Motanellll -Fianoll{g8) para exemplificar. parte-se da tabela 4.2
para a andlise de « & obtém-se a curva representada pela figura
4.13. Observa-se gue © sistema torna-se mencs suscesptivel s
instabilidades & medida em gue © componente mais volatil {13 wai
ficandoe escassce no refer vedor Cx, -— GJ e. portanic. a regiio

mais critica & a do comego da batelada. quande rsalmentie se tém

grandes vazles de destilado & menores constantes de tempe para o
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processo,. © gue implica gue o sistems muda rapidamente diante de

gual gquer perturbagdc gque possa ocorrer,

0.06

0.04

0.62

piertr et v brg g ga e d

G.GG FTITEi e FITTHTE 3{%?33??]??]i!!iiii!ifiliiiiﬁiii

0.00 11 0.20 0.30 .40 0.50
X1 N+1

FIG. 4.12- VarisgZco do indice de controlabilidade para o sistema
Metancl -Etanol.

Fara confirmar este estudc feito em malha aberta, fez—-se
tambxém a analise em malha fschada, considerando~se o© contrelador
de tipe proporciocnal, airavés de técnicas de Resposta sm
Freguéncia. Fara istoc. utiliza-se o Gritéric de Estabilidade de
Bode gue diz gue uma malha de contrele por retro-alimentacio,. cuja
ffuncic de transferéncia em malha absrisz seja dada pels sguacgic
{4. 40, poderd tornar-se  instavel se houver uma freguUsncia de
cruzamsnto w_ tal gue a defasagem ¢ enire as ondas de enirads

{perturbacic sesnocidal no ponto de ajusted & de saida
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{compor tamento da variavel controladal atinja ~180° o, ss,
instante. a raziZc AR enire as amplitudes destas ondas for maior

Jue & unldade.

—Ld =
K =
G Ls3 = C4. 42
M4
Te & + 14
sends K = ganho da malha = Kp Koo
Ko = ganho do contraeladoer (mel-mind,
SZabendoe-se gue ¢ sistema lLorna-se oscilatdric. com

vscilagles constantes. em malha fechada guandce s for um $pumero
imaginaric pure ¢ utllizando-se numeros complexoes. nota-se gque AR

& dada peloe médulc de GMA{sD guando & for o NUDerc imaginarioc puro
jw @ ¢ & o argumente de Gmacjw}' Portantoc. para uma funcio de

transferéncia em malha aberta represeniada pela sguasgBo 4.4,

Lem-se gue:

AR = GMAC_ij i =
. 2 {4,852
fjl + L Ted
&
Low 180
o
& = oL Gyatdws = - -~ arctg (w 7l T4, 82

onde w & a freguéncia da onda sencidal de perturbacio em rad-smin.
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Py

Supstituindo-se. entfc. © valor critico de ¢ = -180° na
sguacac (4.87, cblém-sg a fregqUéncia de cruzamsntio resolvendo-zse

iterativamente a seguinte eguacdo:

ke
0¥
[
i
-}
A4

18 = +  arctag Cw T 3
s c 'p

Fara esie valor de w . ¢ & razlo de amplituds AR for
<

maicer Gus a unidade © sistema sera instéavel., Portantce., pode—se

N

noenirar um valor limite para H fazendo-se AR igual 5 unidads na

&

¥

)

GUEGES 4. TBo:

£}

-2 - .
“/1 + {w Tpa : 4,82
<

b
h

Lim

Come K representa <o ganhe da malha dado cela
multiplicacic dos ganhos do processe Kp & de controlader Ko,
pode-se encontrar um ganho limite para o controlador proporciconal

considerado. ja gue se conhece Kp (tab. 4.20.

K
Lim
e, = {4, 85
im .
Kp
Substituindo-se os valores de te & L, da tabelas 4.2. fy =Y

sguacdo {2.77. oblém-se oz valores de w para o5 difsrentes
<

acicnarices da destilacic em baltsladz 4o

o

intervaleos  pseudo-es

1]
8
1]
Pas
i)
i
i
i}
c’ﬂ"
gn

nel-Etanel ¢ o gue se observa € gque © sistema atings a
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gl

deflasagem

de -180°

perturbacic ssnoidal

confirma—-se gue O

valores de w sfo utilizados para o célculo
<

contrel ador & ambos

guando do

instantes

valoroes

inicio

criticos

da batelada.

Sao O

freqUéncia

iniciais.
do  ganho

estlic relacicnadoes na Labela 4. 2.

%, a wciradxhan Klim imemoifhdnﬁ
C.428 1,3881 33,0284 300, 2BBO
0.412 1.9840 44,8814 310.2102
o, 387 2. 3887 oS, BTEs 38R, 5VEY
0,252 =, SEE5 1 .8021 3432, 80088
0.330 2,871 88, 7050 472.1217
C, 300 2.8748 08,8416 482, 1542
0.z2u3 4.0420 103,8008 454, 7OR0
0,287 3, 4451 25, 0083 441 ,.8920
o, 282 2,.23174 l48. 8184 847,1794
G, 24 4., 4224 124,387 oo, 1708
Q.22% 2.7182 106, 03685 461 , 0281
c.z214 £.4878 182,0830 884, 3730
C.200 %, G351 118,88254 487 . 0083
5.188 4.2217 122.1880 De4.1288
C.1032 2,1841 187, 3887 SR, Kot
G.153 5, 4588 181 ,1688 44, 65621

Tab. 4.2 Andlise da resposta em fregUéncia para

Metanel —-Etancl.

L]

menor 5 &

S& &,

Estos

limite do

sistema
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Fortantic, para esta regifo critica, os limites do ganho
do conbrolador sdo mais baixes (tab., 4.2 e tém que s&r

respeitados para gque o© sistema de controle néo atinja &

instabilidade.

4.6 ~ CONTROLE ADAFPTATIVD

Adaptative & o nome gue se dé ao sistema de controle gue

sus pardmesiros automaticamentis, de maneira a COmMpensar  as

o

ajusta
variayvBes das caracteristicas do procssso a ser controlado,

Como aito no capitule 2, a maioria dos procsssos
quimicos no sfo lineares ¢ oz modelos linsarizados que sfo usados
para « projeto dos conircoladores lineares dopesndem fortements do

estado estacionario em torno do gual © processo fol linsarizado, E

Sbvio, portantoc, gue s¢ esteo ostado sstacionario muda. altesram—-se
Ltambém o5 wvalores mais adeguados pDara o5 paramstros do
controlador. Alem disseo, muitos Crocessos quimicos Sa

intrinsecanents transientes, istoc &, suas caracieristicas mudam
com o passar do tempo & causam um desempenho ruim do controlador
lingar, Estes sZo o5 molives gue levaram ac use do contrelador
adaptativoe para a destilacfc batelada.

Yarios Lipos de sistemas de controls adaptative existem

wztas diferem entre si apenas pelsa maneira com gus oS paramelros

0]

do controlador s8o ajustados. NHota-se gus , do modo gque se sz a

caraclerizagdo do processa,. pode-se dizer gue o© 2 processo figca
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sendo bem conhecido em funcfo da variivel auxiliar fragZc molar do
componente mals volatil no refervedor. ConsegUentemsnte,
medindo~se © valor desta wvarisdvel asuxiliar no decorrer do
processc, pode-se ssquematizar ou programar & adaptacZc dos
parémstros do conbroladeor, Istce implica ne use do Contrele
Adaptativeo Programavel »  mostrado 3T diagrama de blocos

representado na figura 4.14.

%, o e (1 4.}v-r
HECLHISES L,R4E7IHF o ~ H+i HBED
UV - IHFEREHCIAROR 2 HEDIDGR 4
IE AJUSTE
Hovos valores ?xez
405 pardsetires
véa controlador
{x:,ejsy e L, ¥
COMTROLADOR #1  CATURDDR % PROCESSO Smammem— T .
3 d s
i
é(xz,e}xar I*
!
% {?ﬁ}ﬂza
: INFEREHCIARDR o€ HEDITOE %

FIG. 4.14~ Sistema de Controle Adapitativo Programavel aplicade &
destilag¥c em batelada.

Hota-se gue este Lipo de controle adaplative € composto
de duas malhas. A malha intsrna & uma malhs comum de controle  por
retro-alimentagcio & & externa inclui o mecaniszmo de ajusie dos
par&metros  do controlador. sendo COmparavel a0 controle

anteci pativo.
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Como j& menciconado antericrmente. no simulador proposto
negligenciocu-se a dindmica do atuador, dos medi dores =
inferenciadores &, portanto, ssrid dada atencio sesxclusiva ao

controelador e ao mecanismo de ajuste do mesmo.

4.7 - ESCOLHA bBO TIFO PO CONTROLADOR

Antes de ss optar por um critérioc ou oulro para o ajustie

controelador, deve-se Jdecidir gue tipo de contreolador por

o
o

retro=-alimentacioc ser& utilizado.

i
]

A recomendacic encontrada na litsratura [36,.37] & gus

o

use o controlador PID para processos lentos (tp grande? onde
indice de controlabilidads ultrapasselo valor de 0.0, ou seja. o©
tempe morio seja maior que um guarto da constante de tempo do
processo. So esta condiclo n¥o pcorrer. o use de controlador PI &
o mais indicado para © controle de compozicl3c ou tempsratura.
Yerificando-se na figura 4.12 oz valores do indice de
controlabilidade, nota-s5& gue estes n3oc ulirapassam © valor limite
de $.258 =, portantce, optou-ss pelo contreolador FIL.  Fara cada
astlade pseudo-estacionirio ten-se, entio. o control ador

representado por:

St ime .
LOCLD = LOCX > + Ko [ gltl + 1/TxC fﬂ alLd di 5 3 C4£.100

4 M+ 3
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St Lmo

onde LOCxi 13 & obtido do procedimento de olimizagiio e, o

P
sistema estudado. & dado pela utilizacBo das eguagSes 4.1 & 4.2 em

intervalos de tempo de dois minutos, T, @ a constante de tempo

integral & (Ll a diferenca entre o wvalor dessjado da wvariidvel

control ada CK£ODSP @ o wvalor da mesma  variavel inferenciadsa
Ix 2
1.0 INF
Entretanto, como & proposta & < uso de um

microcompulador acoplado a0 sistema de destilacHo, utiliza-se uma

aproximagio digital deste controlador clissico:

v i
L s ] C4.113
k

sendo Lta © Ltempo de amostragem do controlador digital e o

subscrito it refere-se & iteragfoc atual de controles.

4.8 - AJUSTE DOS PARAMETROE DO CONTROLADOR

Uma vez escolhido o tipo do controlador a ser utilizado.
parte~se para a resoclugi3o do problema da sintonizagi%fc do mesmo.
Comc dite anteriormente. n8o haverid uma sintonizagio fixa, mas sim
um mecanismo que permita & adaplagfo dos pardmsiros diante das
constantes variaclies do processo.

Fica clare, diante do diagrama de bleocos da figuras 4£.14,

gque a variavel ~chave para © sistoma proposte & a iLsmpsratura ou



capfruLo 4 - CONTROLE EM DESTILACAC BATELADA 88

composicio do refervedor. ou seja, ¢ la guem vai descrever a
situsgiEo atual do processo (tabela 4.23. O problema agora &
szcolher um critério que permita relaciconar esta wvariawvel -chave
com o5 mails adeguados wvalores para os pardamstros do controlador.
Para istao. primeiro utilizaram—ss regras semi ~empiricas

comprovadas na pratica por Cohen & Coon [Z8] baseadas nas curvas

de reacio do processo (item 4. 43:

4,122

B0 + =2 Ld S TP
TI = td {4.133
&8 + 20 La < Te

Com a aplicagio destas sguagles acz dados da tabela 4.2

de caraclierizacdc do processe,. consegus-se enconbrar a depsndéncia

dos parametros do controladeor com a varidvel auxiliar K opeen’ como
el

ze pods verificar nas figuras 4.18 ¢ 4.18, de onde se obtém os
ajustes das curvas gque serfc implementadas no TMecanismo de

Ajuste” do diagrama da figura 4.14:

- £72.828 Cx 5% 4+ 284,04 Cx 5°

W E R

T, = - 4,378 + B7.823 =,

X o K

C4.142
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Ko = - 840,888 = + 458,244 C4,185
1.N+%

400.00
300.00
< 200.00

100.00

pitharad s raaab v e b et
o

S.C}D IR RN R N EE AR A RN RN AR R AR AR EEEEE

.00 4.10 4.20 0.30 0,40 0.50
X1H41

FIG., 4.15- Ajuste do ganho do controlador através das regras de
Cohen @ Coon.

4.00
3.00

= 2.00

1.60

RSN ER AR AN IR RN ARNS ISR IYNETRINT] |

0.00

Eff]if'{fi%!T?iiii' i!iiiiil;;:iiiiiii!

0 0.20 0.30 0.40 0.50

X1 N+1

o
<

FIG., 4.18- Ajuste da constants de tempo integral do contreolador
através das regras de Cohen e Coon.
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Em segundo lugar, aproveltou—se = estudo da
controlabilidade do processe feile através da andlise da resposta
em fregqiéncia no item 4.8 &, utilizando-se dados do ganho limitle
do contreolador ¢ da frequénecisa de coruzamente da tabsla 4. 3,
aplicou-se um mélode de sintonizagio zlternativoe desenvolvidoe por
Ziegler & Hicheols {385]., Estes. alravés de Lndmeras observagles
sxperimentais & uzande alguns critdérios fixoes de dessnpenhoc,

obtiveram as segulintes relagles para o controladeor PI

tim
Ke = ——— C2.183
.8
PEAN 3
LS T {4,175
w 1.2
<
Estas egquacBezs foram ontic aplicadas =Tw sistema

Metanol ~Etanocl . resultiando num ajuszte um pouco diferents para os

parametros do controlador:

r = - 4,884 + 74.76 x - 301,475 {x 3% + 403,178 (x @
4 1. N+ i.M+% 4, N+
C4, 185
Ec = - 512,788 x + 354,068 C4.190

Estas sguacles de adaplagfo para o controlador. tanto
pelo Método de Cohen & (Coon guanto por Ziegler e Nichols foram
implenmentadas no simulador juntamente com & lei de controle

szcolhida, podendo-se opitar por gualguer um dos dois métodos.
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4.9 -~ RESULTADOS DA IMPLEMENTACAC DO CONTROLE

Como exemplo cléssico adolou-se mals uma vez = sisiens
Hetanollll-Etanol(2) destilado am coluna de 7 pratos .om calor
fornecide ao refervedor de 48000 cal min, sujeilc a perturbacles.
A carga no refervedor ¢ de 100 moles da mistura de 00X de Meltancl
& v obhistivo & a cblencio deste componente com pureza de 80X com
malor margem de lucro possivel,

Para tanto. implemsnicu~ze no simulador o planejamentc
Stimo para a vazio de refluxc (variivel manipuladal. paralslamente
a sistema de controls adaplativo. Deste modo. pode-se nolar
alguns peguencs detalhes bastanie relevantes a serem deflinidos:

- Em gue instante deve-se iniciar o plan%jamento olimo;

- No periode transitdérico do comego da destilaclo, onde o sistema
passa de refluxc total & refluxe controlado, a pureza do
componente mais volatil no destiladoe serd supsrior &  dessjada,
podende causar a saturagiac da componentes integral do conirolador.
Deve~se previnir este fato;

= Qual dos dolz mecanismes de ajuste apressenta melhor resul tado,

Estes trés pontos, apesar de pegusnos detalhes, sIZco de
crucial impoertincis para © bom desempenhoe do sistema de controle.

For exemplo, se s& deseja testar apenas o planejamento
Gtime. zem controle, nico s pode esquecer gue no inicico da
batelada a destilagBc ¢ conduzida com refluxe total até gque

sncontre um estlade sslaciconario onds siHo estabelecidos o actmulos
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de liguido nos pratos & as vaz®@es ac longo da coluna. Depois de

alcancado este estado,. tem-se uma fase em que a destilacioc deve

Ler uma waz&o de refluxe fixa alée gus atinja © wvalor de referéncias

{"sob-point™) para a varibsvel de interesse o, somente apds este

Pl

pericode. & gque se deve iniciar a variacfic Otima de refluxe. Ss
iste nio for levade o#m consideracio, & fracico molsr do componente

mais volatil pode nBo se fixar no wvalor dessjado (comparar as

2.7 e 4.172., elevande a pureza media chiida mas

figuras .

diminuindo, sm muito, o lucros desde gue esta pureza maior nao

zoja o obistivo do eguipamesntic.

5 . .
= 2 —~
S |
- T [t
g . B.3z - Mfa
¢ 3 T
T O 0.88 | g
0 g !
£ 1Y
é_ .33 ﬁ.ﬁ‘i - E}
3 i
4 0.8 , ) ]
o it 3z 48 &4 30
Terpo {(nin)

Tempo total do balelada | 78.05 minuios
Meioncl recuperacdo dentro de especiiicacloc @ 2,40 %

Luyucreo . Or§ 47z2.42

FIG. 4.17- Resultadoe obtide da implementacZc do planejamsnto
Stimo da vazio de refluxo desde o inicio da bateslada.
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Esta mudanga pode sor considerada come uma perturbacio

. mais uma veZ, nota~se a inseguranga de se opsrar em malha

zberta. pois sob a agfZo de um controlador istc nlic ocorreria.

Juanto & segundsa guestic levantada. observa-se bem,

através dos resultados cbtidos da implementacdo do plansjamento

Stimo submetidoc & agfc do  controlador FPI adaptatiwve Cfig.

4.18>,gus © lucro esti bem abalxo do essperade e o motivo pods sSer

visto na figura 4.1%8. onds nola~se a demora da varidvel manipulada

para respondsr & gusda sofrida pela variiavel controlada.

L i
- D Y
2T nH oy \b
- Y HETANTE
e P ng - 3 "
& i % _’_’__,_,—'—"""_——'——‘“_t‘
i ﬁ 21. -~ \E‘.
T 0 0.85 b ! P \
2 L
z R ‘};8 o Y
R
R &+ : i :
g it 24 32
Tenpe (mind
Temps tolal do batltslads @ 39,335 minulos
Metanol recuperade deniro de especificagloc ! 41,54
Lucro | Cri 136,02
FIe.

4.18~ Kesultiado da acBo do controle adaptativo com saturagio
do termo intesgral.
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FI1Ga. 4.18 - Variagfo da wvariadvel manipulada do s=ziztema de

contreole ccorrendoe saturacioc integral.

Este falo pode ser explicade pelos grandes Srros

2

negativos do iniciec da destilacZce gue sZo somados no termo
integral do controlador. Enguanto esta significativa soma negativa
n&o for compensada por ygrandes erros positivos, o contrelador
continua enviando sinais para gue a variivel manipulada permaneca
em seu limite minimo. ou seja, ocorre a saturagfc do termeo
integral,

A maneira mals pratica de se evitar a ocorr&ncia desta
saturagdo inicial & comegar a integragic somente guando © erro
gztiver em torne de i% . Ma figura 4.20 pode-se wverificar o bom
resultade desta proposta em contrapartida & figura 4.18.

Confirmands realmente gue < probl ema esiava na
integracdco, a figura 4.1 mostra gue, dezte Jdlitimoe modo, o

controlador responde rapidamente & mudanga de sinal do erro.
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Lucre | Or$ 232,95

FIG. 4.2Z0 - Resultado da implementaclo do controle adaptative com
prevenciico para saturacio do termeo integral do controlador,
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o ! "f g
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FIG. 4.2l - Yariaclce da variavel manipulada do sistema de controle
com prevencio de saturacio.
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Resol vidos, entfoc, estes deis pontos, parte-se para a
gscolha do mecanismo de ajuste mais adequade para o© sistema em
estudo. Esta escolha seria feita através da andlise dos resultiasdos
do uso de cada um deles.

Na figura 4.20. ¢ ajuste utilizado fol o de Cchen ¢ Coon
s, na 4.22, o de Ziegler ¢ Nichols. Pode-se noltar gque, apssar das
squacles de ajusie destes dois mélodoes resuliarem bem parecidas, o
metodoe de Jiegler e Nichels £l o gue Leve melhor desempenho,

resultando num aumsntc de um ponto percentual nos lucros.

L *
T Om%E e o
Jal EY
pon B2 or HETRHOL )
U oz e
T oo DLER - i
oo y
2 1 p.4 b }
= 5
It i i

0.8 L . ‘ :

g it 20 30 50 3D
Terpo {nind
Tempo total do batelada ! 48,340 minutos

Meotanel ebtide deniro de erpecifiicaclo : <007

Lucre ! Zi4.82

FIG., 4.22- Resultadoe da implementacio do controle adaptative com
prevengic para saturaclo ¢ mecanismo de ajuste de
Ziegler = Hichols.
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Alnda dentro deste item de resultados da implementagio,
deve ser mosirada a reag¢fio do sislema de controle diante de
perturbaelics gque nBc a perturbaciio sofrida inicialments.

Com este objetivo, foi provocada uma perturbagdo om
degrau na guantidade de calor fornscida ao refervedor. Jque passa
de 48000 a 40000 cal-/min no instante de tempo 20 minulos. Esta
mesma perturbacfo fora provecada no sistema submetide apenas ao
planejamenic dlime (figura 4.8) e, portanto. pode-se notar a
diferenca enire az oporacBes om malha aberta = fechada

comparande~-se esta figura & figura 4.22 abaixo.

L r
- 0 B
30T 0% kN
I 5
.- 1
CRR B A2 T HETAROL
= %} ‘). _—P‘“‘ﬁ—_
& & it “-;‘
i o 0.88 G 3
o a %ii
: T D34 G §
)
o
= 0.8 !
] 3 is 24 32 43
Tenpo (mimd
Tempe toial do botelada @ 42,75 miruios

Metancl obiide deniro de eopecificag@o | 590,38 %

Lucroe : Cry zzz .88

FI&. 4.23- Resultado de uma perturbacico om degrau eom G scob a
agas do conirolador.
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Nota-se. entic, Jque a wvariawel controlada praticaments

nac sofre mudancas com esta alteragdo. Iste ocorre porgue o

sistema de controle responde adequadamente a perturbacio,

diminuindoe a vazio de refluxe (figura 4,242, Esta diminuigic ora

realments & esperada. Jj& gus a gqueda no caloer do refervedor faz

com Jue uma mencr Jquantidades de componsntes menes volaleis soja

conduzida ao topo da coluna @, poriantc, uma menor vazio de

refluxe € regusrida para snriguecer a fracgio melar do componente

mais wol&til.,

b 3
jd ’ i ;
= : H ; s i
x é r- 3 E-, k) |
= o e Py e
L : : N i i
- i i ¥y
& : - i
LI ~ . i
. : : i
. 3 i
z z - : ‘
e i H %
: 5 5 i
L i i- § i
ks H { i
i !
- i i H
- E H } . i o
4 ] is 24 32 40

Tergo (min}

FIG. 4.24- Comportamentioc da wvari&vel manipulada frente a uma
perturbacic em degrau em Or. '

Deve-se chamar alencio, em Gliima andlise. para o fato

de gue na simulacloe & possivel fazer com gues o controlador atue em

intervales de lLempo da ordem do passo de integragic = 2

segundos), porém,. este tempo de atuacZoc ¢ amostragem < bastante

peguenc guando se refere ac conlrole por microcomputader acoplado
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CONTROLE EM DESTILA(};O BATELADA

1=

&0 equl pamentc real.

Assim,

segul ndo-se

conssl hos

praticos

de

técnicas de conirole em tempo real. aumentou-se sste Lempo para 12

segundos & os resultiados s8c aprezentados na figura 4. z8.
L 1
b H £
:: H '*-.x
e N
7] k] :
E oo HETHOL 5
Hy : \l‘-___v_____.--r-"""_m - = -
-~ : :
2 i 5
H
h i 4
= r ;
= i 4
= .8 | : :
3 B 1% 24 32 0
Tenpn {nind
Tempeo itotal doa batelada ; 48.00 minutos
Metitanol recuperade dentroe de especificagde ! 52,21 %

L.ucro : CGr$ 222.21

FIG., 4.25 - Kesultado de uma perturbagfc em degrau em U sob a2
acio do controladeor atuando a cada 12 segundos.
entBo, gue o controlador & robusto tLambém

Confirma-se.,

nestas condicles & gue a estratédgia propostia para o controle de

colunas em batelada tem fundamentos, J&4 gus foram apresentados

bons resuliados para o exemplo em gquestio,
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Embora diversas conclusiBes ¢ comentarios tLenham side
sfetusdos paralelamente & obtengBo dos resultados nos capitulos

antericres. achou-se por bem fazer uma sintese desstes resultades

"

com & finalidade de facilitar a analise critica global dos meznes,

Um sstudoe completc de uma ccoluna de destilag®oe em
batelada convencional , para o dessnvolvimento de um simulador, foi
realizado ao longo do capitule 3 e a comparagice dos resultados
chtidos por ssle simulador & dados de literatura provou cosréncia
gntre oz nesmos apesalr das hipditeses simplificadoras conzidsradas.

Além disteo, no capitule 4. guande se caracterizou o
orocesse, verificou-se gque todas azs complexidades esperadas, COmo
atrasos de iLransporte s constantes de tempo ¢ ganhos varidveis,. se
manifestaram na dinamica da ¢oluna, comprovande a eficiéncia do
simul ador desenvolvido guande operadoe sob condigles adesguadas do
passo de inlegrag®c utilizado noe método numérico aplicade na
resolucic das equaslies do modelo.

Pode-se wverificar, enitretantc. gque a primeira e. talvez,
a mais importanle dificuldade relativa ao projeto do sistema de
contrele proposto ol apressntada pela estimacico adeguada dos
parametros do processo., Esta tarefa, agqui sugerida de maneira
“off-line”, exigiu bastante tempe @ esforge computacioconal j& que
para cada sstado pssudo-—estacicnidric da destilagd3o em batslada
fez-se a simulacgloc de uma coluna continua imposta &5 2 mnesnas

condictes de geomelria e operacio da primeira nagusle instante.
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Aposar da facilidade de cilculos apds © resultado destas
simulacles. uma sugestico para trabalhes fulureos seria fazer a

atuali=zacioc do processce “on-line”™ em resposta a periurbagles no
processo com consedUsnits  altiteracao dos parametiros.
Porém., mudando-se © processo de sstimagio,. o controlador

adaptative programéavel nfo mals poderia ser wiilizado, implicando

sm uma mudanca de tipe do contrelader adaptative para ol

o

auto-ajustavel {(Tself-tunning™J.

Eztaz nmudancas todas resultariam numa gesneralizagio o
maicor elaboracic de sistema de controles. gus passaria & 2 tsr
ciloulos baslante complexoes em contrapartida ao sistsma agul
desenvelvido, que apenas necessita do simulader & de um sistsma
computaciconal de ajuste de curvas para o seu projsto.

De gualgusr mode. a caracisrizagio do processo conflirmou
a emxpectativa de gue as colunas @m batelada seriam um ambiente
extremamente adeguads & engenharia de controle, com a manifestacsc
simulténes das mals complexas caracteristicas inerentes a um
P OCeRSO.

Sabe-se, enirestantce, gque para se Ler BUCESS0 na
automacio de qualguer planta industrial. € necessaric gque se
conheca bem o principics bésicos da engenharia de 'processosf
Notou-s&, entfc, gus o contalo cohbrigatdric com o principiocs de
fenémenos de transporte presentes na coluna de destilacic. bDem

coms a modelagem din&mica da coluna para o dessnvelwimenlc do

programa de simulacfo,. levou a um intimo conhescimento do processo
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& ser control ado, farilitando bastante o =surgimesntio de  uma
proposta de controle e olimizagfo adeguada.

Esta proposta, como verificado no capituleo 4 para o©
sistema HMetanol-~Elanol, teve excelentes resuliados Irente &
periurbaglies no processo &, para o casce de oulros componsnies,
desde gue a melodolagia aqui descrita para se projetar o sistema
de conlrole de wuma coluna de destilagico em  balelada seja
adeguadamsnie acompanhada, dovem-—se chlier rezultados LAaO
satisfalorios guante o @nifoco oblidos.

Deve-se ressaltar que esta meiodologia pode ser Lambem
aplicada =Y =istomas mul Licomponentes, onde Se enconiraria
seguencialmente um plansjamenic &timo da wazice de refluxoc para
cada componente de interesse 'e se aplicaria o mélodo de
caracterizagio do processo para cada diferente fase da destilagio,
sempre s¢ referinde ao componente mais wvolitil presente no
refervedor.

Pode-se notar também gue a lel de controle considerada
foi a aproximag8o digital do familiar PI analdgice & gue estie
controlador {tem uma estrutura determinada, isto &, funglidco de
transferéncia conhecida,

Forém, Lambédm como sugestfo para trabalhos posteriocres,
pode-se fazer uso da flexibilidade computacional oferecida pelos
contreoladores digitais e optar por um tLipoc diferente de
controlador por retroalimentagfo. Para tante, sugerem-se dois

métodos de delerminagic destes algoritmos des contreole digital
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direto por computador (DBCD @ Deadbeat e Dahlin (361,
Goncluil -se, por  fim,  gue sem muita compl exidade
exploradas om

consegul U—s¢ obler bons resul tados &m areas pouco

Engenharia Quimica: processos Lransientes & conbtroele adaptativo.
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NOMENGLATURA

A = amplitude

AR = razio de amplitudes

Ai’ Bi’ Ct = constantes da equagio de Antoine

Ap = area do prato

B = segundo cesficiente virial C(cap.32 ou amplitude da curva de
reacic do processo (cap, 45

Blj = gegundo cosficiente virial coruzado

C = numero de componsntes

¢ = sinal de saida do controladoer

c__ = sinzl de sazida do contrclador ne estado sstacionario

CpL = calor especifico molar a pressic constante do  componente i

' liguide
ﬁp? = galor sspecifice melar a pressic constante do componente
VARDOr
O = vazBoc de destilado
Ej = sfici&ncia de Murphree no estagio j
e

= diferenca entre o valor inferenciado e o de ajuste da variavel

de controle

£y = fugacidade do componente i na fase vapor
1 3
£ = fugacidade do componente . na fase liguida
£
fs = fugacidade do componente i na saturagico
13
ff = fugacidade do componente i+ no estado de referéncia
£, £ = fung®Ges do métodeo de integragdc definidas por balangos
massicos
Splsy = fungBo de transferéncia do processo
GMACs} = fungice de transferéncia do sistema em malha azherta

hv = altura do vertedouroc

o= wntalpia total molar da fasse liguida no estagic j
}
€ = entalpia molar de sxcesso

h
h
ideal . .

h = entalpia molar ideal
h

. = entalpia melar do components i purco liguido
W
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NOMENCLATURA
H = enizlpia total molar da fase vapor ne sstagio j
3
H = entalpia melar do componente i« puro no sstado gasoso
i
HY = entalpia molar de wvaporizac#io do componente i na temperatura

AH = wentalpia molar de vaporizacio

éHi = calor latente de vaporizacgio do components i puro

ki, kZ, kKB, k4, k1, k&, k27, k4’ = censtantes do ndtode
intsgracidoc

K, = razZc de eguilibrio do componente i

Ko = ganho do control ador

Kp = ganho do processo

K = ganho total da malha abertia

Lw = comprimento do vertedouro

L; = vazic molar total do liguideo no sstagico

L; = vaziico de refluxoc

F% = actmulo molar de liguido no sstagio j

ni = ndmara de moles do componente i

N = numerc de pratos

P = pressic absoluta do sistema

Pf = pressao do componente i na saturacio

pﬂ,z press&c critica do components i

pas = passo de inlegragio

de referéncia

g. = ares moelecular de van der Waals C(UNIQUACD
%

O = guantidade de calor retirada no condensador

Or = quantidade de calor fornecida ao refervedor

roo= volume molecular de van der %Waals {(UNIQGUACD

R = constante universal dos gases idsais (cap.32 ou
refluxoe {cap. 42

Z = inclinacic da curva de reacific do processo

i = tempo

at = intervale de tempo de ctimizagdo

d

wf

= tempo morto do processo

temperatura abscluta do sistema

de

de
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MNOMENCLATURA

Te, = temperatura critica do componente i

To = temperaturs de referéncia

Tew, = lLemperatura normal de sebuliciZo do componsnte i
15

g = paridmetro binaric energético {UNIQUACDDS

Led

Y, = vazidc molar total de wvapor no estéagio |

B
Y o=z volume total da mistura

v = volume molar tolal da mistura

v, = wvalume moelar do componentes

;L = volume parcial molar do componente i

% = fragZc molar do components L na fase liquida

=z fracio molar do componente ¢ na fase liguida do estégio j
¥, = fracdc molar do componente 1 na fase vapor
v = fracio molar do componente i na fase vapor do estégio ;

LETRAZ GREGAZS

indice de conirolabilidade

it

defasagem

= coeficiente de fugacidade do componente i

]

[
¢
@

-

£
= coeficients de atividade do componente i

¢§ = coeficiente de fugacidade do componente i na saturacio
¥

y? = contribuigfc residual deo coeficiente de atividads
componente i (UNIQUACS
y? = contribuicko combinatorial do coeficients de alividade
’ componente i+ CUNIQUACD
s = constante de Lempo do processo
r = constante de tempo integral do controlador

= frequéncia da onda sencidal de pesrturbagic

w
w = fregUéncia de cruzamento
<

do
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HUMENCLATURA
ZUBSCRI TOS

i = componenle

t = componente ou estigio

E = componente ou iteragio

it = iteragio

mF = valor inferenciado

MER = valor medido

zrp = valor do ponto de ajuste

g8 = valor no esstado estacionaric

im = walor limite



