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RESUMO

C presente trabalho apresenta um estudo doe comportamento
dinamico de um sistema guimiceo continuc snergeticamente integrado,
visando o controle do mesmo.

Un sistema compreendido por um reator CSIR com reagio
exotérmica @ uma coluna de destilagio foli utilizado, sendc o calor
produzido noe processo reacional empregade como fonle de energia
para o refervedor da coluna.

QO sistema de controle desenvolvido no estudo foi baseado em
técnicas cléassicas de analise de controle por realimentagioc. Um
modelo de controle tipico para destilagZc continua ¢ para o reator
foi proposto para a avaliag8o da dindmica dos sistemas em malha
fechada.

Para a configurac8o de controle do sistema reatorscoluna
integrados energeticamente considerou-se as malhas de controle dos
processos individuais. A simulag8c do sistema integrade foi
realizada através do processamento simultinec das duas unidades,
apds ser imposta uma periurbagic no processo reacionai. Assim, foi
possivel observar o comportamento do processo integrade ,avaliando
o sistema de contrele proposto @ a  aplicabilidade da técnica de

integragXo energética nos sistemas quimicos considerados.
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1- INTRODUGAO

Estudos realizados em varios paises chegaram & conclusfo gue
grande parte da energia consumida na inddstria guimica & usada na
geragio de vapor, sendo que a maior parcela deste vapor serve para

aquecer os refervedores das colunas de destilacXo.

Este excessive consumo de energia caracteristico dos
equi pamentos de destilaglio pode ser justificado fundamentalmente
pela grande necessidade de agquecimento aliada & baixissima

eficénecia termodinamica apresentada por clos.

Principalmente para os processos de destilagio, apesar das

£
Lécnicas de conservagdo de energia , tals come integracio
energética, recompressfc de vapor e utilizaglo de configuracBes

complexas, serem reconhecidas como mais eficazes, elas slo pouco

usadas nos processos quimicos tradicionais.

Em wirtude do alto custo dos combustiveis proveocado peoela
crise ensergética das dltimas décadas e devido aoc snorme consumo de
energia concentrado numa UGnica operagfc industrial, o interesse de
pesquisas em técnicas de integragiioc energélica entre duas unidades

distintas de processamento tem aumentado.

Inicialmente, a maioria dos trabalhos sobre integracio

energética entre unidades de uma planta quimica foram direcionados
L3
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para a caracterizaglo do estade estaciconadric. Assim, o estudo do
comportamento dinamico e de controle de tais szistemas oferece uma
compreensio mais geral das alternativas de projeto de integracgic
energética e apresenta uma visl3o mais completa da importancia
dessa tLecnica, ndc sé6 do ponto de vista econdSmico, mas.também

tecnol dgico.

C presente trabalho tem como finalidade desenvolver uma
linha de estudo do comportamentce dindmico de dois sistemas
quimicos continuos, energeticamente integrados. Especificamente
escolheu~se para avaliag3o, um reator CSIR nfo-isotérmico com
reac8o exotérmica como fonte de energia para uma coluna de

destilacio.

Inicialmente as duaz unidades foram estudadas separadamente
através de modelagem matemitica e sinulaglo computacicnal e em
ambas foram empregadas técnicas classicas de controle de processos
para a determinacZc de wuma malha de controle adeguada aos

propésitos de integragloc esnergética objetivados.

Heste estudu serZc apresentados os modelos utilizados para
simulaglic dos processos @ os resultados obtidos do controle
proposto. Tais resultados ser3o analisados visando sempre uma
melhor forma de atender as exigéncias energéticas da coluna gquando

o sistema for integrado.
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2 - ANALISE DA LITERATURA

2.1 — INTRODUCXO

No presente capituleo seri apresentada uma revisic dos
trabalhos =scbre conservaglc de energia os guais em sua maijioria
envolvem processos de destilagdo. A técnica de integragiio
energética em sistemas gquimicoz & destacada e uma sintezs dos
estudos proposteos @ feita mostrando evolutivamente a importancia
de uma anadlise cada vez mais minuciosa sobre o assunto.

Uma ssgunda parte envolve fundamentalmente, conceitos sobre
controle e dinamica de processos gque sHo de indizpensavel

importéncia para a compreensico dos cbjetivos deste trabalho.

2.2 - ASPECTOS GERAIZ

Nas duas udltimas décadas o alto custo dos combustiveis,
determinou uma linha de estudos voltada & economia de energia nos
processos quimicos e petroguimicos. Os processos de destilag®o sdo
responsaveis pela maior parte do consumo energético das plantas
industriais, sendo portante, alve importante de pesguisadores da

area de conservagio de energia.

A maioria das técnicas desenvolwvidas para fornecerem
sistemas de destilagdco com maior eficiéncia, segundo Tyreus e
Luyben (19782, requerem maior capital de investimento em relacgio

aos modelos convencionais. Esse aumento aparente do custo, pode
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ser Justificado pala quantidade significativa de energia
recuperada, a gual elas proporcionam, Apesér de j4 serem
conhecidas hi nmuito tempo, as wvarias configuragBes de conservagio
de energia nos processos de destilagBo, sé tornaram-se atrativas
recentemente e o caminhe para o desempenho das mesmas recaeﬁ sobre
duas categorias principais:

- Métodos de Bombas de Calor e Recompressio de Vapor

- Métodos de Integragioc Energética ou Miliplo-Efeito

O método de Bomba de Calor ¢ Recompressfio de Vapor consiste
em usar o vapor de topo da coluna como fonle de calor para o
refervedor da mesma. King (18710, ilustra diversos esguoenas onde
s¥o aplicados o método. Segundo o autor casos especificos desse
assunto sZo anidlisados por vArios pesquisadores, entre os quais
destacam-se Null(1e76), Kaiser et al{l8773, Shaner(ig78) e outros.
Cheng e Luyben (1888) fizeram observa¢Bes sobre o grande trabalho
de compressio requerido nesses esquemas com bombas de calor para
diferencas consideriveis de temperatura no processo. Devido a esse
problema o método nio é usado para separacBes mul ticomponentes ou

sistemas cem velatilidades al Lo,

0 método de Integragas Energética entre colunas de
destilacio, resume-s& &m uzar o calor latente do vapor do topo de
uma coluna come suprimento para o refervedor de outra coluna de
uma mesma configuragio. Cheng e Luyben (1888380 citaram alguns
trabalhos que ilustram o uso de miltiplo-efeito & a eficiéncia

3

conseguida no seu emprego. Entre outras possibilidades , os
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autores destacam a utilizacloc de configuracdes compl exas
(pré-fracicnadores, colunas com correntes laterais J,na economia
de energia comparando-as aos modelos convecionais . A principal
preocupagio do trabalho foi a combinag3o de integragfo energeética
em colunas de destilagiic com configuracdes complexas. Onze
situagBes foram exploradas para a separagiio da mistura BTX
(benzeno,tolueno e m-xilenod vaerificando sempre o© consumo
gnergetico. Os resultados mostraram uma redugdo de até BO% no

consumo total de energia.

Az melodologias empregadas na majioria dos trabalhos a
respaeito da integracio energélica enire unidades de um processo,.
tém—-se preccupado, de forma geral, somente em caracterizar o
comportamento do estado estacionario. Em complementagio a esses
estudos, as caracteristicas dinamicas e de contrele desses
sistemas devem ser desenvolvidas também. Tyreus e Luyben (18760
referiram-se a algumas pesguisas sobre =zistema de controle, as
guais abrangeram o assunto apenas qgqualitativamente, nfo havendo
nenhum detalhamento da parte quantitativa. Visando a sua
importincia, ele atentou-se para o estudo extenso da simuelagido
dinAdmica e de controle do modelo de destilagfo miltiplo-efeitoc com
integrag8o energética. O seu trabalho consta da anadlise de dois
sistemas binidrios especificos, propileno-propane e metanol ~agua.
Em ambos, houve a utilizagfo de duas colunas tal gue a primeira
operasse com pressfo maior do que a segunda. A configuragfo basica
estipulou apenas uma entrada de calor ne processo, sendo esse

fornecideo ao refervedor da d<oluna de alta pressdo. Para cada
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sistema foram apresentados esqusmas de controle e possiveis
arranjos alternativos buscando sempre maior eficiéncia.

Alguns tipos de perturba¢®es foram aplicadas acs dois
sizstemas no tempo zero, analisando=se o compertamento dindmico de
varidveis especificas ¢ a controlabilidade, isto &, a facilidade
ou dificuldade de controle apresentada por cada arranjo estudado.
Os resultados obtidos para o sistema propileno-propanc mostraram
gque o melhor esquema de controle para sistemas com as mesmas
caracteristicas desses, onvolvem configuracBes que devem ser
naturalmente desacopladas. Isso pode ser conseguido através do uso
de condensadores e refervedores auxiliares, apesar de haver
necessidade de maior capital de investimento. No casc do sistema
metancol ~&gua, guea apresanta produtos de alta pureza =]
consequentemente, alto grau de nfovlinearidade, o udnico emquema
qgue efetivament.e abrangeu a maior variedade de perturbacles, fol a
utilizaglo de condensador & refervedor auxiliar, torpando o

processo mais flexivel ¢ mais facilmente controlivel.

As pesquisas universitarias tém-se esforgado em obter uma
compreenssioc mais generalizada para as vantagens e desvantagens
das wvarias alternativas de projsto de integragfo energética & suas
areas de maior aplicabilidade. Ding e Luyben (183800 expandiram
seus estudes da dindmica = controle para sistemas gque apresentam
alto grau de complexidade @ s3o altamente interativos . Segundo os
autores , o projeto dindmico @ controle desses sistemas mais
complexos ndo receberam a atenglico dada ac estadorestacionario,

apesar de ser igualmente imp;ortante, j& gque a controlabilidade
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desses sistemas nlo é Lotalmente garantida. Varias referéncias de
trabalhos s%o apresentadas , as quais trazem estudos sobre
controle de colunas de destilagBo integradas energeticamente de
forma convencional., Apenas trés autores interessaram em proporem
estudos da combinagfio de integragiio energélica com configuragBes
complexas, Lenoff e Morari (18820, Takama et al {18820 ¢ Cheng e
Luyben (188350, Como apresentado anteriormente o trabalho de Cheng
@ Luyben (18832 ficou limitado somente & caracterizaglo do
sstado~estacionario., Em fungfo disso, Ding e Luyben ampliaram o
gstudo, verificando a dindmica e controle do sistema complexamente
integrade. Os resultados foram obtides através da simulagio
dindmica do modelo do processo. O esquema complexe foi composto de
duas colunas s sendo gue a primeira funciona Ccomo um
pré=fracionador da segunda para a separagfo ternaria da mistura
BTX com integrac3o energética reversa. Tal esguema utiliza cerca
de 80% da energia necessaria a configuraglo convencional proposta.
Foram estudadas as separaglies de alta e baixa pureza o
desenvol vidas mal has de contreole tanto para configuragio
convencional quanto para a configuragfo complexa , sendo feitas

comparagBez gquantitativas do comportamento din&mico.

Apesar da majoria dos trabalhos sobre conservagio de

energia concentrarem=se nos sistemas de destilagdo, foram
desenvol vidos estudos de integragio energetica COm outras
unidades, caraclterizando~se principalmente a estabilidade do

processo. Georgakis e Worthey (1978) basearam=se na teoria da

perturbagfio (Kato,1983) para estudarem as modificagBes ocorridas
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na estabilidade de sistemas resultantes de integragic energética.
Tendo como finalidade facilitar o desenvolvimento de suas anadlises
eles atentaram ao estude de dois reatores CETR 's ndo-isotérmicos
integrados energeticamente, com reagBes simples , exotérmica ou
endolérmica @ com taxa de reacHo genérica.

Duas consideragles basicas foram necessarias a fim de tornar
os resultados obtidos wvalidos. A primeira assume gque uma das
unidades regquer uma quantidade de energia e a outra a remogfo de
energia no processamento. A segunda, assume que a5 caracteristicas
dinamicas de ambas as unidades . sejam descritas separadamente por
duas squagtes diferenciais{ balango transisnte de massa e de
energial. As fungies do sistema energeticamente integrado, foram
expressas em séries de poténcia expandidas em relagfo a medida da
integragiio, isto &, o grau de integrac3c utilizada ( parcial ou
totald. Os cogficientes da série expandida estio relacionados
diretamente s caracteristicas dinimicas do processo inicialmente
desconectado e ac novo fendmeno de causa e efeito introduzidos
pelo projeto de integracio energetica. Isto reduz
significativamente calculog excessi vos das caraclteristicas
dindmicas para diferentes niveis de integracfo. Foi mostrado que
sob condigles seguras, a Iintegraglo energetica pode aumentar
a estabilidade do sistema. Para o reator com reagio endotérmica,
a integraglo pode torna-lo mais estavel se esta aumentar a
inclinaglo de sua curva de remogioc de calor e para o realor com
reaG¥o exotérmica, quando a inclinagfo de sua curva de remogfico de
calor aproximar-se de um valor caracteristico., Foram calculados

%

também, valores aproximados para a quantidade critica de
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integragfc energética a gual desestabiliza o sistema. Embora o
estude feito esteja detalhado para um sistema de dois CSTR’s, a
teoria aproximada da perturbagZo proposta, é& aplicavel a casos de
integragic energética entre quaisquer unidades de um processo
cujas caracteristicas dinimicas possam ser repressentadas por um
conjunto de equaglies diferenciais , onde esteja incluide balango

shergético.

Handoge e Luyben (10870 baseadoes om Vvarios sstudos
antericores a respeito de controle de sistemas com integragio
energética , desenvolveram um trabalho envolvendo a integragio de
um sistema reatorscoluna,. Eles wutilizaram wum reator com reagio
exotérmica como fonte de energia requerida no refervedor da coluna
de destilagio. Dois esquemas de integraclioc energdtica fforam
estudados, o© processo indireto e o direto. Tais esquemas sio
comumente encontrados nas plantas guimicas industriais. No sistema
indireto de integrag%ce , uma sscglc geradora de wvapor foi
empregada no resfriamento do reator @ o wvapor produzideo fei usado
come meio de aquecimento para o refervedeor. No sistema diresto o
préprio liguido do reator aqueceu diretamente o© refervedor da
col una. FPara ambos o3 esquemnas propostos, foram realizadosg
detalhamentos com base na economia do estado estacionaric e do
comportamento dindmico. A primeira preccupagio desse Lrabalho fol
estudar os efeitos que uma pequena ou grande diferenga de
temperatura entre o reator e base da coluna poderiam provocar na
estabilidade dindmica do processo. Com isso, verifica=se &m gual

situagf%o a integragfio energética nio & mais justificavel, ocu seja
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qual a minima diferenga de temperatura permitida no sistema. O
segundo aspeclo mais explorade foi a comparagio entre o projeto em
estado estacionario e o comportamento din8mico dos esguemas direto
& indireto. Um sistema de controle foi desenvolvido tanto para os
equlpamantos separados comoc para © processo completo. Cinco tipes
de perturbagBes foram introduzidas no conjunte para andlise da
interagic entre os dois processos.0s valores de controlabilidade e
sscalabilidade ,isto &, a maxima porcentagem de mudangas na qual
uma valvula de controle atua sem saturar, foram mostrados . Os
autores utilizaram =sistemas binarios de separagio e oS
controladores foram sintonizados em linha, ou seja, um protdtipo

do sistemsa foi montado para se obter os resultados.

Mesmo sendo um assunto altamente importante, tanto do ponto
de wvista econdmico como tecnoldgico, o interesse na inlegragio
energética ainda ¢ questiondvel. A maioria dos trabalhos propostos
na literatura,se restrigem apenas a apresentarem resultados, os
gquais n3o s8c em primazia suficientes para haver a avaliagic
adequada das técnicas empregadas. Principalmente, a integragio
energética entre unidades continuas, como no trabalho de Handogo

@ Luyben (18873, nSo vem sido desenvolvida intensamente.

2.2 -~ GENERALIDADES DA DINAMICA E CONTROLE DE PROCESS0S

Segundo Robinson (18780, controle de processos € talvez o

campo da engenharia guimica na gqual oz métodos de simulagdo

i

dindmica s8oc mais sficazes. O estude de esquemas de controle para
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complexos envolve a solugloc de equagles gque geralmesnte nido se
resolvem analiticamente. Para a analise dos sistemas de controle &
importante concentrar-se no modelo matemético @ no "hardware®” de
cada processo para cada situac¥o em particular. Assim  como
qualgquer outro estudo, a din&mica e controle de processos tém seus
objetivos, tais como:

-~ Obter uma avaliagdoc para a dinfmica, respostas dependentes
do tempo, dos sistemas de engenharia guimica

- Construir modelos matemiticos realisticos e razoaveis
desses sistemas

- Estudar as técnicas para solucionar as equagcless gue
descrevem os modelos matematicos

-~ Familiarizar-se com as técnicas de controle (teoria de
estabilidade, projeto de controladores e de sistemas 2 e com
pratica e comércio de eguipamentos de controle (o “hardware™ que
déd o sistema de controle real: sensores, transmisssores,
controladores, valvulas de controle, =tc J.

A definigico de alguns conceitos basicos & da terminologia
usada na din&mica e controle de processos & importante para se ter
uma visZo global dozs principios envolvidos no  controle de
processes. Luyben (1€732), faz uma apresentagio geral dos conceitos

mais usuals, entre os guais se destacam:

Dindmica: Comportamento de um processo dependente do tempo.
G comportamento com auséncia de controladores no sistema ¢ chamado
de resposta em malha aberta (open-loop D.

®

Varidveis:



carfruLo 2

ANALISE DA LITERATURA 14

ad Variduveis de entrada:

essas sio uysual mente

classificadas como variaveis manipuladas ( entradas gue podemos

variar para controlar a planta 3 ou perturbag¢Ses ( entradas gue

nio podemos controlar e nem deixd-las permanecer)

as quals tentamos controlar.

Per""turbagaes £

Variavels

Monipuloacas

£

bl Varidveis de saida:

(" Comp. do Almentacio
o

R

VazGo do Almentagdo

.

- F

™ Vazdo de Refluxo

o
R

Calor p/ Refervedor

o

e Qb

> ZE O T3

s¥o as saidas do processos

Algumas delas sio incontroliavels.

Composicéo do Destiado

o X
vozdo do Destlado
b D
Temperatura do Prato
» Ty *
Vazdo do Prod. de Fundo
e B

Coamp, oo Prod. de Fundo

B Xy

Fig.2.1 - Egsquema de um processo de destilacgio

Para wuma coluna de destilag¢lo,

incluidas
alimentacgio

o refervedor come variaveis manipuladas.

as variaveis de

como perturbagdes ',

entrada,

per exemplo,

composicis e

podem estar

vazio Jde

vazio de refluxe e de calor para

Nas wvariivels de salda
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podem estar as composiglBes e vazles do destilade , produto de
fundo e os acumulos, vazBes de vapor e de ligquidos dos pratos.
Deve-se notar que em uma corrente fisica estfioc contidas todas suas
preopriedadeos intensivas e extensivas C vazdo, composigdo,
temperatura, etc. 3. A figura 2.1 ilustra o exemplo.

Extratégias de Controle: as esiratégias ou métodos de
controle sfo classificadas cémo:

~ Controle por realimentacdo ( feedback J;

- Controle por antecipacdo ( feedforward J;

A forma mais tradicional e mais comumente usada para se
controlar um processo ¢ atraves do controle por realimentagdo
Cfigura 2.23. No controle por realimentacdo a variavel a ser
controlada ¢ medida g esse valor & comparado ac wvalor de

referéncia ( o set point para o controlador 3 e a diferenca ¢ ou o

erro 2 & utilizada pelo controlador para mudar a variavel
manipulada , dirigindo a variavel medida ¢ controlada J de wvolta
ac valor desejado. A informag3oc & -assim, “realimentada™ da

varidvel de saida para uma variavel manipulada de entrada.

Uma distinc¥o entre controle por rezlimentagic negativa ou
pusitiva pode ser feita. Seborg (1888, Lraz como }-ealim@ntac;ﬁm
negativa a situacio desejavel, onde a agfo corretiva tomada pelo
controlador tende a mover a variavel controlada em diregiio ao
valor de referéncia { o set point 3. Em contraste a situacio onde
hd realimentagfoc positiva, a ag¢lc do controlador tende a
distanciar a wvariivel controlada do valor de referéncia. Para
outros autores o uso dos termos, realimentagfo negativa ou

positiva podem ser empregados de varias formas diferentes.
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Perturbaqd’o

fioe Sofda (Varisvel Controlods)

Var. Manipulada  1pRACESSH

ST

Vatvula
de Contrale MEDIDOR
7
Sinal de Controle
# CONTROLADOR ’
(FEEDBACK? tf ‘a
Saida Dese joda
{zet point)
Fig. 2.2 — Esquema de controle por realimentagdo

Recentemente o© uso do controle por antecipacfc tem se
propagado bastante , principalmente na engenharia quimica. A idé&ia
bisica, desse tLipc de estratégia de controle & detectar uma
perturbacio, assim gue esta entra no processo e fazer uma mudanca
apropriada na varidvel manipulada , tal que a wvariavel de saida
seja mantida constante, ocu em outro valor de interesse. A acl3o
corretiva ¢ entdo feita simultaneamentis & percepgiio da perturbacio
de entrada , sem ter que esperar, a propagagic da perturbagio por
todoe o trajeto do processo. O diagrama simplificative da figura

2.3 ilustra o controle por antecipacgio:
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Perturbogao

Ly Safdo

% o

MEDIDOR !

Y
v

»—pd CUNTROLADOR |
(FEEDFORWARD)

Fig.2.3 ~ Esgquema de controle por antecipagdo

Nota-se que a variivel controlada nSoc é medida. Outro
conceito importante dentro da dinamica e controle de processos @ ©

de estabilidade.

Estabilidade: A maioria dos processos industriais s3o
estaveis sem controle por realimentagio. Eles sdo, entio,
chamados de estaveis em malha aberta ou auto-reguldveis. Um

processo estavel em malha aberta retornara ao seu estado
estaciondrio original apds uma perturbagfo transiente (perturbagio
nfo mantida 3. Ao contrario, alguns processos, como reatores
quimicos com reagico exotérmica, sdo instaveis om malha aberta @

portanto extremamente dificeis de serem operados sem controle. O

Var. Mantpuloda PROCESSDO g
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conceito de estabilidade & relativo. Para oz sistemas linsares a
nogdo de estabilidade aparece associada ac efeito de variagBes dos
valores das entradas em torno de um ponto de estacionaridade:
Estabilidade Local. Para variagBes das entradas  de grande
ampli tude, o carater ndo~-linear do sistema passa a @ ser
fundamental, ¢ o concelto de estabilidade & mais amplo.

Uma definiglo de estabilidade proposta por Seborg (1883
referindo-se¢ & situaglc ideal onde n3c ha no processo, limites
fisicos sobre a variavel de saida &:

Y Um sistema linear & dito estduvel guando a suag resposta a

uma entrada limitada & sempre limitadag. Uma funglo qualguer do
tempo ¢ limitada gquando nunca se torna infinita, isto &, sempre
tem limites inferiores ¢ superiores para tedos os valore de tempo.

Quando um sistema linear esti no limite de sua estabilidade,
ele oscila & a amplitude da oscilagfio n3c decai. Todo processo
real pode se tornar instavel em malha fechada € closed loop J,
isto & quandc um controlador por realimentag3oc existe no sistema.

Assim a compreensdco do conceito de estabilidade ¢ vital dentro do

estudo de controle por realimentago.

2.3.14 — Sistema de Controle por RealimentaciHo

A unidade basica dos sistemas de controle por realimentagio
& a malha de controle . Para o projeto da malha de controle &
essencial dispor de informacles adequadas sobre a dinamica do
processo, gue inclui detalhamentc matematico ( determinagloc da

%

fungldo transferéncia 2 e construgdio de diagramas de blocos
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represent.ativos.
Uma malha de controle ¢ um sistema com varios subsistemas

coms representado na figura 2. 4:

adtd
YWHEF“M { }-—m#ﬂt) Fﬁuﬂﬁ?T‘iDDLnEE ﬂ ATUADOR -:3—)—& PROCESSO ki
;mc+)
] MEDIDOR /
TRANSMISSOR
Fig.2.4 -~ Diagrama representativo de uma malha de controle

Sendo:
y(t3 = saida controladaj
uCtl = entrada manipuladaj
dCi) = perturbagio;

ysplid = valor de referéncia (set pointd;
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A dinimica @ estrutura da malha de controle & determinada
pela dinadmica e estrutura de seus componentes.
C exemplce abaixc ( Ssborg , 128Q J ilustira bem, os

componentes basicos da malha de controle por realimentagfo:

T T
TEF — -
Wi (
I
L —'fir“mopur :
= 2 !
W T I
A0 N I I
Q |
|
|
; I
I

m

I |
b e o J

Fig.2.5 - Exemplo de uma malha de controle por realimentagio

G Processo sendo controlado {(tanguel;

- Sensor e Transmissor;

Controlador;

l

Elemento Final de Controle {(atuador);

- Linhas de Transmissdo enire Varios Instrumentos;
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Pelo diagrama de blocos da malha podemos observar gque é o
controlador que gera o sinal de contrele ¢ m(L) J, adequado, para

levar a saida ( yw(t> 2, ao valor desejado, usando para isto, o

erro L efilr J:

eCl> = yweplitd - w(ito .12

A funglo de controle gue gera o sinal de controle a partir
do erro, pode usar trés agBes basicas de controle  por
realimentacia:

- Ag3oc Proporcional (P2

- Aglico Integral (IO

-~ AcHo Derivativa (DD

Controle proporcional: O controle proporcional tem por
objetivo reduzir o sinal do erro, { e(t2) J a zero, ande a funcio

de controle &:

m{td) = m + Kc a«Cld 2. 22

L=

mCid = minal de controle para o atuador

valor do sinal de controle para e(t2 = 0

3
"

P
i

ganho do controlador

Os conceitos chaves atras do controle proporcional sXZo:
a) O ganho do controlador pode ser ajustado para tornar a
saida do controlador adegquadamente sensivel aos desvios entre

valor de referéncia ( set poini J, @ a varidvel controlada;
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b)Y O sinal de Kc pode ser escolhido de modo que a saida do
controlador aumenta ( ou diminui 3 quando o erro aumenta;

O valor do sinal de controle para (t> = 0, pode igualmente
ser ajustado de modo que no estado estacioniric a saida do atuador
{ entrada manipulada 2, tome o valor do estado extacionario.

Kc & normalmente uma grandeza adimensional. Essa situago
ccorrera se miil> e (i) puderem sSer oxproessos Ccom as nesmnas
unidades internas C(psi, mA, V ou %X J. Se o valor do erro for
expressc em unidades de engenharia (°C, malsl, etc 3, K¢

naturalmente nio sera adimensioconal.

Controle Integral: A agBo integral proporciona uma vantagem
importante dentro de controle: a eliminagioc do desvico permanente
{offset) do valor de referéncia, o gual aparece guando se emprega
controle proporcional. Nesse tipo de ag%o a saida do controlador

depende da integral do sinal do erro sobre o tempo:

mCtd = m o+ 1 r eCtD dt ca.3
@ T, =]
L
Onde:
TS tempo integral Creset timed, [ mim 3.

Considerando~se a equagio da fungio de controle acima,
observa-se que © processc encontrando-se em estade estacioniric ,
o erro (i) @ a saida do controlador mCt?, serZ%o constantes. Caso
contrario, a egquagfo implica gue a saida do contreladeor mlid

mudara com © tempo até (L0 = 0. Assim, guando a agHo integral &
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usada, mlii> atingira um wvalor no gqual obtém-se um desvio
permanente nulo, apds uma mudanga no valor de referéncia (set
point) ou uma perturbaglo ocorrer no procasso.

Embora a eliminagfo do desvio permanente (offsel) =eja um
importante objetivo de controle, o controlador de agio integral
raramente & utilizado independente, mesmoc que uma pequena agdo de
controle ocorra até o minal de erro ter persistido por algum
tempo. Ao contrario da ag¢Xo proporcional gue toma uma aglo
corretiva assim que o sinal de erro seja detectado.

A ag3c de controle integral € normalmente empregada em
conjunto com a ag8o proporcicanl, derivando entfo o controlador
Proporciongl-Integral (FPI), cuja fun¢3o de controle torna-se:

mct> =m o+ K [ectd + 1 r eCt> dt ] ca. 43
[+ < o

T,
W

A resposta de um controlador PI a uma varia¢S3oc degrau om

elts & mostrada abaixo:

1 L errcmrrmrmm—— mrAKCAL
be

;)

k. 3

Fig.2.6 - a) - Perturbagiio Degrau b) -~ Rexposta do Controlador PI

«
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Observa-se gue no tempo zero, a saida do controlador muda
instantaneamente devideo a4 ag¢l3c proporcional. Ac fim de um tempo
integral igual a 7i, a contribuicl3oc integral repete a contribuigio
proporcional.

Uma desvantagem do uso da agfo integral @ que esta, tende a
produzir respostas oscilatdérias do processce controlade, reduzindo
assim a estabilidade do sistema. Uma gquantidade limitada de
oscilag8o pode ser tolerada, desde que esteja associada a uma

resposta mais rapida.

Controle derivativo: A acBc derivativa de controle (rate
action) leva em consideragio a velocidade de variaglo do erro. Sua
fung¥c ¢é antecipar o comportamentoc futuro do sinal de erro,

medindo sua taxa de variacgio.

|
e
. 1 de
1—j’ecapcze=ftdt:1/a,mc-ﬁ_:z
? de
2~ [eCt> dt = 0.8 [ t dt = 1; = 0.8
o dit
t
t
Assim, para uma a¢io derivativa ideal temos:
- de
mCLmeo*Tdmgt——- 2.8
Onde:
v, = tempo derivativo, (unidade temporald.

d

%
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Nota-se que a saida do controlador m(Cid, iguala-se ao valor
nominal de m_ gquando a derivada do erro desdt = 0, tornado a aglo
derivativa nula, sendo que por 1sso esga ag8o nunca ¢ empregada
sozinha ou pura.

A combinagio maisz usada para esse tipo de aglo &€& o
contreolador Prorciconal-Integral-Derivative (PID) ideqgl, sendo que
a aclo derivativa opbe-se ao efeitc desestlabilizador da agl3c

integral. A fungioc de controle para essa combinaglo torna-se:

_ L de
mot> = m_ o+ Kc [e(t.) + i J’ eCtd dt + T, "&"i"‘] C2.63
i

<

Uma desvantagem basica do conbreolador FID ideal & a de que,
se o valor de referéncia vsp, variar bruscamente, o erro e(il,
també&m wvaria bruscamente, e © termo desdl gera um “chogue"
intenso, no elemento final de controle ou atuador. Para evitar
esse problema a aclo derivativa & entic baseada, comumente spenas

no sinal de saida, tendo-se assim a seguinte fungXo de controle:

mct> =m + K [ectd +1 r
< (=

T,
i

dy
at

elt> di - T4 £z, 72

o

Com a definigloc desses conceitos basicos do controle
classico apresentados nesta segdoc podemos prosseguir guanto ac

estudo dos processos envolvidos neste Lrabalho.
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2.4 - CONCLUSAO

O principal cbjetivo do presente trabalho é desenvolver um
estudo préprioc do comportamento dinimico de sistemas quimicos
energeticamente integrados. Para istoc, sscolheu-se um sistema
continuc especifico, compresndendc um reator CSTR & uma coluna de
destilagdo. Com base em referéncias antericres foram analisados
processos envolvendo separagfoc binaria e multicomponente. A
utilizaglo do contreole envolvido no estudo fol enfatizada em
técnicas classicas de analise e sintese do contrele por
realimentacfc (feedbackd. A descricifo mais detalhada do trabalho
faz parte de capitulos posteriores , o= guais trazem uma visZo

completa do conjunto estudado.
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3 ~ MODELAGEM MATEMATICA

34 - INTRODUGXO

Neste capitulo serid apresentada a modelagem matemidtica de
uma coluna de destilacBo multicomponente em estade transiente e de
um reator CETR , cujos modelos foram uwtilizados como basicos da
simulagio do sistema inicialmente separado. Em sesguida serid
descritoc um modelo com controls, tipico de uma destilagSo
continua, o gual ser& simulado posteriormente para verificagXo da
malha de controle proposta, a fim de garantir os requisitos
principais do balangec material da coluna. A malha de contrele
utilizada para o reator CSIE também sera mostrada apbs ©

eguacionamento geral do modeslo.

3.2 - DINAMICA DE UMA DBESTILACAO CONTINUA

A complexidade de um modelo matemético para representar
gqualquer processo depende muito das consideracbes ﬂgbra as guais
s@ baselam o mesmo modelo. O modelo matemitico que seri
apresentado para a coluna de destilacioc compBe-se de um conjunto

de equages basicas do balango de massa @ esnergia do sistema,
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3.2.1 - Hipdteses Simplicadoras do Modelo Matematico

Algumas consideraces simplificadoras foram admiti&as para o
equaciocnamento do modelo:

al A composi¢ioc ao longo do prato € uniforme e igual & do
liquido gue verte para o prato localizado imediatamente
abaixo

b)) Pressfo constante ao longo da coluna

cl) O acdmulo molar do vapor & desprezivel

d) Efeitos térmicos de misturas si3oc despreziveis

el O condensador & iotal e o refervedor parcial

f2 A alimentag%c ¢ o refluxec s%co na forma de liquido

saturado
3.2.2 - EguagBes do Balango de Massa do Modelo Tranmsiente
Seguindo a representaclo esquemilica mostrada na figura 2.1
para uma coluna destilacido com nt pratos temos o ssguinte

desenvel vimento:

Fara o n-ésimo prato:

- Eguagioc da continuidade global:

daH_
= “+ - -
- ra Lrwa Vn-f. + Fh v L CR. 12



cariruLo 2 MODELAGEM MATEMATICA 20

nt
f ¥
mt 5 -
o - e ] r 2}
nk~-1
s m— Ln+1;x n‘l‘l,J an yn‘\;
n+i
i‘— v o RN
f n Fa.z
B e n
J n,,}; Frato n
n—1

] | f

L% Vet Y1,

sy V—— o —

Fig.2.1 ~ Esquema da coluna de destilagSo
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-~ Equagdo da continuidade Parcial (¢ componente j J:

aM x |
n nj
e =L x + Vv + F =z | -
dt n+d nas, ‘h—iyh—-i.j ™ o™, ]
- ¥ - L x
ﬂyf‘l-J LI 8 B

FPara o ERefervedor:

- Egquacgdo da continuidade global:

- Equagfic da continuidade Parcial ( componente j 2:

dM x

b b
P A MV —
It Le*es wo,; T PN

Para o Condensador:

- Equacio da continuidade global:

dﬁé

i Vnt - r - DL

- Equagio da continuidade Parcial ¢ componente j 2:

dH X,
at = VtYny,; ~ 7 DLox,

3.2

{3,302

2. 40

3,82

C3.82
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3.2.3 - Equilibrio Liguido-Vapor

Para © c&lculeo do equilibrioco de fase em cada prato ,
utilizou-se a egquagido de eficiéncia de Murphree calculando-se a

composigio do vapor que deixa o n~ésimo prato:

V. o. _ ¥ ..
E" = s nTRd €3.7
nl
! -y
) n-1,}
Onde ET" _ = E ™, ou seja a eficiéncia de Murphree & tomada como
T, )

igual para todos os componentes e em todos os pratos.

Una relacX%o apropriada foi usada para determinar o wvalor

de Y. i a gual & uma fungio de :
*
yn,j = FC xn.j ,Fn, Tn 2
Assim , assumindo-se gque a fase vapor comporta-se como

ideal, a press3c do componente j,na fase vapor & igual a pressio
total vezes a fragio molar do componente j, na {fase vapor yj ¢ Led

de Dalton J:
F =F v C3.82

A fase liquida é considerada como ideal sendo vilida entSc a

lei de Racult:

J
P = Z x P.° 3.9
P ™) 3
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o :
yn“} & dada por
" x P°
= oy 3 €3.102
T} P

A pressio de vapor PJ_" do componente j puroe & dada pela

equagio abaixoc na forma:

LnCP °) = 1+ B 311>
J

Onde a=z constantes A} @ Bj sX%o calculados por:

TiTZ PZ
Aj = =5 Ln —5 €3.12>
41 2 £
A
B =1ln P - J C3.13D
1 2 T

3.2.4 ~ Acamulo Molar de Ligquido nmo Prate

QO acumulo molar de ligquide no prato & representado pela
equagao de Francis ¢ Van Winkle 18870 2, onde a constante

numérica ¢ dada para tornar consistente as unidades empregadas:

2.3

- Lv n
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onde;
AP = area do prato, [ in® 1
Lv = vaz3o volumétrica de liquide, [ 2 3
Wi = comprimento do vertedouro, [ in 1
Wh = altura do vertedoureo, [ in 1}

g = massa especifica da mistura, [ 1beort?

Mwn = peso molecular da mistura,  lbs/lbmol 1

2.2.5 - Equacgfes do Balango de Encrgia do Modelo Transiente

Varias simplificagBes sZo comumente feitas a respeito dos
modelos dindmicos da coluna de destilagio. Entre elas, a
utilizacl%o de uma forma algébrica para a egquagiio de energia.
Embora alguns autores como McCune e Gallier (1873 e Doukas
C1g78o, tenham encontrado  dificuldades an fazerem tal
simplificagic, essa forma pode ser usada. Segundo Fuentes e
Luvben (19822, a justificativa para essa consideragfo, ¢ gue a
Ltaxa de transferéncia de energia @ geralmente muito mais rapida do
gque a taxa de variagf%co da composigio ou do acumulo liguido em um
dado prato,

Assim, para o desenvolvimento das eguaglies do balange de
energia, foi wulilizado © modele 1, apresentadc no trabalho de

Fuentes & Luyben (18823. Desta forma temos:
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Para o n-é¢simoc prato:

H
+

dM h
A H + F h - C2, 15D
" fn

dt Lﬁ-&ihn-ﬁi Vn-i -1

-V H ~-L h
™

Para o refervedor ( parcial J:

2L1h1_Vbe—Bhb+Q 31680

Para esse modelo a derivada da entalpia € tomada como igual
a zero € a vazio de wvapor, V; pode ser calculada na forma

algébrica mais simples:

- No n-ésimo prato:

rurd  vyed mi—d 4 Lo

¥ = {2172

~ No refervedor:

Q - L Ch -h
Vﬂ[b 1 b 1 ] €3.180

H, - h
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3.3 -~ CONTROLE DE UMA DESTILACAOC CONTINUA

O controle de uma destilagZo continua pode ser considerado
em duas partes separadas, as guais @slic interrelacicnadas: o©
controle do balango material & o conlrole da composiglo ou da
gualidade do produto. Robinson (189780) e Buckley at al 18885,
fazem uma introduglo scbre os objetivos e requisitos necessarios
para o controle do balanco material e da composicio. SHo eles:

1- A wvaz8o de alimentagi3oc deve ser controlada para minimizar
distdrbios, antes delez alcangarem a coluna

2- 0O sistema de controle deve pr;cperc:ionar a soma media das
correntes dos produtos, para ser exatamente igual a vazZo média da
alimentac%o. Isso mantdém a coluna em balanco Cequilibriod

3- O actimulo na coluna @ os balangos liquidos no topo & na
base, devem ser mantidos entre um valor limite maximo e minimo.
Assim:

- O sistema do refervedor deve ser controlado para manter
constante o nivel na base da coluna

- O sistema do condensador deve ser controlado para manter
constante o nivel no topo da coluna Ctanque de refluxod

44— Para Uma dastilacgio bBinaria, deve-sa manter a
concentragfic de um componente, tanto no topo como na baze em um
valor especifico. Em colunas multicomponentes sujeitas a mudangas
na composigioc da alimentagfo, n3o & possivel manter exatamente
constante, as composi¢Bes nas saidas da coluna Ctope & fundod

Na maioria dos casos, o.balango material & controlado pelos
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chamados controladores de nivel de ligquidos ou controladores de

pressio.

Tanto os sistemas de controle do balango de massa ou de
composi¢Xc, devem funcionar satisfatoriamente face as possiveis
porturbagBes, tals como:

- Na wvazio de alimentagio

Na composigdo da alimentagio

- Nas condi¢Bes térmicas da alimentagio

= Nas correntes de agquecimento @ resfriamento dos
equi pamentos de ebuligio e condensagiico respectivamente

A figura 2.2 mostra um esquema de conlrole para os
requisitos do balange material da coluna. Este esquema ¢ talwvez o
mais simples a ser considerado para uma coluna de destilac8o no
gual nic existe interagiio entre os lagos de controle do topo e da
base.

Outro esquema tipico de conircle para uma cocluna de
destilac3o ¢ apresentade na figura 2.2, Nele & considerado o
controle do balango material, onde h& a incorporag8c de um lago de
controle por antecipagio (feedforwardl, da medida da vazio de
alimentacico em razdoc ao controle da vazic de refluxe. O ponto de
ajuste do controlador da vazdoc de refluxc (set pointd, ests
relaciconado & vazio de alimentagiico por um valor adequado, o qual
garante que a vazio de refluxe nlo caia a um valor minimo se

alimentagic parar.
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Fig«?.a e

Esquema de c<ontrole

destilaglio continua

do

balango

material

de
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Um balango material & considerado para representar o esquema
da figura 2.3, Ar seguintes consideragles foram feitaz para o©
model o:

1- A coluna possui N pratos ideails & oz dados de esguilibric
estio representados por volatilidades relativas
constantes

Z- A coluna & numerada do topo 3 base

3~ A alimentag¢Zo & liquido saturado

4~ A wvaz¥o de vapor & constante para cada prato das secSes
de enrigquecimento & ssgotamento

4— O tanque de refluxo € de mistura perfeita e o acumulo
liquido neste, encontra-se no seu ponto de sbulicioc

8- Os controladores de vazles slo instantaneos

8- As quedas de presslies s3o iguais para todas as valvulas
de controle

7- Os acumulos molares slo fungbes da vazlo de refluxo

A vazZo liquida em cada prato estad relacionada ac actmulo
molar sobre cada prato. Uma relaglo simples fol usada para

predizer os acumulos (Reobinson ,1878):

M=A4A+CL 3,10

Onde: 4 ¢ C sXo constantes.
O modelo para o processo é@ composto de equagles de balanco
de massa global @ parcial e das equag®es de controle gue foram

utilizadas para descreverem a malha de controle. A figura 3.4
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apresenta o diagrama de blocos da modelagem empregada.

L 3
"

Fig.3.3. - Esquema de controle tipico dos principais requisitos

do balango material da coluna
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Nos blocos que representam o contrele, temos controladores

de agHo proporcional-integral (FIJ, cuja fungdo geral &:

S=Ke-K[edt +5 C3. 200
P I e
Onde: KP = ganho do controlador proporcional;

K = 1s1v {7y = tempo integrald;

I
A equagio (3.20) é equivalente a equagio (2.453.

Para representar os elemsntos finais de controle (valwvulas

controle) tamos:

D=KS ¥ Ap. 3. 210
w=KS ¥ hp 3. 28>

Onde D e W =s3o as vazles de destilado e produtc de fundo

1]’

respectivamente, K & uma constante de unidades Ekgljzhdpsi“
Ap & a gueda de pressXo através das valvulas de controle ¢ § & a
saida do controlador dada pela equagio C3.202.

O model o do processo, figura 2.4, foi simul ado
independentemsnte do modelo apresentado para a dindmica de uma
coluna de destila¢3o no principio deste capitule ( Equacg®es (3.10
a (3.18) 3., No capitule seguinte, o gual trata da simulaclo de

processos, a expousicio do sistema geral utilizado para a

integragfo energética torna claro a distingZo entre os modelos.
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2.4 - REATOR CSTR NAO - ISOTERMICO

2.4.1 - Apresentagdo do Modelo

O modelo matemético usado para o reator CSIR nZoc-isctérmico,
considera uma reaglio de ordem n em relagfo a0 reagente limite A,

irreversivel o exotdrmica:

A figura 3.8 mostra esguematicamente © =sistema a ser

axposto:
fo
Cio
TG
iTJ
*
L
TJ
F
_j_._,.__ﬁ v T
F
- P
ba

Fig.3.5. -~ Ezsquema do Reator CSTR
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Serfico assumidas algumas hipSteses simplificadoras, tais

COMO:

a2 Perdas de calor despreziveis

b) Fropriedades fizicas constantes

c3 O calor da reagfo & reomovido através de uma jaguelta de
resfriamento

d) O volume de liquido na jagueta, Vj, & constante

3. 4.2 -~ EguagGes de Balango de Massa Transiente

As wquagles que descrevem o balango de massa do reator CETR,

segundo o esquema da figura 2.5, sio:

- Equag8o da continuidade (totall

av =¥F - F C3.2830

- Equag¢io da continuidade (parciald

dCVCA)
- _ _ n
= F¢CA° FC‘ VkCA {3. 842
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2, 4.3 ~ EgquagBes do Balango de Energia Transiente

O balango de energia & apresentado para o reator onde ocarre
reacio exotérmica e para a jagusta, a qual remove o calor
produzido. Partindo -~ se da equaglo geral de energia e fazendo
varias simplifica¢®es podemos usar as derivadas temporais das
ental ias ao invés da energia interna do sistema. Foi considerado
também gue o coeficiente global de transferéncia de caler, U &

constante. Assim temos:

-~ Equagio da energia para o Keator

cdCVho

j— — n - —
P ~gF— < e FO ho 2 J\VkCA UAH(' T T’j > 2. 280

- Equaglco da energia para a Jagqueia

dCh o

W 2 = F pCh =-h J>+UACT -T.D C3.262
Pssdf i © jo i H j

Az entalpias est¥c relacionadas 3 tempoeratura nas formas

singulares:

h =C T, C3.2873

h =C T 3. 285
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Onde:

C. = capacidade calorifica do liquido de resfriamento,

[BtusClbm ROI1;
C = capacidade calorifica do liquido do processo,
P

[BtusClbm RY1;

Substituindoe as equagBes (3.28) ¢ (3.27) nas equagles de

energia para o reator & para a jaguesta respectivamente lLemos:

AV RC" LA
diVid _ o ¢+ . pT - A B T -7 >
it o © pC pC ]
P P
a(T > FC T - T;‘ > UA
dr = v rm v e C T T
3} }oor 3

A dependéncia da constante da taxa da reagio

temperatura ¢ descrita pela a squagfo de Arrhenius:

(-E/RT2
= o &

Onde:

a = fator pré-exponencial da equagiico de Arrhenius, {h

n
li

energia de ativaglo, (Btu-lbmolesl;

)
i

constante dos gases, [BtuClbmoles R)];

C2.280

{3,200

Com &

£3.310
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2.5 - CONTROLE DE UM REATOR CSTR

C= processos de reatores quimicos com reagio exoldérmica sZo
instaveis em malha aberta ¢ open-liocop unstable 3. Esses processos
s¥o extremamente dificeis de se operar sem controle. Para o nosso
reator CETR nic-isotdrmico foi uvtilizade um controlador de

realimentagio ( feedback J de agdo proporcional, como na figura

2.6,

Fa
G
Tﬂ
F
T k
3
v
Fy T |
W
] c
To A

Fig.3.6. Ezsquema de controle para ¢ Reator CETR ndo-izotdrmico
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£,

A funcio de controle que rege © processo é dada por:

F =F - K T S {3,300
< set
Onde T L = valor de referéncia ou ponto de ajuste para o
controlador de temperatura
= valor da temperatura do processoe reacional

T

F. = vazZo do liguido de resfriamento
3

F., = vazio do liquido de resfriamento para erro zero
1

<

Temos entfo. que a vazio do liqgquido de resfriamento da
jagueta se modifica. quando a temperatura do reator varia.

O controlador de temperatura deverid manter o wvalor da
temperatura do reator . no seu valor desejadoe ¢ dependendo do tipo
de perturbacio imposta. o sistema poderid apresentar um novo
estado estacionaric. Portanto, deve-se analisar as consequéncias
do tipo de controle e certificar-se gue houve uma conversio

minima ¢ maior ou igual ao valor desejadoc 7.

3.6 - CONCLUSAO

Neste capitulo foram apresentadas as equacBes diferenciais
pertencentes ao modelo matematico dos processos de destilacio o de
reac3c. O modelo dinamico para a destilac@o continua tem como

principais componentes as equa¢les de calculo das vazdes de vapor
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nos pratos, dada pela equacio do balange de energia., A entrada do
calor na coluna ¢ computada justamente, na equaclo para calculo da
vazio de vapor que deixa o© refervedor. Iszso ¢ importante para
definicZo da malha de controle gue serd necessaria noe sistema
integrado.

A malha de controle apresentada para as necessidades do
balango material da coluna tem em sua simplicidade a forma mais
comum de caracterizar um sistema de destilac3ic, o gual nio leva
em consideracio mudancas exteriores de energia. Temos um modelo em
que as vazdes de vapor s3o iguals em todos os pratos e o valor
dessas ¢ dade por um controlador de temperatura,

FPara o reator CSTK n3o-isotérmico fol mostradoe também. uma
malha de contrele composta de um contrelador de temperatura.
Através desse. € possivel garantir gue o reator .apds sofresr uma
perturbaciic positiva em relacdoc aoc aumento de  calor. conseguira
produzir a gquantidade de energia necessaria ac bom desempenho da
coluna, gquando os dois processos estiverem conectados.

O maior detalhamento dos dois processos se dara ha parte de

simulag3o no capitulo posterior,
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CAPITULO - 4

SMULACAO E RESULTADOS
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4 - SIMULACAO E RESULTADOS
4.4 - INTRODUGCAO

Neste capitulo serio apresentadas as simul agBes
correspondentes aos modelos matemiticos desenvolvidos no capitule
anterior.

O=2 programas que serlo apresentados foram desenvolvidos em
linguagem turbo C e o computador utlilizade fol um micro da linha
PC XT com co-processador aritmético BOBT.

Para a resoluglo numérica dos sistemas de egquaghes
diferenciais foi empregade o método de integragic de Euler para
todos os casos propostos.

Os resultados das simulagBes dos processos individuais de
destilagio =] reagao serio apresentados. A integragio
energética dos dois processos serid descrita seguencialmente 2
andlise do comportamento dina&mico das malhas de controle dos

mesSmnes.

4.2 - SIMULAGAO DO MODELO DE CONTROLE DO BALANCO MATERIAL DE UMA

DESTILACAO CONTINUA

A simulaglo do modele mostrade na figura 3.4 foi realizada
utilizando-se uma separagio binaria. Para o sistema de equagles
diferenciais do balango de massa fol empregado o mnétode de

integragiio de EULER com passo igual a 0,002 fhl e para o calculo
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do equilibric no prato, o método de NEWION-RAPHSON. Com base no
conjunto de equagBes apresentado (Fig. 3. .42, foi desenvolvido um
programa de computador, CONTROL, cujo diagrama simplificade de
cadlculo consta no Anexo 2.

Os dados da coluna a serem fixados s3o:

Niumero de pratos na coluna

Localizagfo da alimentacZo

~ Composigio, temperatura e vazfo da alimentacHo

RazZo de refluxo

A tabela 4.1 apresenta o8 dados iniciais e condig&es
operacionais necessérios A simulag@o do processo.

Oz wvalores das constantes para o calculo da relag3o
hidredina&mica entre a vazZo de liquido ¢ o acumulo molar sobre
cada prato s3o dados:

4 = 5,01 mol 1]

C=0,110h]

Assim a equacgBo (3.18) torna-se:

O perfil inicial de temperatura & constante, isto &, todos
os pratos apresentam uniformidade térmica e os dados iniciais de
composigio e os acumulos molares liquidos em cada prate sio

dados por Robinson (19782,
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Tabala 4.1 = Condig¢des iniciais para cialculo do programa CONTROL

Nimero de Pratos 3]

Al imentagio

- estagio : 4

- temperaturalkKd 3060

~ composi¢lo (equimolard 0.5

- vazio molar (mol/hl 100

RazB8c de Refluxo =,0

Pressioc (mmHgd 2800

Press®Ses de Vapor dos pom exp C8,0 - 300,T)

kS
Componentes CmmHg) Pg"‘"* exp C7,0 - 200.TD

Temperatura, T (KD

VazZo de Destilado {(mol./hd 850
Vazfo de Produto de Funde Cmol hD =0
VazZo de Vapor (mol /hd 100

Os valores dos parametros dos controladores também dados por

Robinson (18750 s3io:

L Vg

K = 5,01 psi*’?® kg 1
K =80 (¢ psi*’® kg™ *"%*y s h )
M = 10,0 mol
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18,0 mol
WSET

1}

P Temperatura do prato © (Estado Estacionaric)

Apbs os céalcules inicials dog perfis do estado estacionario.
simulou-se o medeloe para uma perturbag¢ioc degrau no processo de 10%
de redug3o na vazio de alimentagio.

Os resultados obtidos s3o mostrados nas figuras 4.1 e 4.2,

O objetive do sistema de contreole proposte &€ 2 manter
constante o balango material na coluna apds ocorrer uma
perturbagio no processo. 08 controladores de niveis mantédm em
equilibrio o topo e a base. O controlador de temperatura do prato
abaixo da alimentagfio mantem a vazfo de vapor ac longo da coluna,
em um valor estivel.

Na figura 4.1 temos o perfil de temperatura para todos os
estagios da coluna e para os sistemas do refervedor ¢ condensador.
Em duas horas de simulagioc o© processoe retorna ao estado
estacionirio inicial em resposta ao controle empregado de agio
propocional integral .

A figura 4.2 apresenta as variagSes de vazao.do destilado,
produto de fundo e vazio de vapor ao longo do tempo de simul agio.
Inicialmente ocorre uma resposta oscilatéria, a qual & major para
a vazdo de produto de fundo, até ser atingido o equilibrio. Tais
oscilagBes nAc provocam maiores distdrbios nas respostas das
outras variaveis do processo como cobservado para a temperatura na

figura 4.1.
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Fig.4.4 -~ Temperatura ao longo da coluna em resposta a perturbag¢fo

degrau de ~10% na vaziZo de alimentacHo
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Fig.4.2 = Comportamento das varidvels manipuladas apda B

perturbagiio degrau de -~10X na vazio de alimentacgso
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4.3 - SINULACAO DO MODELO DA DINAMICA DE UMA DESTILACAO CONTINUA

4.2.1 - Apresenta¢io

Através do modelo matemidtico da dindmica de uma coluna de
destilacio multicomponente representads pelo conjunto de equagdes
{(3.1> a (3.18> fol desenvolwide um programa, DINACOL cuja
sequéncia de célculo ¢ ilustrada em diagrama de blocos no Anexc 3.

Além do corpo principal de céalcule este programa apresenta

as seguintes sub-roltinas:

HIDRO Calcula o acuimulo molar de liquide do prato -

Equagic de Francis (3.142.

f

EQUIL : Calcula o equilibrio liquide -~ vapor. através das
equacBes (3.73 a (213 pelo de método de

NEWION-RAPHSON. Determina as frag¢les de vapor dos

componentes e a temperatura do prato,

i

‘ENTALV : Calcula a entalpia do vapor de cada componente e

da mistura.

ENTALL : Calcula a entalpia do liguide de cada componente

@ da mistura.

- PM Calcula o peso moelecular de mistura em cada
prato.
- DENSI Calcula a massa especifica de mistura em cada

prate,
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Este programa tem peor finalidade sclucionar o problema do
estado transiente envelvendo tanto balango de massa como o de
energia. Uma execugio inicial do programa € necessaria para dque se
possa determinar os dados do estade estacionario dos sistemas em
astudo.

Varios dados da celuna sZo fixados para a solugcBo do
sistema de equacdes, além dos perfis de composigic dos componentes
e de vazdes de liquido, sendo os principais:

- Numero de pratos na coluna

- Vazio, composigio e temperatura da alimentacio

- Pressfo de operagio da coluna

- Eficiéncia de Murphree

-~ Razioc de refluxo

- Caracteristicas geométricas da prato

- Energia fornecida ao refervedor

A obtencio dos perfis iniciais de composigZo, temperatura e
de vaz®Bes serd descrita no item seguinte e os dados de projeto da

coluna foram baseados no trabalho de Handogo e Luyben (1@870.
4.3.2 - Dados de Entrada

A partir da simpulagio de uma coluna de destilac3o
mul ticomponente em estado estacionarico foi determinado um
primeiro conjunto de fracBes molares, de temperatura e vazXo para
a sclucio do estadeo transiente.

O programa utilizado para esta simulacio foi o DESTIL.FOR, o
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qual calcula através das condig¢®es previamente estabelecidas pelo
usuario, o© perfil de composi¢iZio da fase liquida e wvapor,
temperatura e vazio de vapor e de ligquide para cada estigio da
coluna de destilacio, como também as cargags energéticas do
refervedor e condensador.

O programa ¢ baseado no método de TOMICH (18703, utilizande
o método de Broydenm C1@885) para a soluciio do sistema de equacBes
nic lineares. A entrada de dados € feiita através de arguivo e um
relatério detalhado a respeite das wvarisveis calculadas &
fornecido também via arquive criado no decorrer da execugio do
programa. O fornecimento destes dados devem ser na sequéncia

indicada abaixo:

- Numero de componentes do sistema ( méximo de 10 0

~ MHome dos componentes do sistema

- Numero de estigios de equilibrico incluindo refervedor e
condensador ( maximo de 28 D

— Numero de alimentagBes e saidas laterais

- Tipo de condensador { 1- total , 2~ parcial 2

- Numero maximo de iteragBes

- Localizagio da alimentacio { numero do estigio D

- Vazrio de refluxo

~ Fragio de recuperagio da alimentacio total no destilado

- Pressio do sistema CKPad

- Telerfincia para a convergéncia do métodoe Broyden

~ Para a alimentagioc fornecer:

i VRO A R §
s BHSLICTECA CENTRAL
. - ,_ﬂ_.!.
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{

VazZ%o molar de liquido

VazZc molar de vapor

Entalpia molar da fase liquida
Entalpia melar da fase vapor

As fragBes molares de todos os componentes

- Para cada componente fornecer:

Coeficientes do polindnic cubico { 4 coeficientes 3
para a entalpia molar de ligquido em fungioc da
temperatura

Coeficientes do polindmio cubico ¢ 4 coeficientes 2
para a entalpia molar de vapor em fungio da
temperatura

Coeficientes para a correlag¢io do valor de K em fungio
da temperatura para uma solugfo ideal ¢ T em Kelvin e

P em KPa 2

- BEquacio de K:

In C(K*¥F> = A4 + BT + Cx*T C4.20

- Estimatiwvas de temperatura € vazic de wvapor ( em

Kmoles/h) para o topo e a base

A tabela 4.2 apresenta os parimetros de projeto e condigBes

operacionais da coluna de destilaclo empregados nas simnulagBSes

deste trabalho.
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Tabela 4.2 ~ Condig®es de operagiio e caracteristicas geométricas

da Coluna

Namero de pratos 20
RazZio de refluxo 1.37
Eficiéncia de Murphree 1,0
Pressio (psiad 4,73
Energia para o refervedor {(Btu~shd 5,6 x 10°
Disdmetroe da coluna (£t 8,0
Comprimento do vertedor C(ft) 4,0
Altura do wvertedor (ind Z,0
AlimentagZo
Estagio 11
Vazio molar (lbmol./hd B2z, 77
Temperatura € °FD 154,83
Composigio n-Butane -~ 0,8
n—Pentano - 0,8
Destilado:
Vaziio molar C(lbmolshd 261, 39
Temperatura C°F) ies.88
n-Butane -~ 0,80
Composicio n~Peantane - 0.01
Produto de Fundo:
VazZo molar Clbmol-~hd Z261,38
Taemperatura € °F> 200
Composigio n-Butane - 0,01
n-Pentano — 0,00
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Os resultades cobtidos da simulag3ico do programa DESTIL. FOR
foram empregados em conjunte com os dados da tabela 4.2 na
simtl,:lac;%io do programa do regime transiente { DINACOL 5. O passo
de integraglo utilizado fol fgual a 0.2 seg..

Co%o existe uma pedquena diferen¢a entre o model o
aestacionario e o© modelo dinamico, devido ao método numérice
utilizado, © programa do regime transiente foi exec:ut_,ado sem que
fosse alterada gquaisquer das condig¢Bes de operagic da coluna, até
que os perfis de composiclo e de vazdes nic sofressem altleragBes
significativas. Desta forma s3o obtidos os perfis iniciais de
composiclco, temperatura e vazBes dos sistemas em estudo.

As propriedades fisicas dos componentes puros e de mistura
para o calculo nfo sd do equilibrio ligquido-vapor, como também das
demais fungBes termodinamicas necessarias para a simulagBo da
coluna em regime transiente sZo listadas no Anexo 1.

Inicialmente a simulacio do modelo da dinamica da coluna de
destilagfio continua foi realizada para uma separagic binaria do
sistema n-butanc e n-pentanoc. Pogteriormente o programa foi
simulado para uma separa¢io ternaria, sendo o sistlema composto com
mais um componentie com propriedades semelhantes aoc do sistema
binaric Ci-butano, n-~butano, n-pentanocl.

O comportamento da coluna foi observado, apds ser imposta
no processo uma perturbacfio degrau de +20% na energia fornecida ao
refervedor. A resposta em malha aberta & mostrada nas Figuras 4.3
e 4.4, apds 10 mim de opera¢glc da coluna, para as variaveis

temperatura do B° prato e compeosig¥o do destilado e produto de
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Fig.4.3 ~ Resposta da temperatura do prato 6 para a perturbacio
degraua de +20% em Qc apdés 10 wmime de operaciio da

coluna em malha aberta.
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Fig.4.4 - Resposta das composigBes de destilado e produto de fundo
do sistema n-C 4 rx*Gs para perturbac¢do de +20% em Qc apéds

10 mim. de opera¢3o da coluna em malha aberta.
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fundo.

Em ambas as respostas o sistema em regime permanente, apds
sofrer a perturbacio, reage até atingir um  novo estado
estacionario, nio ocorrende oscilagBes ao longe do tempe de
simul agio.

Na figura 4.3, para o aumente de 204 da energlia fornecida
ac refervedor, a pureza do destilado diminui bastante em beneficio
da pureza do produts de fundo.

Em consequéncia do aumento de energia. podemos ocbservar pela
figura.4.4, que a Lemperatura dos estagios da secio de esgotamento
aumenta rapidamente e atinge o valor da temperatura da base do
sistema em estado estacionario (= 200 °FD.

Como apresentade no item anterior. para a coluna de
destilaglo continua manter-se em equilibrico & necessaric a
implementagZo de uma malha de controle a qual assegure o balango
material e energétice do processo quando ocorrer al guma
perturbagio.

No item seguinte sera descrita uma malha de controle para
o estudo do comportamente da coluna frente . a possiveis

perturbag¢gdes degenerativas do sistema em estado estacionario.
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4.4 - SIMULACKO DO MODELO DA DINAMICA DE UMA DESTILACAO CONTINUA

COM CONTROLE

4,441 - IntrodagXo ao Esquema de Controle

Unm esquema simplificade de controle foi adaptadeo ac modelo
da dinamica de uma destilag¢io continua ¢ figura 4.8 D, apresentado
no item antericor. O objetivo deste esquema ¢ manter constante a
temperatura de um prato intermediario da se¢fo de esgotamento da
coluna. A wvariadvel manipulada foi a gquantidade de seneraia
fornecida ao refervedor, como € ilustrade na figura 4.5. A energia
fornecida aoc refervedor da coluna foi escolhida como variivel
manipulada com o propdsite de sestudar pogteriormente o sistema

integrado energéticamente.

4.4.2 = Fungfo de Controle do Processo

Dinamicamente, © controle de um prato intermediario da secio
de esgotamento de uma  coluna continua, pode  ser feito
adegquadamente, atravéz de um contrelador por realimentacio
convencional, para manipular a entrada de calor no refervedor. A
razic de refluxe deve ser mantida constante ou estar relacionada
com a vazio de alimentaclo,

A equagio que descreve a funglo de controle &:
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Fig.4.5 - Esguema de Controle do Modelo DinSmico da Coluna

Qe =Qeo + K ¢ T -T >+k [T -7 >adt C4.3
P sl n I ol n
Onde:
Qc = valor do calor para o refervedor dado pele controlador
Qo = wvalor do caler para o refervedor para erro igual a

zero C T =T 2
™
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T = wvalor de referéncia ou ponte de ajuste para o
control ador de temperatura do prato da coluna

T = valor da variiavel controlada

A temperatura do sexto prato foi usada como variivel
contrelada do processo C Tnx TGZ).

Oz parametros do contrelador foram ajustados pelo método de
Ziegler-Nicheols (18423, O procedimente de calcule dos valores dos
parametros do controlador de temperatura usade para a coluna &

detalhado no item seguinte.

4.4.3 - Ajuste dos Parmetros do Controlador PI da Coluna

Método da Ciclagem Continua

Os métodos de sintonizaglo por tentativa e erro , podem ser
considerados come uma variagBo do métode da. ciclagem continua
publicado por Ziegler e HNichols (184280, Este método classico e
aproximado & provalvemente © melhor para a si :‘":tc:sni zagcio de
control adores PID,

Alguns processos sob a agfo do controle proporcional,

apresentam um valor limite do ganho proporcional, X "l sacima do
p lim
qual a malha de controle é instivel. Para K = K "o 2 resposta da
P p lim
malha de contreole a um degray & oscilatéria, n3lo - amortecida,

com perfode T

0O método de ciclagem continua consiste em determinar os
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valores de K , . e T

p lim p

Aplicagfio do Método

passos para a utilizaclo do método s3o:;

Inicialmente elimina~se a agfco integral e a derivativa de
contrele, colocando T, No seu valor maxime e T, Do seu
valor minimo

Com um valor pequenc de KP, C KP = 0,8, p.ex. I, passar o<
contral ador para automatico

Aumentar o wvalor de Kp progressivamente até gue seja
atingido um wvalor para o qual , por aglo de uma ligeira
variagloc do valor de referéncia ou de uma perturbacioc, o
processe passe a exibir uma resposta oscilatdria naoc
amor tecida.

Registrar este valor limite de Kp & a partir da resposta

.

medir o periodoe de oscilagio, Tp.

Para a aplicag¢io desse mélodo de sintonizagio foli imposta ao

processe uma perturbaglo degrau de +20% na entrada de energia

fornecida ao refervedor e © mnodelo da dinmndmica da colupna de

destilacfo foi simulado com os mesmos dados & o sistema da tabela

4.2 . A resposta em malha fechada fol analisada para cada variagio

do wvalor

de Kp. Os resultados obtidos est3o mostrados nas figuras

4.6 a5 4.18
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Inicialmente a simulagio foi realizada com um valor pegueno
do parémetro KP ¢ figura 4.6 2, como orientado na aplicacZo do
métode empregado. Nag figuras 4.7 e 4.8 podemos obserwvar a reagio
do sistema quande variamos progrezsivamente o valor de Kp. Para
tais wvalores a resposta & oscilatdéria , porém o sistema continua
apresentando regifes de estabilidade o que nos indica que o valor

de XK - ainda na3c fol atingide. Na figura 4.8 a resposta do
P

sistema & toda oscilatéria ao longe do tempo de simulaclo e em

‘

média eszas oscilag¢g®des apresentam aplitudes e p@riédo constantes.

Aumentando—se mais o valor de KP. nota—-se nas figuras 4.10 e
4.11, que as oscilagBes ocorrem em todo o tempo de simul aclo,
entretanto o periode e a amplitude das mesmas, nhico s3e regulares

indicando que a regifio do X foi ultrapassada.

p.lim

As figuras 4.12 e 4.13 exemplificam um conjunte de valores

de X + relativamente altos. Para esses valores o sistema com
P

controle apresenta—se bastante instivel com oscilag¢gBes bruscas de
alta amplitude. Esses valores sio considerados também,come fora da
regifo do K;'um.

A partir da analise dos resultados. considerocu-se gue para

Kp = 0,8, as oscilagBes =se mantiveram relativamente constantes,

assim este valor de X fol registrado como X, . O periocde T .,
F p lim P

pode ser determinado através da figura 4.9., medindo-se o tempo

entre os picos de duas oscilagBes consecutivas e iguais, zendo o
seu valor igual a 400 segundos ou B.B7 minutos.
A partir da determinagcio dos valeres limites, K ‘lim T .,
p lim P

utilizou-se as relagBes de sintonizagdo de parametres de
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Ziegler-Nicheols da tabela 4.3 (Zeborg, 18883, para determinar os
valores &timos de KP e 7.
Tabela 4.3 - Valores dos parémetros do contreolador a serem

deterninados pelo métodeo de Ziegler-Nichols

Controlador XK T T
P i 4

F 055 K [} . —— ——
p Lim

FI 0,45 K . I 1.2 —
p Lim P

PID 0,68 K, T -2 T -8B
p Lim = P

O= parametros Stimos do control ador PI da coluna

¥

determinados pela tabela 4.3 s3o:

~
il

0, 405 [Btus®C h1l

= 5,58 mim

-
1

O valor de K} na equagio (4.3 é&:

K
K o= —P— = 4,37¢ (Btu/*C "]
i
A figura 4.14, mostra a resposta do processe com o

control ador sintonizado, ao degrau de +20% na energia fornecida ao
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refervedor da coluna no tempo zero, para uma sSeparagio binaria
(n—Butano e n~-Pentanc DJe a figura 4.18 para uma separagio
ternaria (i-Butano, n-Butano e n-Pentanod. Apds 1000 segundos ( ou
18 mim 3 de execuclo para o sistema binirio e 2200 segundos ¢ ou
37 mim 3 para o sistema ternario, o erro € eliminado e o processo
retorna aoc regime estacionério original. Com os mesmos parametros
utilizados observames que © sistema lernarioc demora mais tempo
para se estabilizar ou seja ele & dinamicamente mais lento do que
o sistema binario.

Ezta diferenga no tempo de resposta apresentade pelo sistema
ternarioc pode aumentar proporcionalmente para sistemas com mais
componentes. Assim oS parametros Stimos do control ador
determinados para o sistema binério podem nic satisfazer
adequadamente as exigéneias de um sistema multicomponente, mesmo

utilizando a mesma coluna.
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4.5 - SIMULACAO DO MODELO DO REATOR CSTR NAO - ISOTERMICO COM

CONTROLE

4.5.1 - Dinamica do Modelo em Malha Aberta

Para a simulagBco do modelo apresentado para o reator
CSTR nico~izotérmico, considerou=-se um processoc reacional com
cindtica de 1° ordem e wvolume constante. O reator & do tipo
cilindrico vertical, sendo a relac¢fo entre a altura e o di ametro
igual a 2.

Para solucionar o conjunto de equagcBes que representam a
model agem matemitica desse processo ( equagBes (32.23) a (3.322 D,
foi desenvolvido um programa , REA, esguematizado em diagrama de
bBlocos no Anexo 4.

Oz valores dos principais parémetros necessarios a simulagio
e execugfio do programa foram baseados no trabalho de Handogo e
Luyben (18872 e sHo listados na tabela 4.4. Tanto para a coluna
como para o© reator foram usadas unidades inglesas de medida,
em concordancia com as referéncias ¢itadas.

A reagio exotérmica produz uma taxa de energia de 5,8 x 10°
Btush sob condicBies de estado estacionario. Inicialmente o
processo fol simulade para uma perturbaglo de 10X na concentracio
de reagente limite ,CAO , da alimentagic. A resposta em malha
aberta & mostrada nas figuras 4.16, 4.17 e 4.18, onde pode-se

observar o comportamento dinamico das varidvels temperatura,

concentragio e taxa de energia liberada pela reacgio.
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Tabela 4.4 = Parametros de Projelo e Condigles Iniciais para o
Reator CSIR Nio~Isoilérmico
PARAMETROS DO REATOR
Volume, VCft™D 1337,2
Vazsio, FCFt>/hd 1114,2
Volume da Jaqueta, Vjcrt,’a 27,27
Vaz%o de Liquido de Resf, ,Fij‘ta/hD 354,10
Temperatura da Alimentacio, TOC °F> 330,0
Conc. da Alimentagsio, CWCmeolfﬂ,“) 0,50
Temp. do Lig. de Resfriamento, Tjg”F} 80,0
Coef. Global de Trans. de Calor, UC(Btushft?rd 150,0
Calor Esp. do Lig. de Resfr., CjCBtu/Ib”F'f} 1,0
Calor Esp. do Lig. do Processo, CpCBtu/Ib"F‘D 0,75
Massa Esp. do Ligq. de Resfr., pj{lb/ft,sb 62,3
Massa Esp. do Lig. do Processo. pClbsft®) 50,0
CON!}I(}@S BASICAS DO ESTADD ESTACIONARIO

Temperatura do Produto, TC°F) 400,0
Concentragfo de Produto, CAClbmol/ftaﬁ 0,248
Fator Pré- Exponencial, o ch™*> 4,0x10*°
Energia de Ativagdo, E(BtuslbmolD 30000,0
Calor de ReaglBo. A (BLuslbmold ~30000.,0
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Fig.4.16 =~ Resposta da temperatura do reator para perturbac3o
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Fig.4.18 - Resposta da taxa de energia removida do processo
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reacional para perturbacio degrau de + 10X em CA
o

apdés 30 mim de operagio do sistema em malha aberta.

O sistema fol perturbade apds 30 minutos de operagio e
apresentou um atraso‘ de resposta de aproximadamente 20 minutos.

Na figura 4.17, com um aumento na ceoncentragdc de A na
alimentacio, o© sistema reage inicialmente com um aumento na
concentragZc de A na safda. ApSds 1 hora de simulag3o a
concentragdio de A na saida se anula.

Nag figuras 4.16 e 4.18 as respostas das wvariaveis
temperatura e calor gerado no processo, oscilam em um valor maximo
diminuindeo até atingirem um novo estado estacionario apds duas
horas de simulagio, sende que para o calor gerado a wvariagio
sofrida & mais acentuada.

No préximo item serd analisado o parametro do controlador de
temperatura para © reator e o comportamentc do processo em malha

fechada.
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4.5.2 -~ Ajuste do Parimetro do Controlador F do Reator

Inicialmente, como comentado no item anterior, o programa
REA foi simulado sem controle. Para analisar o comportamento do
sistema em malha fechada foi necessaric determinar o parémetro do
controlador P dado pela fungfc de controle na eguagioc (3.32D.

Para o modelo de controle da colunma de destilagfio foi
empregado o método de ciclagem continua e oz pardmetros de
Ziegler-Nichels para ajuste de contreladores PID.

Para o reator CSTR, n3o fol utilizadoe tal método. Segundo
Seborg (19883, esse procedimento nic é aplicavel a processos que
s3o instiaveis em malha aberta, Jj& que esses processcos sio
tipicamente instéveis tanto para altos ¢ balixos valores de Kc, mas
sdco estaveis num intervale intermediaric de valores , ou seja
entre deis extremos onde Kcz Kmax @ K¢u Kmim'

O modelo do reator CSTR nio~isotérmico, apresenta nio
linearidade devido aoc termo exponencial da equagio da wvelocidade
especifica da reagifo, dada por Arrhenius C(Equaclo (2.31)). Se o
modelo do processo nBo & linear uma Leoria avangada de
estabilidade pode ser usada para analise do processe (Vidyvasagor
C197815.

0 estudo da controlabilidade e do tipo de controle para
reatores com rea¢lo exotérmica tem sido tema de vaArios trabalhos.
Cheung e Luyben {18782, estudaram o© comportamente de um

controlador PD para reatcores de varias capacidades. Nesse trabalho

foram apresentados resultados da sintonizagZo dos parametros
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do controlador utilizade e os valores dtimos sic apresentades na
figura 4.18 Ca e b). Tais resultados foram testados para o nosso
reator CETR nic—-isotérmico.

A simulagio do programa REA feoi  realizada para uma
perturbagiic degrau de +10% na concentracgio da alimentacZo , apds
30 minutos de operagio do sistema. A resposta em malha fechada foi

obtida e analisada para alguns valores de Kc de controlador

proporcional. Os resultados obtidos foram colocados na forma
grafica para as varibveis Fj C wvaridvel manipuladal, 7T { variavel
controladal e para C}c o sic mostrados nas figuras 4.20, 4.21 e
4. 22.

Considerande que o controlador de temperatura tem por
objetivo manter constante o valor da temperatura da reagio no seu
valor de referéncia (set point), e a conversio do sistema em seu
valor do estado estaciocnario, temos que com um aumento ou queda em
CAO, o valer de CA na saida do reator tenderid a um valor maior cou
mencor do que o seu no estade estacionario. Se ao contréario
dese jAssemos manter constantes no processo a temperatuta T e CA R
uma perturbagic em CAO levaria a uma conver sio tal que
satisfizesse tal condig¢gio. Para garantir uma conversico minima
seria necessario, entioc que o valor da temperatura de referéncia
para o controlador variasse ao longe do tempo.

Usando apenas controlador de ag¢fo proporciocnal o K; Gtimo &
30 e o Kmax ¢ 239 (figura 4.18 - ad., Na figura 4.19 - b, © wvalor

Stime de Ké ¢ 130 e o wvalor de Kmax & Bs50 , utilizando

contreolader PD, com a¢3s derivativa Cfd = 2 mim J.Podemos
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observar gque esses valores dos parimetros proporecionam uma regiio
de estabilidade para o reator bastante ampla. Os valores de Kcm 30
e 130 ¢ seus respectivos maximos foram testados para o controlador
de temperatura do reator de agio proporﬁioﬁal comoe  comentado
anteriormente, sem a agfo derivativa.

Nas figuras gque apresentam o8 resultados podemos observar
que © valor de KC = 30 ¢é oscilatdrio em relagio aovs Kc’s acima
desse valor., Para valores acima de K; = 130 a resposta do sistema
perturbado n3oc wvaria nmuito entre si, isto & o valor do desvio
permanente nio ¢ bem diferenciado, mesmoe usando os extremos dos

valores do parametiro do controlador{ os Kmax 3.

32
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a} -~ Resposia da malha fechadn do b) - Regpposta da malha fechada do
conlrolador P do realor controlador PP do reator

Fig.4.19 - Resultados do estudo de Cheung e Luyben {19279)
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Fig.4.21 - Resposta do sistema em malha fechada da wvariavel

controlada do reator, ao degrau de +10% em C:A
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Fig.4.22 - Resposta da taxa de energia removida do processo

reacional do sistema em malha fechada

Somente aglo proporcional fol testlada para o controle de
temperatura do reator, portanto n¥o houve a eliminagio do desvio
pormanente e © sistema estabilizou~se em um novo @stado
estacionario. Entretanto, o atrasoc de resposta apresentado pela
sistema em malha aberta { figuras 4.16 a 4.18 J,nfo foi observado
gquando apenas controle proporcioconal foli gmpregado. Isto diminui o
tempc de resposta do sistema em malha f{echada permitinde uma
analise mais f&acil da dinamica do processo.

A adigiioco de agfo integral e derivativa na funglo de
controle, para eliminacic do desvio permanente nio foli realizada.
Como apresentado pelos autores Cheung e Luyben (1878 no seu
trabalhe , o estudo da controlabilidade para o© reator (EIR

ndo~isotérmico e o seu comportamento em malha fechada regquer a
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aplicagfo de c¢ritérios de estabilidade apropriados que levam em
consideragio a fungio transferéncia do processo.

Neste trabalhe o sistema fol simulado apenas para
perturbagio positiva, a gual proporcioncu um desvio permanente
positivo dos wvalores das wvarildveis anslisadas (figuras 4.20 a
4.223. Isto & importante no caso da variavel Qo, energia removida

pela jagqueta de resfriamento que serd utilizada guando o sistema

reator-coluna forem integrados.
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4.6 - SISTEMA REATOR-/COLUNA INTEGRADOS ENERGETICAMENTE

4.6,1 - Apresenta¢io do Esquema para Integragio Energética

Baseado no estude dos modelos da coluna de destilag3o
continua e do reator C(CSTR nIo~iscotérmico, podemos apresentar um
esquemna de integracio enerdgética dos dois processos. A figura 4.23
ilustra o sistema integrado através de uma malha de controle
simplificada, envol vendo | apenas dois control adores de
temperatura analisados anteriormente para os processos ceparadoes.

A simul agdo do sistema integrado fol realizada,
utilizando-se o comando "System” (turbe G, através do gqual
consegue-se © processamento das duas unidades simultaneamente por
interfaciamento dos programas computacionals desenvolvidos., A
interface das duas unidades ¢ realizada atravées de arguivoe
de dados criado durante o tempo de processamento (INTERFAC), como
¢ ilustrado no diagrama de blocos do Anexo 5.

Na integracio realizada o reator atua como fonte de energia
para a coluna. Estandoe o sistema acoplade ,no estado estacionario,
toda a enesrgia produzida no processoe reacional € wutilizada no

refervedor da coluna.

4.6.2 - Dindmica do Sistema Reator/Coluna Integrados

Os mesmos parametros dos controladores de temperatura da

coluna de destilaclo e do reator CSTR foram considerados para o
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Fig. 4.23 « Esguema do sistema reatorscoluna integrados

energeticamente

sistema {ntegrado.

O sistema fol simulado. perturbando-se o processo reacional.
As respostas foram obtidas para uma separagio bin&ria e para uma
separacio ternaria ja utilizadas nas simulacSes anteriores.

Uma perturbacic degrau de + 10X na concentragio de A na
alimentacio do reator fol dada, a fim de verificar o comportamenta
dinamico das duas unidades integradas. A resposta do sistema &

mostrada nas figuras 4.284 a 4.287, sendo a waridvel analisada a
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Fig.4.24 - Resposta da taxa de energia para o refervedor da
coluna do sistema integrado para uma separagdo bindria.
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Fig.4.28 =~ Resposta da taxa de energia para o refervedor da
coluna do sistema integrado para uma separagio terniria
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Fig.4.26 -~ Resposta da taxa de energia para o refervedor da
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Fig.4.27 - Rezsposta da taxa de energia para o refervedor da
coluna do sistema integrado para uma zeparaglo ternaria.
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energia aproveitada pela coluna ,» @ gque ¢é também a resposta do
controlador de temperatura do prato intermediario da coluna.

Para o controlador proporeional da temperatura do reator
foram utilizados os parametros Stimos testados anteriormente, k; =
30 C figuras 4.24 e 4.25 2 o Kc = 130 { figuras 4.26 e 4.27 O,

Na figura 4.24, para uma separac3c bindria o controlador de
temperatura da c<coluna responde a perturbagic imposta ao sistema
integrade em 1800 segundos ¢ 30 mim J, guando o processo retorna
ac seu estado estacionario. O mesmo n3ic ocorre para a separacgio
terparia, figura 4.25, onde o controlador de temperatura da coluna
nio consegue eliminar totalmente o desvio parmanente-do processo,
A resposta continua oscilatdéria em torpo do estade estacionario
apds 4800 gegundoz ¢ 80 mim 3 de simulag3o.

Para K; = 30, a resposta da taxa de energlia removida do
processce reacional ¢ figura 4.22 ) necessitou aproximadamente de 4
horas de simulacio para se estabilizar. Portanto, no tempo de
slmulacio considerado para o sistema integrade ( BOOO seg. ou 2.8
horas > o processe reacional apresenta - se instavel e o
contrelador de temperatura da coluna aumenta o tempo para
estabilizar © processco de destilacgHo,

Para Kc = 130, o tempo de estabilizacico do processo
reaciconal & inferior a 2,0 horas de simulagioc (¢ figura 4.22 3. A
resposta do controlader de temperatura da coluna do sistema
integrado apresentou-se relativamente mais rapida, como ilustrada
nas figuras 4.26 e 4.27.

Utilizando~se para o sistema integrade o parametro do
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controlador de temperatura do reator o wvalor de Kcm 130, foi
possivel retirar o desvio permanente do processoe de destilagio
para uma separagio ternaria . Entretanto o tempe de resposta do
sistema para a separacdc ternadria fol excessivamente alte em
relacio ao tempo apresentado para a separagio binaria (2 B vezes
maiorl. Isto representa uma deficiéncia no controlador da coluna,
quando o© processo integrado @ simulado para  separagles
mul ticomponentes, como comentado na segio 4.4.3.  Assim, com
sistema binaric o processo integrado ¢ dinamicamente melhor do que
para o sistema Lterndric Jj& gue o ajuste de parimetros do
controlador de temperatura da coluna fol realizade para uma
separacio binaria.

Deve—-se ressaltar novamente que apanas um tipo de
perturbagio foi empregada para a analise do comportamento din&mico
do sistema. A perturbagio estudada feol imposta noe processo
reacional para verificar a wvarlac¢@o da guantidade de energia
removida , a qual seria utilizada no refervedor da coluna. Come a
perturbag¢ic dada foi positiva o reatof produz uma quantidade de
energia superior &s necessidades da ceoluna, facilitando a agfo de
controle para que a mesma mantenha-se em equilibrio.

Perturbag¢Bes negativas n3c foram testadas para o processo
reacional, mas sabe-se que devido a n#o linearidade desse processo
a resposta do sistema pode diferenciar significativamente da
regposta apresentada para uma perturbagio positiva.

Nio foli wverificado o caso em que a energia fornecida pelo

reator ¢ insuficiente para a coluna garantir suas exigéncias
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energéticas. Tal procedimento necessitaria da adigio de auxiliares
{condensador ou refervaedorl para suprirem as possiveis

deficiéncias do controele.

4.7 = CONCLUSXO

No presente capitulc foram apresentados os principais
resul tados obtidos da simulagies doz modelos matemilicos propostos
para os dols sistemas continuos em estudos.

Para cada sistema individual foi propesta uma malha de
controle baseada em técnicas simples & convencionais de contreole
de processos. Tais técnicas mostraram-se validas para aplicagio
neste estudo, ja& que forneceram resultados convenientes para a
andlise dos dois sistemas.

Apesar da simplicidade aparente do conpirole empregado foi
possivel através desze verificar a integragfo energeética das duas
unidades operacionais. Com a utilizaglico de recursos computacionais
de linguagem e programagic foi possivel a analise do comportamento

dindmico do sistema reatorscoluna integrados.



cariTUuLO = CONCLUSGOES E SUGESTOES oz

CAPITULO -

ConcrLusOes £ SucesTOES



carPfruLo s CONCLUSDES E SUGESTSES o4

5 -~ CONCLUSOES E SUGESTOES
5.4 - CONCLUSOJES

Alravés da apresentacio e anflise dos resultades podemos
concluir gue:

- A aplicagio de técnicas convencicnals de controle por
realimentagio nos processos estudados f'orneceu resul tados
importantes para a anilise da dinamica dog sistemas em malha
fechada de processocos com integragio snergélica.

* ~Com a utilizacio do métode de Ziegler-Nichols foi posai vel
determinar os parametros do controlader de temperatura empregado
no sistema de destilacio. No entantoe deve-se deixar clarc que os
valores de Kp.um e de Tp obtidos por este método nio fornecem,
por si 54, informacBes sobre a funglo transferéncia do processo.

- Om valores utilizados para o paréametro do controlador de
temperatura do reator permitiram avaliar a importancia de estudo
mais aprofundado de tais processos que apresentam instabilidade em
malha aberta.

~ Através da simulagfio do esquema de controle proposto para
o sistema reator/coluna integrades fel possivel analisar o
comportamente dindmico dos dols processos em conjunto o verificar
a eficiéncia da malha de controle empregada.

- O aproveitamentce pela coluna de destilagfio, do calor

produzido no processo reacional, representa uma encrme conquista

em termos de conservac¢io de energia, tornande valido o estudo cada
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ver mals dedicade da técnica de integracfic energética em processos

quimicos com altoc consumo energético.

5.2 - SUGESTOES

Suportadas pelos resul tados obtidos e as concl usBes
consequéntes do trabalho realizade, podemos apresentar algumas
recomendacBes para o prosseguimento da linha de pesquisa:

1- Pode-se adotar outros métodos de integracio dos sistemas
de equagles diferenciais utilizados nog processos de destilacio e
reacio para verificar melhorias no tempo de computacio.

2~ A utilizaci3o de um modeloc mais completo para a egquacio de
balange de energia do processo de destilagico pode fornecer
resposta mais realistica do sistema.

3~ Podem ser avaliados métodos de sintonizacic de
controladores mals rigidos, para a apreciacio mais eficiente de
algumas malhas de controle que tendem a apresentar alteo grau de
oscilagio.

4~ Outros Lipos de perturbac@es podem ser estudadas para a
uma melhor analise e avallagio das malhas de controle de ambos os
processos utilizados.

S~ Uma malha de controle mais completa para o sistema
reator-coluna Iintegrados pode ser proposta na tentativa de
otimizar © sistema de controle e consequentemente garantir que as
deficéncias , principalmente energéticas do processoe sejam

eliminadas.
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Neste anexo ser3o apresentadas todas as propriedades fisicas
e termodinmicas utilizadas nas simulagBes da coluna de destilagio
continua do programa DINACOL, para os componentes puros dos

sigtemas bin&ric e ternario.

Para c&lculo da pressfio de vapor de componentes puros dada
pela equagldo (3.11), foi necessario primeiramente o célculo das
constantes A; e B ( Egquag®es (2.12) e (2.13) 3. A tabela AZ. 1

b

ilustra os parimetros suficientes empregados no cilculo.

Tabela A3.1 - Press®@es de Vapor em FungBo da Temperatura

Substancia Peso Molecul ar Pj° Catmd TCPCD

2.0 7.5

iso-Butano 58,12 5.0 28,0

i0,0 86,8

2,0 i18.8

n-Butano Bg,12 5,0 5G.0

10,0 78,5

2,0 ‘ &8, 0

n—Pentanoc TE,18 5.0 oz, 4

10.0 124.7

Os wvalores dados na bLabela A3.1 foram retirados das

referéncias McCABE (1988 ) e PERRY and CHILTON (1873
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A entalpia das fases liquida e vapor para o componente i

& calculada por:

Fase Liguida:
h =€ * T CAR. 1D
Fase Vapor:

H = C x T + AN CAZ. 22

v wapi

Onde 41".‘L e Cv sZo respectivamente as capacidades calorificas
do liguido e do vapor.
vapi ¢ a entalpia de vaporizacic do componente 1 A
temperatura de ebulicio.

Na tabela A3.2 estaic apresentados os valores para o calculo
das entalpias.

No célculo das entalpias de fases nico ol considerado o

calor de mistura. Assim Lemos:

NO
h = z x. h CAR. 3D
% i 9
. = £
NG
4 = z v, H, CAZ. 4
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Tabela A3.2 ~ Constantes para Calculo das Entalpias

Substancia c C T AH
3 v vap
(Btuslb®F) CBLus1b®FD C°FD CBtursl1bd
iso-Butanc 0,549 0,4 10,94 157,65383
n~-Butano 0,548 G, 4 21,10 168, 7836
n-Pentano 0,812 0.4 o5, 08 18B3,8788

As referéncias ulilizadas na tabela AZ.2 s3o também do PERRY
and CHILTON C1973) = do Databank (CHEMCAD II Ver.2.20D.
As massas especificas dos componentes puros s3o constantes e

foram obtidas das mesmas referéncias anteriores.
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ANEXO 2

Programa CONTROL. C
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ANEXO 3

Programa DINACOL. C
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ANEXO 4

Programa REA.C
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ANEXO 5

Sistema REATOR/COLUNA Integrados
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NOMENCLATURA



NOMENCLATURA

AP = Area do prato, tin%l

AH = Area de transferéncia de calor, [ft*

A = Constante da equaglo (2.1

Aj = Constante dada pela eguagdoc (2.120

Bj = Constante dada pela squagio (3.130

B = Vazf8o molar de produto de fundo, ilbmol.hl

C = Constaﬁte da eguagdo (2.1

C’j = Capacidade calorifica do liquido de resfriamento, [Bturlb®F]

CP = Capacidade calorifica do liguido reacicnal, [Bturslb°Fl

CV = Carpacidade calorifica de wvapor, [Btu/lb°F}

C" = Capacidade calorifica de liquido, [Btuslb®Fl

C’Ao = ConcentracgZo molar de reagente limitante na alimentag3o do
reator, [Lbmol-/rt%]

CIA = Concentragfo -molar de reagente limitante na corrente de
produte do reator, [lbmol 5121

D = Vaz%o molar de liguido no destilado da coluna, [Kmol/hl

Dl = Vaz%co molar de ligquido no destilado da coluna, [1bmol.hl

E = Energia de ativac3oc, [Btuslbmoll

E” = Eficiéncia de Murphree, [ % 1

r- = Sinal do errc para o controlador

F’h = Vazioc molar da alimentacfo da coluna, [1bmol/hl

Fo = VazZio volumétrica da alimentagfo do reator, TRRPSY|

Fj = Vaz¥o wvoluméirica do liquido de resfriamento do reator,
(£17m3

h = Entalpia molar de liquido da mistura no prato n da coluna,

{Btuslbmoll



Hn = Entalpia molar de vapor da mistura no prato n da coluna,

{(Btus/lbmoll

k = Velocidade especifica da taxa da reaqg3oc, th
Kc =z Ganho do controlador proporcional do reator
KP = Ganho do controladeor proporcional da coluna
Kpihn:: Valor limite do ganho do contrelador proporcional
Kx = Kp/TV representa acfo integral do controlador PI
Lh = Vaz%o molar de liquido que deixa o pratoc n, [l1bmol.hl
Lv = VazZoc volumétrica de liquidg, ir+%/h3

R - Vaz¥Zo meolar do refluxoc, [1lbmol./hl
M = Acumulo molar de liquido no prato n, [1bmoll

rﬁ»n = Pezo molecular de mistura
m = Sinal de saida do controlador por realimentagio
m = Sinal de saida do controlador por realimentagfc para erro

igual zero

P = Pressic de operacio da coluna, Ipsia ou atm)
Pn = Pressio no prato n, (psia ou atml
P ° = Pressfic de vapor do componente j

= Pressiic parcial do componente j
Qc = Taxa de energia removida pela jagueta do reator, ou taxa de
energia utilizada no refervedor da coluna, [Btushl

Vaz3%o do refluxo, [lbmol. Tl

r =
R = Constante dos gases ideais, [BLtuslbmol R]

5 = Sinal de saida dos controladores , equacfio (2. 200
So = Zinal de ¥ para erro igual a zero

t = Variavel tempo {(h,segl

T = Taemperatura, [*F,°C, R, K]
T. = Temperatura da saida do liquido de resfriamento, [R]
T

= Periodo do sistema em malha fechada quande K = K
P P p,lim



u = Coeficiente global de transferé&ncia de calor, [RBtush f‘tzR]

V = Volume do reater, Ift”]

Vﬁ = Vaz%c melar de vapor que deixa o prate n, [lbmol/shl

Vj = Volume de liquide da jaqueta de resfriamento do reator,
it

xn'j:: Fragfo molar do componente j na fase liquida, [lbmol /£

x = Fragfo molar do componente mais velatil na alimentaglo

x =z FracBo molar do componente mais volatil no destilado
x = Fracgfo molar do componete mais volatil no produto de fundo

¥ = FragZoe molar do componente j na fase vapor, [1bmol /ft%]
)

W

Vazio molar de proeduto de fundo, [Kroslhl

Wh Alrtura do vertedouro, [inl

i1

Wl = Comprimento do wvertedouro, [ft]
2 = Fragfic molar na alimentagfo da coluna, (1 bmol /%3

Tiy )

LETRAS GREGAS

ol = Fator pré-exponencial da equagio de Arrhenius, th™3

AP = Queda de pressic através das valvulas de controle

z‘!.h'\"mpi = Entalpia de vaporizagfo do componente i & temperatura
de ebuligioc, [Bturslbl

A = Calor de reagio, {Btuslbmoll

T, = Tempo integral, (mim.]

T, = Tempo derivativo, fmim.]

o = Massa espocifica do liguido da alimentagio o do produto,
tibsrt”

P = Massa especifica do liquide de resfriamento do reator,

J
3
[lbsfL1



