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RESUMO

Este trabalho se propbe a estudar a modelagem matematica, a simulac¢ic e o
controle de colunas de destilag@o de elevada pureza.

Analisam-se inicialmente os aspectos fenomenolégicos do comportamento dindmico
de colunas, objetivando-se desenvolver um modelo que contenha todas as informagdes
fenomenologicas principais e que a0 mesmo tempo seja suficientemente flexivel, confiavel e
de real significado pratico.

Estuda-se a seguir a simulagdo do comportamento dindmico de colunas, com
concentragdo de impureza no produto de topo variando de 10° a 105 ppm. Utiliza-se como
exemplo aplicativo o sistema metanol-agua

Com base nos resuitados discute-se o potencial do modelo para ser usado na analise
de sistemas de controle de colunas de elevada pureza, procurando-se explorar diferentes
aspectos da teoria do controle: selecdo da configuragdo de controle dual mais adequado,
analise dindmica das iteracdes (método da matriz dos ganhos), controle dual ideal x real
(atraso), controle nio linear (fungio desacopladora) e controle antecipativo-retroativo.




ABSTRACT

The main objective of the present study is the mathematical modelling, simulation
and control of distillation columns processing high-purity overhead products.

The phenomenological aspects of the dynamic behavior of columns are analysed at
first to obtain a model which takes into account the main variables, beeing also flexible,
reliable and practical.

The next step is the simulation of the dynamic behavior of columns with overhead
impurities in the range of 10? to 106 ppm. Methyl alcoho! system was selected as an
illustrative case.

The potential of the model in the analysis of control systems is discussed, with
emphasis in several aspects of the control theory: selecting the most adequate dual control
theory: dynamic analysis of interactions (gain matrix methods), ideal versus real dual
control (delay), non-linear control (decoupling function) and forward-feedback control.
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Pressdo no condensador x tempo (condigGes da Figura 4.7a)

Fragdo molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio
degrau de +2% na vazdo de refluxo da coluna. Analise dindmica da
mteracio.

Frag&o molar do metano! no produto de fundo x tempo para uma
variacao em degrau de +2% na taxa de calor fornecida ao refervedor.
Analise dindmica da interacio

Matriz dindmica do ganho relativo para a coluna C1.
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Fragao molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma
variagio de +10% na vazdo molar de alimentacdo. Grau de interagio

Fragio molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio de
+10% na vazao molar de alimentagdo. Grau de intera¢io

Configuracdo do controle dual com desacoplamento parcial
Fragdo molar do metano! no produto de fundo x tempo para uma

variagdo de +2% na taxa de calor cedida ao refervedor.
Desacoplamento parcial.
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1- INTRODUCAO

A obtengio de produtos puros e ultrapuros, em graus especificados
internacionalmente, constitui uma das situagdes problema da indistria quimica nacional. Os
produtos puros, utilizados em variados processos de sintese, sio em grande parte
importados.

Para se conseguir o grau de pureza necessario nos processos de sintese s&o
utilizados, além de colunas de destilag3o, outras etapas de separagio, como a cromatografia
através da filtragem molecular para obter alta pureza. A coluna de destilagdo € contudo, o
equipamento fundamental nesses processos.

A eficiente condugdo da destilagio em colunas de alta pureza exige o recurso a um
sistema eficiente de controle da coluna.

1.1 - Dindmica e controle de colunas de destilacdo de alta pureza.

A implantacdo de sistemas eficientes de controle parte, normalmente, de um estudo
das caracteristicas dindmicas do processo, por via experimental ou pelo uso da simulagio
dindmica. A necessidade de um grau de pureza elevado com um consumo mimimo de energia
conduz ao desenvolvimento de modelos dindmicos de ordem superior, o mais completo
possivel, onde se tenha uma exata correspondéncia entre as posi¢des das varidveis de estado
no modelo e na coluna (correspondéncia de posigio nos pratos e periféricos).

O crescente interesse no desenvolvimentos de modelos dindmicos rigorosos e sua
aplicagio no projeto de controladores nio lineares resulta da combinagio de tres fatores: a
incrivel evolucdo tecnologica dos computadores, instrumentos em grau de fornecer uma
poténcia de célculo ainda desconhecida ¢ a um custo sempre mais acessivel; o
desenvolvimento de eficientes algoritmos numéricos para resolver o sistema de equagdes
algébricas diferenciais, geralmente de grandes dimensdes e "stiff', que s@io tipicas dos
modelos dindmicos dos processos; a notavel contribuicdo de caracterizages precisas de
propriedades termodindmicas, com maior disponibilidade e confiabilidade de bancos de
dados.

Os objetivos que a simulagfio dindmica se propde, sdo seguramente numerosos.O
recente desenvolvimento e interesse da pesquisa neste campo define hoje por um lado novas
e melhores estratégias na utilizagdo de sistema de controle tradicionais, e por outro delineia
o desenvolvimento emergente de novos sistemas de condug@o das unidades industriais sob a
agao de computadores "on-line", em grau de modificar os 'set-points' do equipamento em
tempo real, para responder as variadas exigéncias operativas e econdmicas, garantindo assim
a0 processo, um controle do tipo adaptativo. Isso comporta um sempre maior esfor¢o
referente a necessidade de descrigio do comportamento dindmico dos equipamentos e das
unidades que compdem o vasto quadro de sistemas controlados da industria quimica.



Procedimentos de "shutdown" e de "startup", problemas de confiabilidade,
seguranga € controle constituem os aspectos mais evidentes da necessidade de modelos
dindmicos rigorosos,de ndo menor importancia sio contudo problemas de operacionalidade,
de supervisio e/ou gestio que resultam elementos chaves na definigio econdmica do
equipamento. Assim, no caso de pesquisa de uma estratégia Otima de controle, realizada
com sistemas tradicionais, ¢ de fundamental importincia a possibilidade de simular o
comportamento do equipamento na presenca de diversas mathas, permitindo assim uma
imediata analise dos resultados e um confronto entre as possiveis escolhas. Ressalta-se a
consequente racionalizagdo da anilise através de varidveis em tempo real no processo, em
comparagdo com fungdes, ndo menos familiares, como as de transferéncias, frequéncia, etc.,
que revestem a sua importincia principal na fase de defimgdo do projeto do sistema de
controle do processo quimico. A analise do problema via fungdes de transferéncia, campo de
dominio da dindmica classica linear, apresenta um sério problema de validade (por definigio)
em estreito intervalo ao redor das condi¢Ges estacionarias (sistema linear ou linearizado).

A utilizag@o dessas fungbes pode ser avaliada, caso a caso, através de um possivel
instrumento ndo linear de validagdo do resuitado de tais generalizagGes.

Também a construcdo de Sistemas Especialistas com escopo Supervisorio ou mais
geral do Controle Adaptativo necessitam do conhecimento do processo via modelo
dindmico, fonte de investigacio e orientagdo do sistema e definindo as jungdes entre os
dados de entrada (vanaveis de projeto} e as configura¢des de processo. Em outras palavras,
o modelo dindmico € capaz de fornecer ao operador o conhecimento de base necessario para
operar a escolha do "Controle Otimo" sobre a "base de dados" registrada.

1.2 - Objetivos gerais

O presente trabalho objetiva contribuir ao desenvolvimento de um modelo geral para
a Simulagdo Dinamica de Colunas de Destilagdo (Simulador Dindamico Generalizado), area
de pesquisa pertencente a Dindmica de Unidades Industriais, assim como apresentar e
discutir resultados sobre o Controle de Colunas de Destilagdo de Alta Pureza, utilizando
como exemplo aplicativo o sistema metanol-agua.

O motivo da escolha de Colunas de Destilagio de Alta Pureza, dentro de uma otica
mais generalizada da Dindmica de Unidades, é devido & oportunidade tnica de analise
conjunta € contemporaneamente de problemas termodinidmicos, fluidodindmicos ¢
numericos, fortemente interligados e constituindo um problema chave no campo da
engenharia quimica. A coluna de destilagio considerada no desenvolvimento do modelo ¢
esquematizada na Figura 1.1. O refervedor € do tipo Kettle e 0 condensador para uma maior
generalidade do modelo ¢ considerado do tipo parcial. A condensagdo total para o sistema

aplicativo metanol-agua € obtida para a situag3o em que a vazdo de retirada de vapor Wy é
nula. No desenvolvimento do modelo cada prato da coluna considera a possibilidade de uma



retirada de produto na fase liquida e outra na fase vapor, uma alimentagfo na fase liquida,
vapor, ou ambas e uma entrada ou saida de calor.
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Fig. 1.1 - Diagrama esquematico da coluna de destilagao




A escolha do sistema metanol-dgua, como exemplo aplicativo do modelo dindmico
desenvolvido, fundamenta-se no fato desse sistema constituir um tipico exemplo dos
problemas esperados na destilagdio de alta pureza e bastante classico na literatura:
Mounteziaris J.T. et al (1988), Georgiou A. et al (1988), Tyreus B.D.(1975), Al-Elg A.-H. et
al (1989), Alsop A.W. et al{1990) e L. Lang et al (1990) .

Especificamente, no caso brasileiro, a releviancia economica e estratégica desse
produto é ainda maior: face as caracteristicas peculiares da matriz energética nacional, o
metanol pode se constituir, durante a entressafra da cana de agticar, em substituto do etanol
produzido por via fermentativa, mantendo as boas caracteristicas do combustivel no que se
refere 4 poluicdo ambiental

1.3 - Organizacio da tese
Estruturada em trés capitulos principais:

- 0 capitulo dois apresenta o desenvolvimento do modelo dindmico da coluna em seus
aspectos fenomenoldgicos .Enfase especial é dada a introdugio crescente de termos
capacitivos materiais ao modelo dos pratos da coluna. O refervedor é do tipo
Kettle e 0 condensador pode ser do tipo total ou parcial. No desenvolvimento dos
modelos desses dois tipos de trocadores de calor sio eliminadas hipoteses
simplificadoras bastante usuais na literatura, objetivando assim aumentar a
capacidade descritiva do modelo global da coluna.

- 0 capitulo trés busca, em uma etapa inicial, um enquadramento da problematica
geral conexa com o algoritmo de GEAR para integracdio do conjunto de equages
diferenciais-algebricas que descrevem o comportamento dinAmico de colunas de
destilacdo. Tal problematica € de enorme interesse no campo da modelagem dos
processos quimicos em regime transiente. Numa segunda etapa apresenta um
confronto autocritico entre as diversas respostas dos modelos desenvolvidos,
introduzindo ou eliminando hipoteses simplificativas com relativo aumento ou
diminuicdo do grau de complexidade na descricdo fenomenologica do processo,
objetivando assim definir "o methor” modelo, que contenha todas as informagdes
fenomenologicas principais e que ao mesmo tempo seja suficientemente elastico,
confidvel e de real significado pratico. Numa terceira etapa estuda-se a simulacfio
do comportamento dindmico de colunas, com concentragio de impureza no
produto de topo variando de 103 a 10 ppm.

- 0 capitulo quatro aplica 0 modelo dinamico desenvolvido ao problema do controle
da coluna de alta pureza, procurando explorar diferentes aspectos da teoria do
controle: sele¢@o da configurago adequada de controle dual (utilizagio conjunta de
informagGes em regime estacionario e dindmico), andlise dindmica de interagbes
{método da matriz dos ganhos relativos), controle dual ideal x real (com inclusio
de um tempo de atraso), controlador nfo linear (fungdo desacopladora entre as
malhas topo/fundo) e outras técnicas de controle avangado (agdo combinada
antecipacdo + retroagdo).



2 - MODELAGEM DINAMICA DA COLUNA

Nos ultimos anos, a dinimica de colunas de destilagio tem sido tema de pesquisa de
numerosos autores; contudo um claro confronto entre as suas diversas possibilidades
modelisticas objetivando uma andlise comparativa da representatividade das equagdes
utilizadas no reconhecimento da realidade do processo, nio se encontra na literatura.

A pesquisa dessa autoconsisténcia do modelo se traduz em uma profunda andlise do
significado dos termos capacitivos que aparecem nas equagdes dos balan¢os materiais e
térmicos, referentes aos estagios da coluna, e seus efeitos na determinagio da forma,
dimensdo e escala da resposta dinAmica obtida em fun¢io das diferentes perturbagdes
impostas com particular aten¢do a dindmica da composi¢do e do fracionamento (ou dindmica
lenta), na qual os termos capacitivos apresentam maior efeito.

A precisdo da capacidade descritiva do modelo também é fundamental nos casos de
"dindmica veloz", como aqueles controlados pela fluidodindmica do sistema. Como
consequéncia, a hidraulica do prato merece particular atengiio na definicdo do modelo, visto
o transitorio hidraulico ser muito mais veloz que o transitorio de composicdo e comportando
uma menor constante de tempo do sistema.

2.1 - Modelos estaciondrios e dinAmicos de processos guimicos : uma
historia paralela.

Os objetivos da modelagem dindmica, assunto deste capitulo, resultam perfeitamente
coerentes com 0s objetivos e finalidades tipicas da modelagem estacionaria. Muitas vezes,
(Ranzi,1988) a analise dindmica é extendida a situa¢des que por sua propia natureza ndo
permitem uma correta descricdo com modelos do tipo estacionario. Dessa forma, parece
interessante comeg¢ar por evidenciar a estreita analogia entre as linhas de pesquisas
desenvolvidas nos ultimos vinte anos no campo dindmico e depois identifica-las e
reconhece-las no campo da simulag@o estacionaria, para plantas quimicas em geral como
para colunas de destilagio.

A figura 2.1 apresenta esquematicamente as diferencas existentes entre os
"Programas de Flowsheeting”, como TISFLO (De Leeuw den Bouter e Swenker, 1974),
SPEED UP (Perkins et al, 1982), DIGMA (Pierucci et al, 1975), destinados a cilculos
estequiometricos dos esquemas de processo na fase preliminar do projeto e aqueles mais
rigorosos, os ditos "Programas Gerais de Simulacdo”, largamente utilizados no projeto dos
equipamentos e na verificacao das condigbes de operacdo das plantas quimicas. Os
primeiros, por sua natureza simplificada, reconduzem o problema & resolugdo de um unico

sistema de equagbes algébricas, caracteristica dos modelos a pardmetros concentrados,



6

permitem inversdo entre varidveis dependentes e independentes facilitando a resolucdo de
problemas de projeto, de gerenciamento, ou mais geral de otimizagio.

Os programas de simulagio mais difundidos na literatura, como o PROCESS (1982)
o ASPEN (1981), de caracterizacdo tipica de modelos com parametros distribuidos ¢
utilizando-se de aproximagbes modulares, nio apresentam uma andloga flexibilidade no
confronto dos problemas de projeto e otimiza¢do. Somente nos tempos mais recentes a
simulagdo de grandes fluxogramas de processo com a presenga de correntes de reciclo
conduziram a introdug@io de oportunos promotores de convergéncia (Pierucci et al, 1982,
Westerberg, 1979, Evans, 1982), que transformam localmente os modelos "rigorosos" em
modelos evolutivos simplificados objetivando eliminar ou pelo menos reduzir o limite de
aplicabilidade do programa de simulagfio ao problema de individualizagdo da condicdo
otima. (Ranzi et al, 1988).

Analisando do ponto de vista da Figura 2.2, torna-se facil classificar os diversos
programas de simula¢@io dindmica e reconhecer pela continuidade Idgica, a existéncia de
duas classes de programa, que encontram a sua correspondéncia e analogia respectivamente
nos programas de "Flowsheeting" e de "Simulagfo". Importante observar que os primeiros
programas rigorosos de simulagdo dinidmica surgem cerca de um decénio apds os mais
simplificados, como também em seu desenvolvimento sdo utilizadas as mesmas
aproximacdes globais (Holl et al, 1987) ou sequenciais (Hillestad e Hertzberg, 1986) ja
utilizadas em campo estacionario. Parece-nos também bastante razoavel prever que no
proximo decénio, também em campo dindmico os programas de simulacio dindmica de
plantas quimicas partindo de modelos "rigorosos”, estardo em grau de gerar modelos
evolutivos locais do tipo simplificado e com répida velocidade de convergéncia da
simulacéo,

Também no setor particular das colunas de destilagio o desenvolvimento de modelos
estacionarios e a interpretagdo dessa evolugdo apresentam estreita analogia com o
desenvolvimento de modelos dindmicos. Assim na Figura 2.3 apresenta-se um quadro
sintético das diversas aproximagdes utilizadas na modelagem de colunas de destilagdo em
campo estacionario, partindo de métodos "short cut” para chegar aos métodos mais atuais
ditos "rigorosos” e amplamente utilizados. Os motivos desta evolugdo é atribuir-se a sempre
melhor caracterizacdo do equilibrio liquido-vapor e a maior disponibilidade e confiabilidade
dos bancos de dados fisico-quimicos. Ressalte-se também que a transi¢do dos programas
simplificados para os programas rigorosos com aproximagio global (Naphtali e Sandholm,
1971; Boston e Sullivan, 1972; Ishii e Otto, 1973; Buzzi Ferraris, 1981) sé foi possivel
devido a crescente poténcia de célculo dos computadores, bem como do desenvolvimento
de eficientes técnicas numéricas para resolugdo dos sistemas de equagdes algébricas nido
lineares. A Figura 2.4 apresenta analogia entre o que ocorreu na simulagio estacionaria e o
que esta acontecendo na simulagdo dindmica de colunas de destilagéo,

Compreende-se assim, que os estagios limitantes no desenvolvimento desses modelos
sdo resultantes, ndo somente da disponibilidade de adequada poténcia de calculo, mas
sobretudo da capacidade de integrar numericamente o sistema de equagbes algébrico-
diferenciais, caracteristico do modelo de colunas de destilacio.



Programas de Programas de
Flowsheeting Simulagdo — - —
(1970) (1975)

Probiemas de

\ 4

Reciclo
Modelos Modelos Rigorosos [ —
Simplificados
(1980) +

Modelos Evolutivos
{1985)

Modelagem Estacionéria

Fig. 2.1 - Programas em regime estacionzrio para plantas quimicas
"Flowsheeting - Simulation"



Condicio Estacionaria

I- Programas Simplificados:

-flowsheeting:
{TISFLO...1974),
(DIGMA...1975),
(SPEED...1982,1985).

II- Programas Rigorosos de
Simulagio Estatica:

aproximacdes aproximagdes
modulares globais

modelos evolutivos

Condiciio Dinamica

I- Programas Simplificados:
- compiladores para problemas dinamicos:
(ACSL, DACSL, DASP...1975)

- simuladores dindmicos simplificados:
(SPEED UP, QUASILIN, TISFLO, BOSS..
...1980)

- programas educacionais:
(BEDSOCK...1980),

- projeto de sistemas de controle:
(CONSYD......1986)

11- Programas Rigorosos de

Simulagdo Dindmica:

aproximacgGes aproximagdes
modulares globais
(Hillestad, 1986) (Marquardt, 1986)

modelos simplificados

Fig. 2.2 - Paralelo na modelagem estacionaria/dinamica
de plantas quimicas



Colunas de Destilacido - Condigfio Estaciondria

I- Métodos Simplificados:

~Short-Cut:
Mc Cabe Thiele 1925
Fenske Underwood 1932
Gilliland 1940
Erbar Maddox 1961

II- Métodos Rigorosos:

-Decomposi¢io: -Global: -Programas Gerais:
Wang Henke 1966 Naphtali Sandholm 1971  ASPEN 1972
Holland 1966 Boston e Sullivan 1972 PROCESS 1973
Ishii e Otto 1973 PRIMASIMULA 1980

melhor caracterizagio do equilibrio liquido/vapor devido a

disponibilidade dos bancos de dados fisico-quimicos.

fatores evolutivos do

desenvolvimento de

métodos aproximados eficientes métodos numéricos para resolugfio dos sistemas

para metodos rigorosos. -
de equagdes algébricas nio lineares.

crescente avango da poténcia de calculo

dos computadores.

Fig. 2.3: Enfoques utilizados na modelagem em regime estacionario de colunas
de destilagio.
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I- Modelo Estacionario

solugdo método de " método
short-cut decomposicio global
(1950) (1960) (1970)

métadologia de céleulo para o sistema

de equagies algébricas da coluna

II-Modelo Dindamico
A-Evolugdo do grau de descrigio fenomenolégica do modelo

- modelos simplificados - mexlelos rigoroses

integracdo com métodos integracio com métodos  integracio com métodos integragio com métodos

explicitos semi-implicitos explicitos (Euler, R.K.}  implicitos
- Mah (1962) - Rosembrock (1962) -Brambila (1975) - Boston (1982)
- Holland (1966) - Distefano (1968) - Odloack (1977) - Gallun - Holland (1982)
- Luyben (1965) - Poiani-Mendes (1984) - Gani (1985)
- Ranzi et al (1985)

- Cuille Reklaitis (1986)
B - Evolugio do algoritmo de integra¢io numérica:
Euler (1750) Rosembrock (1962) Gear (1972)

Runge Kutta (1900) Michelsen (1970) Perzold (1982)

melodologias para a integraciio numérica do

sistema de equagdes diferenciais da coluna

Fig. 2.4 - Analogia no desenvolvimento: modelo estacionario x dindmico de colunas de
destilagdo
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2.2 - Estrutura do modelo dinimico.
Aspectos fenomenologicos.

Com base nas consideragdes anteriores serdo aqui desenvolvidos diferentes modelos
com diferentes graus de complexidade e de capacidade descritiva, com énfase especial a
introdugfio de diferentes térmos capacitivos materiais que intervem na dindmica dos estagios
de separacdo das colunas de destilagdo e procurando conjuntamente analisar a sua eficacia e
importancia relativa.

2.2.1 - Modelo do prato a uma constante de tempo

Uma representacdo esquematica de um tipico prato de colunas é apresentada na fig.
2.5. Na figura so indicados os fluxos materiais e térmicos, como também as principais
varidveis necessarias para descrever o sistema. Cada prato considera uma retirada liquida e
vapor, uma alimenta¢@o na fase liquida, vapor ou mistura de ambas e uma entrada ou saida
de calor.

Na formulagdo do modelo sdo assumidas as seguintes hipdteses simplificativas para
cada prato: ‘

(I) as fases liquido e vapor estdo perfeitamente misturadas e em condi¢Ges de
equilibrio quimico.

(I1) o 'holdup' molar do liquido no ‘downcomer' é considerado desprezivel;
(111) despreza-se o termo capacitivo devido ao acimulo de vapor no estagio, ou seja

o 'holdup’ molar do vapor € desprezivel comparado com o 'holdup’ molar do
liquido.



- |
L+ Vn
Wy
'
Fin
Qn A T Pni Min Ep
J Y
Up
-
Ln Va1

A

Fig. 2.5 - Esquema do prato para o modelo a uma constante de tempo,

Se for NC o niimero de componentes considerados, o modelo dindmico da figura 2.5
€ constituido por (2NC + 5) equagdes,a saber (NC+1). equagdes diferenciais e (NC+4)
equagdes algébricas:

- NC Balangos Materiais

dM. M M
LA S (U, + L) YV +W)Y+V  +F 2.1

dt . Z, M, Z, M.

- 1 Balango de Energia

dk,
dt

=HV, \V,, - HV(V, +W)-HL (L, +U)+HL L, +HE,S F +0,  (22)

n+l T

- NC Relagdes de Equilibrio Liquido-Vapor
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M. M.

w =K (TP )= (2.3)

o7t Z Mi,n Z! Miﬁ
- 2 Relagdes Fluidodinidmica
> M, = f(L,.V,,geometria) (2.4)
P:z = RH-I + ARH-I(LM Vn,geometria) (2'5)
- 1 Definicdo da Fun¢io Energia Interna
E,=HLJ M, (2.6)
- 1 Equagéo do ponto de bolha
Y, =1 ' 2.7

As relagdes fluidodinimicas (2.4) e (2.5) traduzem o efeito de pardmetros dos
pratos, tais como area ativa, area do 'downcomer’, 'holdup’ molar e queda de pressdo, na
previsdo do comportamento dindmico do prato. As correlagdes utilizadas na determinagéo
das variaveis hidraulicas sdo muitas vezes empiricas e sdo apresentadas no Apéndice A.

A relagdo (2.6) encontra a sua justificativa formal assumindo que para a fase liquida
a capacidade calorifica a volume constante e aquela a pressdo constante sio iguais e
portanto a energia interna pode ser substituida pela entalpia. As entalpias molares das fases
liquida (HL),vapor (HV) e da alimentagdo (HF) , bem como a relag¢do de equilibrio (K) entre
as fases liquido-vapor sdo definidas no modelo termodinamico.

As relaches escritas para o prato da Figura 2.5 se aplicam identicamente a todos os
pratos da coluna; condensador e refervedor necessitam de um tratamento separado.

Se ndo contarmos as varidveis L, e V, , que sdo saidas, respectivamente, dos
pratos (n+1) e (n-1), o0 modelo do prato contém (3NC+9) variaveis.

M; n: 'holdup' molar, fase liquida, componente i no prato n; NC
Yij n: fragéo molar do componente i na fase vapor no prato NC
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Vp: vazdo de vapor total na saida do prato n;

Tp: temperatura do prato mn;

Ly vazdo de liquido total na saida do prato n;

E: energia interna do prato n;

Pp,: pressdo no prato n;

Uy: retirada liquido do prato n;

Wi,: retirada vapor do prato n;

Fj pn: vazdo de alimentagdo do componente i no prato n;
HF},: entalpia da alimentagio no prato n;

Qp: calor retirado ou fornecido ao prato n.

MMZ;—-&D—-‘h—Ih—AW&—A!—‘

O numero de graus de Iiberdade do prato, ou 0 numero de variaveis que devem ser
especificadas, para que a operagdo do prato assim definido seja matematicamente
consistente e solucionavel ¢ dado por:

(3NC+9)-(2NC+5) = NC+4.

Portanto, NC+4 varidveis podem ser especificadas independentemente no projeto,
tais como:

- vazdo molar para cada componente (Fi,n) da alimentagfo NC
- entalpia da alimentagdo (HFn)

- calor retirado ou fornecido (Qn)

- vazio de retirada de liquido do prato n {(Un)
- vazio de retirada de vapor do praton (Wn)

o — —

Na descrigdo da estrutura de base deste primeiro modelo ressalte-se que se for valido
o comportamento ideal de ambas as fases, o sistema pode ser reduzido a (NC + 5) equagdes
através da substituicdo da equacdo (2.3) na equagdo (2.1) e eliminando a variavel Yin do
sistema global.

2.2.2 - Modelo do prato a duas constantes de tempo

Esse modelo pode ser obtido do anterior através da eliminagio da segunda hipotese
simplificativa mencionada, isto €, introduzindo o termo de capacidade devido a presenga do
downcomer no prato. Esse novo elemento nio modifica diretamente a dindmica do contato
liquido-vapor e sua relativa taxa de transferéncia de massa, mas resulta na introdug@o de um
tempo de atraso para a composi¢do, temperatura e vazdo da fase liquida na coluna,
influenciando desta forma a evolucdo dindmica do fendmeno global. Todas. as outras
hipéteses simplificativas anteriormente descritas s8o conservadas. Para este modelo a
representacdo esquematica do estagio € apresentada na Figura 2.6. A descrigio do
'downcomer’ requer a introdugdo de (NC + 3) novas equacdes:
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- NC Balangos Materiais

M’ M, M

i,

= 1,0 __Ld in
a b YoM, Y M,

(2.8)

- 1 Balango de Energia

agEvd
dt

= HL I - HL'I* (2.9)

- 1 Relagio Fluidodindmica

3 ME = (4,h. ), (2.10)
- 1 Defini¢do da Fungao Energia Interna

Ef= HLilefff, (2.11)

A equagdo (2.10) representa a congruéncia interna de volume no 'downcomer’. Ela
requer a determinacdo da perda de carga devido ao fluxo de liquido através da sec¢fio de
saida do 'downcomer' conjuntamente com a perda de carga do vapor no prato superior.

Desta forma, (NC+1) equacdes diferenciais e 2 equagdes algébricas, assim como
(NC + 3) novas variaveis, sdo adicionadas ao modelo do prato a uma constante de tempo:

M; = 'holdup' molar, fase liquida, componente i, 'downcomer' do praton,  NC
Tn’: temperatura, 'downcomer’ do prato n, ' i
L, = vazdo, fase liquida, na saida do 'downcomer’ do prato n; 1
E,, = energia interna no 'downcomer' do prato n, 1

O numero de equagdes e variaveis adiconadas ao modelo a uma constante de tempo,
sao iguais, ou seja {NC+3), desta forma os graus de liberdade que devem ser especificados
para que o sistema assim definido seja matematicamente consistente e solucionavel sio os
mesmos descritos no modelo a uma constante de tempo.

Para efeito de modularidade no programa geral, preferiu-se manter a estrutura de
bloco para cada prato, por essa razdo faz-se referéncia a este modelo como constituido de
(3NC+8) equagdes diferenciais e algébricas.
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e
\ Lasy
Qn ]
P R —
Un
Ly Vn-1

Y

Tnd; End

Mi,nd
Ld

Fig. 2.6 - Esquema do prato para o modelo a duas constantes de tempo.

2.2.3 - Modelo do prato a trés constantes de tempo

E ainda possivel aumentar a capacidade descritiva do modelo eliminando a hipotese
simplificativa que despreza o "hoidup" vapor no prato. Isso implica na definicdio de um
termo capacitivo caracterizando o acumulo de vapor no prato. Essa capacidade é devido a
presenca de espuma no seio da fase liquida e do vapor presente entre dois estagios
SUCESSIVOS,

O diagrama esquematico da Figura 2.7 caracteriza os trés termos capacitivos e
evidencia os diversos fluxos materiais e térmicos em questio.
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Fig. 2.7 - Esquema do prato para o modelo a trés constantes de tempo.
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Seguindo o mesmo procedimento ja adotado para o desenvolvimento do modelo a
duas constantes de tempo, a introdugio do "holdup" do vapor requer (NC+3) novas

variaveis e equagdes para cada estagio:

- NC Balangos Materiais

(2.12)



18

- 1 Balango de Energia

dE,
dt

=HV.V. —~HV.V. (2.13)

- 1 Relagdo Fluidodindmica
> M, =(t,-h )40 (2.14)

- 1 Definicdo da Funcéio Energia Interna

E,=HV,> M, (2.15)

Semelhante ao caso da equagfo (2.10), a relagdo fluidodindmica equaciio (2.14) ¢
proposta em termos de congruéncia volumetrica, f_ representa 0 €spago entre os pratos e A,

a altura equivalente de liquido clarificado no prato, facilmente derivado da equacéo (2.4).

Dessa forma o numero total de equag¢bes desse modelo é (ANC + 11), e
analogamente a0 modelo anterior ndo ocorre alteragfo na varianga do sistema visto o
namero de equacdes e vaiaveis adicionadas serem iguais.

Em face da pequena influéncia do "holdup” da fase vapor presente no prato (Biardi,
F. et al ,1989), optou-se pela modificagdo desse modelo, introduzindo somente duas novas
variaveis e equagdes, o "holdup” global de vapor no prato e a vazdo total de vapor saindo
do prato. Isto significa que a fase vapor € mantida em condi¢des de equilibrio (temperatura e
composi¢do) com o liquido que deixa o prato n. Por esta razdo a equagdo (2.12) é
reconduzida a um simples balan¢o material global:

dM; : | |
Z Ln _— Vn —V; (2.}2)
Codt

A relagdo fluidodinamica (2.14) permanece praticamente inaiterada. Assim,
procurando-se manter a modularidade e estrutura flexivel de blocos, faz-se referéncia a este
modelo como constituido de (3NC+10) equagdes diferenciais e algébricas

2.2.4 - Modelo do refervedor

Neste trabalho € desenvolvida a modelagem dindmica de um refervedor do tipo
"Kettle"(a modelagem de refervedores do tipo termosifdo vertical é dada por Raman,1985),
representado  esquematicamente na Figura 2.8.. No interior do refervedor Kettle
individualizam-se dois volumes de controle, nos quais efetuam-se os balangos materiais e
energéticos que permitem a descri¢do macroscopica do fendmeno em exame.
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g Iy Fluido quente

Fio Volume de controle a

Fig. 2.8: Diagrama esquematico do refervedor ‘Kettie’

{Volume de controle b

O modelo proposto considera conhecida a geometria do refervedor e perfeitamente
caracterizadas as varidveis da corrente de entrada: vazao, composicio e entalpia da
alimentacéo, prevista ser liquido no ponto de botha, proveniente do primeiro prato da

coluna.

A capacidade molar de liquido no interior do refervedor ¢ indicada com a expressdo
'holdup’ e representada na Figura 2.8 pelo holdup M (volume de controle A) e M,

(volume de controle B).
As hipéteses consideradas no desenvolvimento do modelo séo as seguintes:

- os ‘holdups' ( M e M ) constituem uma fase homogénea liquida. O volume
ocupado pelo vapor € desprezivel,

- 0 sistema mantem-se perfeitamente misturado,

- 0 vapor que sai do refervedor esté em equilibrio termodindmico com o liquido da
seccdo b, A hipotese formulada do equilibrio termodindmico é justificada visto o
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tempo de permanéncia do fluido no refervedor, quando comparado com o prato,
ser nitidamente superior;

- todas as partes do refervedor sio consideradas perfeitamente adiabaticas em
relagdo ao ambiente.

O modelo dindmico do refervedor contém 3NC+7 equagdes nos volumes de controle
aeb,

a) volume de controle b:
- NC balangos parciais molares .

dM? M
u “——"Lf_z—Lb-*z“‘Aji““’?.l-Vn (2.16)

i

-1  balango de energia :

dEb
dt

= HL,. ZL,2 HV, V.- L, HL, +(, 217

- NC relagdes de equilibrio liquido-vapor :

( M, ) M, (2.18)
SN | | .

J,I

-1  correlacio hidraulica :

z M = f(L,,geometria) | (2.19)

-1 definigdo da fungiio energia interna :

= HL,. > M}, (2.20)

-1 equagdo do ponto de bolha :

S, =1 221

-1 equagdo do balan¢o da quantidade de movimento :

P =P +AP(L,V,, cometria) + AP (V, geometria) (2.22)
2 Ly ¥ 8 FALE



b) volume de controle a :
- NC balangos parciais molares :

dM;, M?
o [~ Bes 2.23
di w > M, (2.23)

-1  equacfio do balango de energia

dﬁ;* = HI, L, — HL,B (2.24)

-1  defini¢fo da fungdo energia interna
Ef = HL,Y. M, (2.25)

O ‘holdup’ molar de liquido no volume de controle b estd conceitualmente ligado a
altura do liquido no refervedor, podendo-se exprimi-lo como a soma de moles contida no
volume definido pela altura do vertedouro do refervedor {volume livre do refervedor
ocupado pelo liquido) e pelo volume de liquido acima desta altura (computado pela relag3o
de Francis , Treybal-1981). Essa somatoria € representada pela correlacio hidraulica 2.19
descrita no apéndice E.

A equagdo 2.22 relaciona a pressiio no refervedor (P,) com a pressio no primeiro
prato (P,) da coluna, AP, representa a queda total de pressdo no prato e AF, ,a perda de
carga por atrito na tubulagdo de saida de vapor, do refervedor para o fundo da coluna
(Apéndice E).

A introdu¢do de um térmo capacitivo que considera o holdup' molar de liquido no
espaco de saida apds o vertedouro, volume de controle a , € feita prevendo uma eventual
regulagem da vaziio de saida de liquido do refervedor.

Para cada equagdo sdo associadas varidveis escritas em correspondéncia. Desta
forma o modelo contém SNC+13 variaveis :

- 'holdup’, fase liquido, do componente i (volume de controle b) M;,® (kmol)  ----- NC
-energiainterna EP® (kea) e 1
- vaz3o molar do componente i na corrente de alimentagio do

sistema L, (kmol/miny e NC
- vazio molar liquido na saida do volume de controle b, L, (kmol/min)  --—-- 1
- vazio molar do vapor V,{kmo/mm) e 1
- fragdo molar do componente i na fase vapor Y, (adimjy = 0 eeee- NC
- temperatura do sistema (equilibrio liquido-vapor) T,%K) el
- pressdo no sistema P, (atm e 1

- constante de equilibrio K, (adm) - NC
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- entalpia da corrente de alimentacdo do sistema HL, (kcal/mol) - 1
- entalpia molar da corrente V,, HV, (kcalkmol) emee 1
- entalpia molar da corrente Lb, HLb (kcal/kmol) S — 1
- pressio no primeiro prato da coluna P, (atm) e I
- taxa de calor fornecido ao refervedor Q, (kcal/miny ~ seee 1
- holdup;, fase liquido, do componente 1, (volume de controle A) M, # (kmol)  ----- NC
- vazdo molar de liquido B (kmol/min) e 1
- energia interna, E (keal/min)  eeemn 1
- temperatura no volume de controle de controlea T2(K)  weeee 1

O nOmero total de variaveis pode ser reduzido, visto que :

- do modelo termodindmico e propriedades fisicas tem-se, HL,; HV,; HL,. K;;; ou seja NC
+ 3 variaveis,

- das especificagbes de projeto € geometria do refervedor-coluna tem-se, L,;; AP, AP, ou
seja NC + 2 vanaveis.

Desta forma o modelo € reduzido para
{ SNC + 13 ) - ( 2NC + 5) = 3NC + 9 variaveis.

Como o modelo apresenta 3NC + 7 equagoes,o refervedor isoladamente, tal como
definido, apresenta dois graus de liberdade , podendo-se especificar por exemplo :

- a taxa de calor fornecida ao refervedor Q,

- a vazio molar do produto de fundo B,

2.2.5 - Modelo do condensador

Néo obstante o exemplo aplicativo de destilagio de alta pureza estudado no
presente trabalho (sistema metanol-agua) utilizar um condensador total, Figura 3.1,
objetivando uma maior generalidade do modelo dindmico do condensador, apresenta-se aqui
a modelagem dinamica do sistema condensador-tambor de refluxo (Figura 2.9) com
condensagdo parcial. A situagdo de condensagio total é simulada pelo presente modelo
considerando-se nula a vazdo molar do vapor (W} que sai do condensador e a igualdade
entre as composigdes molares de entrada (Y, ) e saida (X;,,) do condensador. Seguindo
convencdo adotada no modelo, calor fornecido ao sistema € considerado com o sinal
positivo e calor retirado do sistema ¢ negativo.
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QNS
A
VNs-1 I
NS-1 Lns D

Fig. 2.9 Diagrama esquematico sistema condensador - tambor de refluxo

Na formulagdo do modelo do condensador as seguintes hipoteses simplificadoras
sdo efetuadas:

- o sistema condensador - tambor de refluxo de topo é considerado conjuntamente
representando assim o Gltimo estagio de equilibrio na coluna (estagio NS);

- 0 acimulo de massa no condensador propiamente dito é desprezivel,

- 0 sistema mantém-se perfeitamente misturado,

- o conjunto condensador-tambor de refluxo é considerado perfeitamente adiabatico
em relagdo ao ambiente,

0O modelo contém 2NC + 3 equagdes

- NC balango material por componente:

dM M
——d["m - —(Lm, + D) Z f:/;u - Y,m Wm + V;.mwl (226)

¥

-1 balango global de energia:

Lr_ gy

d[ ris- 1 -qu - HVM'WM - HLn.s‘(Lm + [))+ Qm' (227)

- NC relagdes de equilibrio:
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M, M
Y. =K, [TM,P i ] L (2.28)

-1 definigdo da fungdo energia interna:

E,.=HL, Y M, (2.29)

-1 equagdo do ponto de bolha:

> r =1 (2.30)

Em térmos globais o modelo € constituido de 4NC + 10 vaniaveis:

-'holdup parcial molar MGkmohy NC
-energiainternakE (kea) e 1
- vazio molar de destilado D (kmol/min} o e 1
- vazao de refuxo L (kmol/min) e ]
- fragio molar do componente i na fase vapor Y, (adim) e NC
- vazio molar de retirada de vapor W, (kmol/min) ~ eeee- 1

- vazio molar do componente i na corrente de vapor, V,

proveniente do estagio NS-1  (kmol/miny  eeeen NC
- constante de equilibrio K, (adim e NC
- temperatura do sistema (equilibrio liquido-vapor) T, (K) - 1
- pressdo do sistema P, (atm) e ]
- entalpia molar da corrente V,, (keal/kmol) e 1
- entalpia molar da corrente W, (kcal/kmol) S 1

- entalpia molar do destilado D (kecal/lkmel) e 1



- taxa de calor retirada pelo fluido de resfriamento Q, (kcal/min) - 1

O numero total de variaveis pode ser reduzido:

- do modelo termodindmico e propriedades fisicas tem-se, K, ; HV _,, HV , HL  ou seja
NC +3 variaveis,

- das especificagbes de projeto, considerando o condensador isoladamente, V, ., €
conhecido ou seja NC variaveis.

Desta forma o numero de varidveis do modelo fica reduzido a :

(4NC +10) - (2NC + 3 ) = 2NC+7 variaveis.

Como o modelo apresenta 2NC + 3 equagdes, restam quatro varidveis a serem
especificadas, de modo que o sistema seja matematicamente consistente e solucionavel, ou
seja o condensador tal como definido tem quatro graus de liberdade, a saber:

- vazdo molar de refluxo de topo L.,
- vazdo molar da retirada de vapor W,
- vazdo molar de destilado D e

- taxa de calor retirada Q,, pelo fluido de resfriamento.

2.2.6 - Graus de liberdade de uma coluna de destilacio.

Considera-se 0 modelo de coluna esquematizado na Figura 1.1, com uma corrente de
alimentagfo; duas retiradas de produto no topo, uma na forma liquido (D) e outra na forma
vapor {W_,) ; uma retirada na forma liquido no fundo (B) ; auséncia de retiradas laterais nas
secgOes de esgotamento e enriquecimento da coluna e com os pratos da coluna operando
adiabaticamente.

O nimero total de equagdes que descrevem o comportamento dindmico da coluna é
dado por 2NS.NC + 5NS + NC , ouseja ;

-pratos  -se-emeeeeee- (NS - 2)(2NS +5),
- refervedor  --ememeoeeneas INC +7,
- condensador  -------cremen- 2NC + 3.



O numero total de varidveis é 2NS.NC + 5NS + 2NC + 6, a saber :

B Y — NC,
-M,, rememaememmee (NS - 2)NC,
Y NC,
Y (NS - I)NC,
-Y,, R \ o}

_E R

-E} e 1,

o — NS -2,
o — 1,

T — 1,

ST e 1,

o A — NS -2,

B 1

-P, ceemeeeeeee NS,

T — NS-1,

B 1,

B N 1,

Y NS -1,
“W, N

O — NC,

B R — 1,

- Qi """""""""""" }a

e S — 1.

O numero de graus de liberdade da coluna é entdo:
G, = 2ZNSNC + 5NS + 2ZNC + 6 - 2NSNC - 5NS - NC =NC + 6.

Isto €, necessita-se especificar os valores de NC + 6 varidveis de forma que o modelo
da coluna seja matematicamente consistente e solucionavel , os quais sdo especificados a
seguir;

- Especificacdes das perturbagdes - NC + 1 varidveis representam as principais
perturbaces da coluna : NC correspondente as vazdes molares dos componentes ( F, ) e 1
correspondente a entalpia da alimentagdo ( HF, ). Seus valores na alimentacio sdo
especificados pelas condi¢es externas a coluna.

- Especificacoes dos objetivos de controle - Podendo-se entio manter cinco
objetivos de controle, desde que ha cinco graus de liberdade restantes. A operagfio
controlada da coluna requer que as seguintes varidveis sejam mantidas nos valores
desejados:

1. Composi¢do da corrente de destilado, X, .
2. Composigdo da corrente de fundo, X; .
3. Holdup' molar de liquido no tambor de refluxo, M,.
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4. 'Holdup' molar de liquido no refervedor, M2 .
5. Pressdio no condendador, P, .

Ressalte-se que essas cinco especificagdes dos objetivos de controle podem variar,
dependendo do particular objetivo operacional da coluna.

2.3 - Estrutura do modelo termodiniamico.
Determinacio da constante de equilibrio e entalpias das fases liquido
e vapor.

O critério termodindmico que deve ser satisfeito para o equilibrio entre uma fase
vapor € uma fase liquida, na mesma temperatura e pressdo, é dado pelo sistema (NC
equagdes) :

fV.=f parai=1,2,..NC (2.31)
onde

fv. = fugacidade do componente i na fase vapor,

fl. = fugacidade do componente i na fase liquida e

NC = nimero de componentes.

Para o calculo do equilibrio de fases de um sistema com NC componentes tem-se as
seguintes varidveis : T, P, NC-1 fragbes molares na fase liquida e NC-1 fragdes molares na

fase vapor, ou seja um total de 2.NC varidveis:

Portanto, especificadas NC varidveis, as NC varidveis restantes podem ser
determinadas pela resolugdo do sistema de equagdes de equilibrio (2.31).

As equagdes (2.31) sdo de pouca utilizacdo pratica, a menos que as fugacidades
- possam ser relacionadas com quantidades acessiveis experimentaimente (X, Y, T, P). Essa
relacido é obtida através da introducio de duas fungdes auxiliares, o coeficiente de
fugacidade y, ,e o coeficiente de atividade y, Diferentes metodologias [Prausnitz et al

(1980), Fredenslund et al (1977)] podem ser utilizadas para determina¢io destes
coeficientes. Os métodos aqui utilizados sio descritos a seguir.

2.3.1 - Calculo do coeficiente de fugacidade

Para um componente i na fase vapor o coeficiente de fugacidade ¢ definido por;



.f‘y Rl
W, = A 232

Utilizando a equagfo virial de estado, truncada apés o segundo termo, obtém-se
Prausnitz et al (1980):

P
hy=—@2Y Y.B,-B) 2.33
nyy RT( ; Bt X ) ( )

com
B=3 % Y, Y B;;iej=12,..NC, (2.34)
i J

onde
B, representa a interagdo entre as moléculas dos componentes i € .

A dificuldade na utilizagio da equagdo (2.33) é quanto & possivel auséncia na
literatura dos pardmetros necessdrios para sua resolugdo, principalmente quando Acidos
carboxilicos estdo presentes no sistemna a ser estudado, neste caso os coeficientes de
fugacidade devem ser calculados através da teoria quimica, [Poiani et al (1984)]. Para
fluidos a pressdes mais altas, normalmente utiliza-se a equagdo de estado de Redlich-Kwong
fPrausnitz et al (1980}], ao invés da virial. A pressdo em que se passa de uma para outra
depende da substéncia e da temperatura do sistema.

Na utilizagfio da equacio (2.34) torna-se necessdrio a determinagdo do coeficiente
virial B, ;, o qual por sua vez ¢ fungéo da temperatura. Uma correlag@o bastante simples e
muito utilizada é a modificacdo apresentada por Tsonopoulos (1974) & correlagdo de Pitzer
e Curl (Prausnitz et al - 1980). Uma segunda correlagdo, mais generalizada do que a de

Tsonopoulos, foi apresentada por Hayden e O Connell (1975).

A comparagdo entre valores experimentais e previstos para algumas substéncias
puras, através das duas correlagdes, foi feita por Tsonopoulos(1974), que concluiu por
ligeira superioridade de sua correlagdo. Portanto, para misturas ndo associadas ou
fracamente associadas, como € o caso da mistura metanol-agua, utilizou-se aqui a simples
correlagdo de Tsonopoulos.

Estas duas correla¢hes, juntamente com a correlacio de Pitzer e Curl estdo
apresentadas no apéndice B.

2.3.2 - Calculo do coeficiente de atividade

O coeficiente de atividade para um componente i na fase liquida é definido por:
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e (2.35)

Esta equacdo relaciona a fugacidade do componente i na fase liquida, f, com a
fracdo molar, X, e a fugacidade no estado de referéncia fOL,,

Os coeficientes de atividade estdo diretamente relacionados com a energia molar em
excesso de Gibbs, gF, definida por ( Smith - Van Ness ,1959) :

gE=RT. D X.hny, , (2.36)

ou utilizando um modelo matemdtico, baseado em consideragdes moleculares que expresse a
energia em excesso de Gibbs, em fungéo da composi¢do:

Lang) .,

Iny, = P.n.,, 2.37
NIRRT o ; (2.37)
onde 1, é o numero de moles do componente i, sendo:
n=%n e X= 3 (2.38)
J nr

Dentre os modelos existentes na literatura que apresentam a vantagem de previsdo
do equilibrio liquido-vapor muiticomponente utilizando somente informagdes experimentais
de sistemas bindrios, os mais utilizados, Prausnitz (1980), sio o de Wilson, NRTL e,
UNIQUAC.

O modelo UNIQUAC de Abrams, modificado por Anderson (Anderson et al -1978),
dado abaixo, € um dos modelos que apresenta menores desvios no calculo do equilibrio e
sera aqui utilizado.

¢r (Z ) 61’ ¢ ' ! J f
Iny, =In——+| =% jg. In—-+] -2y X ] —g. 2 2.
v X * 2 4. ¢I +, X, ; A4 In ;e,’ru quZ (2.39)

9.‘{ K.j

onde

v = exp| -t e 1 =exp| - (2.40
3 Y T i P T B )

“(r-q)- (- 1) ' (2.41)
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rX.
LS 2.42
’ X, 24
i
6=If o g X (2.43)
quXf Zq,Xj
J J

Os parametros 1, g, q e Z, sdo constantes relacionadas com a estrutura molecular dos
componentes puros e sio listados por Prausnitz (1980).

Os parémetros binarios a;; e a;; &0 ajustaveis a partir de dados experimentais e s&o
funcBes da temperatura. Normalmente, contudo, devido a inexisténcia na literatura de
correlagbes que exprimem a variagfio desse pararnetro com a temperatura, essa dependéncia
¢ desprezada.

Na auséncia de parfmetros bindrios a;; e a;; na literatura, mas existindo dados
experimentais disponiveis dos pares bindrios (por exemplo dados de equilibrio liquido-vapor,
azeotrdpicos, coeficientes de atividade a dilui¢do infinita, etc) € possivel estimar-se a;; ¢ a;;
através, por exemplo, do principio da mAxima verossimithanca (Prausnitz-1980).

Na auséncia de a;; e a; e também de dados experimentais, para solugdes ndo
eletroliticas e pressGes ndo elevadas os mesmos podem ser estimados através do conceito de
contribui¢des de grupo.

Estimativas de propriedades termodindmicas de misturas liquidas através de
contribui¢des de grupos foram inicialmente sugeridas por Langmuir(1970), Deal(1973) e
finalmente Wilson-Deal(1975) que aplicaram o método de contribuicdo de grupos na
determinag@o do coeficiente de atividade. Baseados nestas idéias, Fredenslund(1977) e co-
autores desenvolveram o método UNIFAC (Functional - group activity-coefficients). A
dificuldade encontrada na utilizagdo do Método UNIFAC é que a cada determinagio do
coeficiente de atividade tem-se que relacionar os diferentes grupos funcionais para cada
componente da mistura, 0 que acaba gerando um tempo excessivo de computagio, para o
calculo do equilibrio. Isto pode ser evitado utilizando-se o método UNIFAC apenas para a
determinagdo dos parametros bindrios dos modelos UNIQUAC ou WILSON, e subsequente
utilizacdo destes modelos para toda a faixa de temperatura e composicio ( Poiani et al
1984).

Essa determinag@o é feita, se todos os pardmetros de interacdo de grupos forem
disponiveis na literatura (Fredenslund, 1977), através do calculo do coeficiente de atividade
do componente i & diluicgo infinita no componente j, para todos os pares i-j na mistura
multicomponente, a duas temperaturas; a temperatura de saturagdo do menos volatil e a de
saturacdo do mais volatil.

Com estes coeficientes de atividade a diluig¢do infinita obtém-se os parametros T,. da
equacgdo (2.40), através da seguinte lineariza¢do com a temperatura, Fredenslund (1977):
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= 4© L 40
= Ay + AT (2.44)

Os parimetros binarios A[7ed() serio os novos pardmetros binarios UNIQUAC
obtidos do método UNIFAC, Poxam et al (1984).

A descri¢go dos modelos UNIQUAC, Wilson e NRTL encontra-se no Apéndice C,

2.3.3 - Cilculo da fugacidade no estado padrio de um componente
condensavel

O coeficiente de atividade fica completamente definido somente se a fugacidade no
estado padrdo, £, estiver claramente definida. A definigio de f,”* ¢ arbitraria e ditada por
conveniéncia.

Para misturas a baixas pressdes e longe das condigdes criticas os coeficientes de
atividade podem ser considerados independentes da pressdo. Nestas condigdes € comum

adotar-se como referéncia o componente puro i a temperatura e pressio do equilibrio, ou
seja:

3
FO = £S5 exp Ias}é?dp’ (2.45)
onde
1P=8F ' (2.46)
¢’ = coeficiente de fugacidade do componente i nas condi¢des de saturagio

P*® = pressio de saturagio.

Supondo-se que os volumes parciais molares dos componentes liquidos sejam fungo
L

apenas da temperatura, v, =v" | tem-se:

- 5
1=y exp(P Rf } (2.47)

Para a determinagio de ¢’ utilizou-se a equagdo virial de estado e para a pressio de
vapor, P, utilizou-se a equagio de Antoine.
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O volume v/ foi calculado através da equag@o de Rackett modificada por Spencer e
Danner [Prausnitz, J.M. et al (1980)]. Essa equac#o, juntamente com a equagio de presséo
de vapor, € apresenta a seguir:

Equagdo de Antoine
InP=A+—2 (2.48)
T+C
Equacdo de Rackett's modificada por Spencer e Danner
RT

v= PCC T, (2.49)
com

t=1+(1-T/T)* para T/T, £0.75 ; (2.50)

7= 1.60 + 0.00693026 (T/T_ - 0.655)"! para T/T_ = 0.75. (2.51)
(1980 Os parametros necessarios para as equagdes acima encontram-se em Prausnitz et al

1980).

Uma alternativa para a determinagéio de f°* consiste em considerar como estado de
referéncia a fugacidade do componente liquido puro i a temperatura do sistema, corrigida a
pressdo zero (para efeito de nomenclatura, £,7°).

Prausnitz obteve correlagdes para a fugacidade no estado padrdo a pressdo zero e

numa faixa de temperatura de 300 K a 600 K utilizando os melhores dados de presséo de
vapor disponiveis na literatura para fluidos puros. A correlagio gerada é da forma:

lnf,"’o:C’h~4~-(~:;_—’+C3;.T+Cmlnt-,LCS,T2 ; (2.52)

onde os valores C,,, C,;, Cy, C,; e C,,, constantes para cada fluido estdo lstados por
Prausnitz (1980).

A relacdo entre %" e £." é obtida através do fator de corre¢o de Poyting, ou para
efeito de nomenclatura, apenas por:

f% = f7° (Poy), (2.53)

com
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P,

Poy = err (2.54)

2.3.4 - Calculo da constante de equilibrio liquido-vapor.

As relagbes termodinidmicas descritas anteriormente sd0 convenientemente
representadas nas equagdes do modelo da coluna através do coeficiente de distribuigdo ou
constante de equilibrio, K, definida por:

K = («X-—] ,i=1,2,..NC; (2.55)
i 7 equilthrio

ou, utilizando as equagdes de coeficiente de fugacidade, equagfio (2.32), e coeficiente de

atividade, (2.35):

GL
K=Jo_XlT o1 NC (2.56)
Xi sz equilibrio

Um bom procedimento de calculo da constante de equilibrio deve apresentar
razoavel precisio e rapidez de convergéncia. A precisdo dos resultados é fortemente
dependente da precisdo dos dados experimentais utilizados na obtengéio dos pardmetros das
correlagbes termodinimicas.

Giordano et al (1984), através da integra¢do da equagdo da coexisténcia, estudaram
a consisténcia termodindmica de dados experimentais do equilibrio liquido-vapor, para
diferentes sistemas existentes na literatura. Os dados considerados consistentes foram
utilizados no ajuste de correlagdes para os coeficientes de atividades através do método da
maxima verossimilhanca. Os modelos testados foram: UNIQUAC, NRTL (2 e 3
parametros), Wilson (2 e 3 parametros), Van Laar, Margules (2 e 3 parametros), Redlich-
Kister (2, 3, 4 e 5 pardametros).

As equagbes UNIQUAC, Van Laar e Redlich-Kister (4 pardmetros) foram as que
melhor representaram os dados experimentais. Dessas trés equagdes, no entanto, a que
conduziu a menores desvios nos calculos de equilibrio foi a UNIQUAC.

Nesse sentido, para o célculo do coeficiente de atividade em todas as situagdes aqui
estudadas utilizou-se a equagdo UNIQUAC, com parametros binarios considerados
independentes da temperatura.

As Tabelas 2.1 e 2.2 apresentam um exemplo de célculo de equilibrio para o sistema
binario metanol-agua, mais precisamente, o calculo da temperatura ¢ da composicio no
ponto de bolha e subsequente comparagio entre esses valores previstos e 0s experimentais



34

utilizando dois procedimentos de convergéncia, o de "Newton-Raphson", € o da "Regula-
Falsi", além de duas alternativas diferentes para se estimar a fugacidade no estado padrio, a
primeira utilizando a correlagdo de Antoine para a pressdao de vapor ¢ a segunda atraves da
correlagdo gerada por Prausnitz.

Analisando os resultados das Tabelas 2.1 e 2.2 conclui-se que:

- 0s desvios entre os valores calculados e experimentais estdo dentro da faixa de erro
experimental;

- os dois métodos de convergéncia sdo basicamente equivalentes com uma ligeira
superioridade para o Newton-Raphson quanto a rapidez de convergéncia,

- as duas alternativas de defini¢@io da fugacidade no estado padrio sio também
equivalentes, com pequena superioridade quando se utiliza a correlagio de Antoine
para a pressdo de vapor.

Observou-se também que, para valores iniciais longe da solugdo, o método Regula-
Falsi mostrou ser bastante inferior ao método de Newton-Raphson, quanto a rapidez de
convergéncia.

Visando uma possivel redugo no tempo de computagdo, fator importante na analise
dindmica da coluna verificou-se o erro introduzido quando a tolerincia de convergéncia (na
variavel S, correspondente a somatoria das fragdes molares na fase gasosa) € reduzida.

Inicialmente reduziu-se esta tolerdncia para 107, o que mostrou ser inadequado
(aumentou-se o desvio médio de "Y" e de "T" em cerca de 100%). Reduzindo-se para 104,
a precisdo dos resuitados praticamente permanece dentro da faixa de erros experimentais (o
aumento no desvio médio de "Y" e de "T" foi muito pequeno), por outro lado o tempo de
computagio (n° de iteragdes necessarias) demonstrou ser igual aquele consumido para a
tolerincia de 105, o que nos levou a fixar a tolerdncia de convergéncia para o calculo do
equilibrio em 103,

As propriedades utilizadas dos componentes puros e as constantes das diferentes
correlagdes encontram-se nas seguintes referéncias: Prausnitz et al (1980), Fredensiund et al
(1977), Tsonopoulos (1974), Hayden et al (1975).
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Tabela 2.1 - Célculo do ponto de bolha para o sistema binario metanol (1) - agua (2) a
P = 760 mmHg.

Procedimentos de convergéncia:
(a) Newton - Raphson e (b) Regula - Falsi

dados desvio desvio desvio desvio meédia de
experimentais médio maximo médio maximo iteragbes
Y(1) Y(1) T(C) T(C) necessarias

Van Zandijcke | 0.0076 (a) | 0.0329(a) | 0.64(a) | 1.28(a) 3 (a)
F.etal (1974) | 0.0078 (b) 0.0331 (b) 0.65 (b) 1.29 {(b) 4 (b)
Verhoeve L. et 0.0064 (a) 0.0093 (a) 0.21 (a) 0.40 (a) 3 (a)
al. (1973) 0.0067 (b) 0.0097 (b) 0.23 (b) 0.43 (b) 5 (b)
Maripuri V.O. 0.0067 (a) 0.0218 (a) 0.31 (a) 0.80 (a) 3 (a)
et al. (1972) 0.0069 (b) 0.0219 (b) 0.32 (b) 0.82 (b) 4 (b)
Kohoutova J. et | 0.0097 (a) 0.0495 (a) 0.58 (a) 1.87 (a) 3 (a)
al, (1970} 0.0098 (b) 0.0499 (b) 0.60 (b) 1.91 (b) 5 (b)
Blackford D.S. | 0.0138 (a) 0.0400 (a) 1.26 (a) 4.62 (a) 4 (a)
et al. (1965) 0.0141 (b) 0.0403 (b) 1.30 (b) 4.65 (b) 5(b)

Tabela 2.2 - Calculo do ponto de bolha para o sistema bindrio metanol(1) - agua (2) a
P =760 mmHg.

Procedimento de calculo da fugacidade no estado padréo:

{a) equagdo 2.47 e (b)equacgdo 2.52.

dados desvio desvio desvo desvio média de
experimentais médio maximo médio mAaximo iteragdes
Y(1) Y(1) T(C) T(C) necessarias

Van Zandijcke | 0.0076 (a) 0.0329 (a) 0.64 (a) 1.28 (a) 3 (a)
F.etal (1974) | 0.0085 (b) 0.0367 (b) 0.69 (b) 1.49 (b) 3 (b)
Verhoeve L. et 0.0064 (a) 0.0093 (a) 0.21 (a) 0.40 (a) 3 (a)
al. (1973) 0.0072(b) | 0.0105(b) | 024(b) | 046(b) 3 (b)
Maripuri V.O. et | 0.0067 (a) | 0.0218(a) | 0.31(a) | 0.80(a) 3(a)
al. {1972) 0.0078 (b) 0.0253 (b) 0.36 (b) 0.94 {(b) 3(b)
Kohoutova l. et | 0.0097 (a) 0.0495 (a) 0.58 (a) 1.87 (a) 3(a)
al. (1970) 0.0105 (b) 0.0560 (b) 0.62 (b) 2.04 (b) 3(b)
Blackford D.S. | 0.0138 (a) 0.0400 (a) 1.26 (a) 4.62 (a) 3(a)
et al. (1965) 0.0159 (b) 0.0461 (b) 1.40 (b) 4.98 (b) 3 (b)
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2.3.5 - Calculo da entalpia das fases liquido e vapor.
A entalpia da fase vapor € dada por :

HV,=HV! + AH (2.57)

onde HV! é a entalpia da mistura de vapor ideal ¢ AH corresponde a corregdo de entalpia
para o vapor a temperatura T, e pressdo P, em relagfio ao vapor ideal a mesma temperatura
e composicio. O procedimento utilizado (Prausnitz - 1980), encontra-se no Apéndice G.

A entalpia da fase liquida é dada por :
') NC T
HL = HL + Z,-zl X.,.Ah (2.58)

onde XMM representa a entalpia residual do componente i na mistura liquida.

Analogamente o procedimento utilizado (Prausnitz - 1980), encontra-se descrito no
Apéndice G.

2.3.6 - Calculo de um pariametro de eficiéncia do prato.

Quando a fase vapor borbulha numa fase liquida, que esta sobre o prato da coluna de
destilagdo, os componentes mais volateis da fase liquida tendem a passar para a fase vapor e,
os menos volateis da fase vapor tendem a passar para a fase liquida. Se o equilibrio entre o
vapor que sai do prato com o liquido do mesmo fosse atingido, a fase vapor adquiriria a
maxima concentracio ( }f'j } do componente i sobre o prato j considerado, entretanto, isto
raramente ocorre e, entdo, 0 vapor nac consegue atingir essa composi¢do, adquirindo uma
composi¢ao intermediaria, menor, ( ¥, ). Desta forma a eficiéncia pode ser definida como

uma fracfio da variagdo da composigdo entre a entrada e a saida do vapor no prato, em
relagdo a variacdo que seria obtido se o equilibrio fosse atingido. Se o equilibrio fosse
atingido a variacdo da composi¢do do vapor de um componente i entre a entrada e saida de
um prato j da coluna de destilagdo seria (1, ~Y , ) onde ¥, representa a fracfo molar do
componente i fase vapor, que estaria em equilibrio com a fase liquida e ¥, | a fragdo molar

do componente i na fase vapor proveniente do prato j-1. Mas, na realidade a variagio de
composi¢do da fase vapor ao atravessar o prato € dada por (¥, — 1 ) onde ¥, representa

a fragdo molar do componente 1 que realmente sai do prato j .

Portanto a eficiéncia ( Holland-1974) assim definida toma a forma:

v

Ty

ok | (2.59)

Y -Y
£ .
" Y- ~K,J—1

I
.}
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O sobrescrito v refere-se a fase vapor; poderia se definir uma eficiéncia para a fase
liquida de modo analogo ao que foi feito para a fase gasosa.

2.3.6.1 - Modelos de eficiéncia do prato.

Os modelos de eficiéncia podem ser caracterizados sob tres aspectos diferentes.

A - Do ponto de vista do vapor que borbulha no liquido através do prato :
O vapor que entra na parte inferior do prato j, possui uma composicdo Y, , homogénea,
isto é igual em todos os pontos debaixo do prato. Porém o vapor que borbulha perto do
vertedor de entrada, encontra uma composicdo de liquido diferente da composi¢do
encontrada pelo vapor que borbulha perto do vertedor de saida. A medida que o liquido se
aproxima da saida, mais massa ele troca com o vapor, logo os gradientes de concentragdo
irdo mudando, e também ira variar o fluxo de massa. Como consequéncia, as composi¢des
da fase vapor serdo diferentes nos diversos pontos do prato e, por conseguinte a eficiéncia
variara.

Pode-se ento definir uma eficiéncia local ou eficiéncia de ponto, que varia ao longo
do prato:

N - (2.60)

onde : (5:, f)og representa a eficiéncia de Murphree local;

Y,  afragho molar do componente i em um determinado ponto do prato j ;

¥ ., afracio molar do componente i proveniente do prato j-1 ;

¥’ afragdo molar do componente i que estaria em em equilibrio com o liquido
nesse mesmo ponto.

B - Do ponto de vista do prato :

O vapor que sai do prato e atinge o prato superior aquele considerado possui uma
composi¢io resultante da mistura de varias porgdes de vapor emergentes de diferentes
pontos e, com composi¢es diferentes, portanto apresentando uma composi¢do média. Se
fosse utilizado esse valor na formula de eficiéncia de Murphree, obter-se-ia a eficiéncia
global de prato :

(6,,) =—2——ut (2.61)

Nesta eficiéncia, ¥, € a composicdo que teria o vapor se estivesse em equilibrio
com o liquido que deixa o prato no vertedouro ( X, ).
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C - Do ponto de vista da coluna :
O terceiro tipo de eficiéncia ¢ a eficiéncia global da coluna, definida por :

N,
E,=—* 2.62
b= @62

er

onde : N_ representa o numero de estagios ideais ou tedricos,

ef

N,, o mumero de estagios reais para se obter a mesma separago.

2.3.6.2 - Modelo de eficiéncia giobal de prato segundo Murphree.

A eficiéncia conforme definida nos modelos anteriores pode ser calculada com base
nas informagdes fluidodindmicas, através de uma correta e aprofundada interpretacdo do
fendmeno de transferéncia de massa em micro-escala do contato liquido-vapor (Biardi et al -
1987), do tipo de prato, das propriedades fisicas e quimicas da mistura, etc. A extrapolagio
da correlagio obtida, também em campo dindmico, € ainda hoje prematura, visto a descrigfio
fluidodindmica atualmente a disposi¢do na literatura ser do tipo estatico e portanto com
claro limite de validade para aplicacdo a fendmenos com evolucdo temporal. Se por um lado
tal descricdo permite uma aplicagio direta na modelagem do comportamento dindmico de
colunas ( perdas de carga, holdups), etc ... ) de forma satisfatoria € com vinculo de 22 ordem
com o resto do modelo; por outro a dependéncia da eficiéncia com o tratamento
fluidodinamico € bastante significativa (como serd visto no item 3.7). O valor assumido para
a eficiénecia sera neste trabatho considerado constante no tempo € igual para todos os
componentes da mistura e implementado na modelagem dindmica da coluna através da
eficiéncia global de prato, ou seja, 0 modelo de eficiéncia caracterizado a partir do ponto de
vista do prato.

Considerando uma descri¢do real do prato a equagdo (2.3) de equilibrio liquido-
vapor deve ser modificada para:

¥ :ew”&J.Aid +(1-¢,, )Y (2.3

. -1
; 2M, N

onde & , representa a eficiéncia global de prato segundo Murphree (Holland-1974) do
componente i no prato n referida a fase vapor e definida pela relagdo :

}i,j - K‘jwi
A (2.61)
N i - 1,

J-1
que substituida em (2.3) fornece (2.3")

A segunda modificacdo que deve ser feita no modelo para consideragdo da eficiéncia
¢ quanto a equacdo do ponto de bolha (2.7), que continua a ser valida, mas somente nas
condigdes de interface, onde as fases liquido-vapor estdo em equilibrio ( Prausnitz et al -
1980), sendo modificada para :
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S K,.X,~1=0 2.7)

onde K, deve ser calculada na temperatura e pressio do estagio considerado e, se
dependente da composicdo, na composicdo de interface entre a fase gasosa (K,.J,.X,,,,)
diferente do valor de concentrago "bulk" determinada pela equagfio ( 2.3").

2.4 - Estrutura do modelo hidraulico.
Fluidodindmica dos pratos.

2.4.1 - Introducio

Neste trabalho ¢ dada uma énfase particular & fluidodindmica dos dispositivos de
contato (pratos ou bandejas) em colunas de destilagdo, devido a importéncia que ela reveste
na previsio do comportamento dinimico da coluna. As correlagbes que serfio utilizadas
encontram-se desenvolvidas para as condi¢Ges estaciondrias e serdo aqui assumidas como
validas também para o regime dinfmico. Inicialmente serfio apresentadas as correlagbes
geométricas, as quais objetivam definir as caracteristicas geométricas principais dos pratos, e
a seguir sdo desenvolvidas as correlagdes fluidodindmicas especificas para cada tipo de
prato.

Os trés tipos de pratos mais difundidos- campanulas, perfurados e valvulados serdo
estudados. Esses pratos representam os dispositivos de contato liquido-vapor projetados na
tentativa de se alcangar as condigdes de equilibrio na transferéncia de massa, gerando uma
fase vapor descontinua dispersa em uma fase liquida continua, objetivando uma maior
superficie possivel por unidade de volume de vapor. A combinagéo do projeto do dispositivo
com as condicdes operativas e com as caracteristicas do sistema ndo esta em grau de
produzir o equilibrio, isto significa dizer que a eficiéncia do prato, segundo Murphree
(Holland-1974), deve ser considerada inferior a 160%.

Prato com campénula

A campanula foi por muitos anos o dispositivo padrdo de contato liquido-vapor na
destilagdo fracionada, tendo sido muito utilizado durante o desenvolvimento inicial dessas
unidades. Recentes estudos dos principios basicos envolvidos no processo da destilagdo
conduzem a uma menor utilizagdo desse tipo de prato em novas instalagbes, contudo é
possivel encontrar ainda hoje numerosas colunas que operam com tal tipo de prato.

O prato com campéanula pode operar com baixas vazdes liquido e vapor porque o
liquido e a espuma sdo mantidas no prato a uma altura préxima a do vertedouro. Todos os
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pratos possuem orificios de descarga para a retirada de liquido quando a coluna nio esta
operando.

Para vazdes de vapor muito baixas pode ocorrer gotejamento pelos furos e a altura
do liquido seré inferior a altura do vertedouro.

Pratos perfurados

O prato perfurado representa o dispositivo de contato mais econdmico, pois consiste
exclusivamente das perfuraces na chapa e portanto apresenta um custo de construgdo
bastante inferior quando comparado aos pratos com campanula e aos valvulados.

Quanto a eficiéncia, o prato perfurado tem uma capacidade maior em relagio ao
prato com campanula, mas apresenta sérios inconvenientes se for operado com vazio vapor
inferior aquela de projeto. Para cada prato existe uma velocidade limite de operacionalidade
da corrente de vapor; para valores inferiores a este limite o prato comeca a gotejar. Isto
limita muito a utilizagio desse tipo de prato para servigos que requerem certa flexibilidade
em relagdo a variagdes na vazio do vapor.

Pratos valvulados

Em funcio do limite de operacionalidade dos pratos perfurados convencionais para
baixas cargas, foram desenvolvidos dispositivos que permitem, para estas vazdes, fixar,
dentro de certos limites, a 4rea disponivel para o fluxo de vapor.Estes dispositivos podem
ser valvulas colocadas acima dos orificios e fixadas a chapas por meio de guias, as quais se
erguem ao aumentar a vazdo do vapor e se fecham quando a carga diminui.

2.4.2 - Correlagies geométricas

A modelagem dinamica da coluna de destilagdo em desenvolvimento neste trabalho
considera duas geometrias diferentes de prato, a primeira chamada de "cross flow" (fig. A.1)
e a segunda "split flow" (fig. A.2), figuras estas constantes do Apéndice A. Para cada uma
dessas geometrias tem-se especificas correlagdes ditas geométricas, as quais permitem a
caracterizagio de significativos parametros do prato utilizados no célculo da perda de carga
No MESMo.

Apresenta-se no Apéndice A.l.1 as relagdes comuns a ambas as geometrias, nos
Apéndices A.1.2 e A.1.3 aquelas especificas para alguma geometria, nos Apéndices: de
A.1.4 a A.1.6 aquelas peculiares de cada dispositivo de contato. Para obter uma completa
descricdo geométrica do prato € necessario utilizar a correlagdo do Apéndice A.l.1
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associada aquelas definida em A.1.2 e A.1.3 e particularizadas para cada tipo de prato por
Al4,Al5eA.le6.

2.4.3 - Correlacoes fluidodindmicas
As correlagdes fluidodindmicas, para geometria seja ‘cross flow' seja 'split flow',

permitem relacionar de forma bastante rigorosa a perda de carga ¢ o holdup molar de liquido
com as vazdes volumétricas das fases liquido, vapor e com a geometria do prato :

Z M,=f (L,,,Vn,geomerria) (2.4)
P =P, +AP, (L,V,, geometria) (2.5)

Assente-se que, para 0 caso 'split flow' considera-se uma vazfo liquido reduzida a
metade porque a grandeza geométrica estimada no apéndice A.1.3 refere-se a metade do
prato. Para os pratos 'split flow' torna-se necessario especificar se o prato € com uma {nica
alimentag3o central ou se é do tipo de prato com duas alimentagdes laterais.

A utilizagio das equagdes 2.4 e 2.5 permitem conchuir, a niveis de modelagem, que
as vazdes de liquido e vapor no prato sdo definidas por uma " congruéncia volumétrica " na
coluna, ou seja, o didmetro do prato é aquele que "acomoda " as taxas de fluxos (L, V, )
com o layout do prato (perfurado, valvulado, cdmpanuia) e a queda de pressiio com
garantias de operagiio estavel (sem inundacio e seguranca contra ‘'weeping' e arraste
excessivo).

De uma forma geral a consideragdo dos aspectos fluidodindmicos na previsdo do
comportamento dindmico da coluna segue o seguinte fluxograma de calculos:



GEOMETRIA DO PRATO
caracterizagdo da geometria do prato e
propriedades do sisterna em estudo.

1 - CARGA HIDRAULICA
calculo da altura de liquido
no prato.

2- PERDA DE PRESSAQO VAPOR
calculo da perda de carga do vapor
no prato.

3- PERDA DE PRESSAO LIQUIDO
calculo da perda de carga do liquido na

seccdo de entrada do prato.

i
i
!

4- NIVEL LIQUIDO 'DOWNCOMER’
célculo da altura de liquido no

‘downcomer'.

4
i

5- 'HOLDUP' LIQUIDO
calculo do holdup' de liquido
no prato e no 'downcomer'.

6- OPERACAO ESTAVEL PRATO
controle de inundacdo e gotejamento.
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Numerosos métodos sio encontrados na literatura para cada etapa de calculo do
fluxograma anterior.

As correlagdes basicas aqui utilizadas em cada etapa de céiculo, para os tipos de
pratos: perfurados, com campanula e valvulados (método Ballast/Glitsch e método Nencetti)
sdo apresentadas respectivamente no Apéndice A.

A seguir listam-se as opgbes implementadas no programa quanto a escolha do
dispositivo de contato liquido-vapor a ser modelado, bem como as referéncias bibliograficas
onde se encontram as equagdes utilizadas.

- Pratos perfurados:
Treybal (1980), Van Winkle (1967)
- Pratos com campénula:
a) com passo triangular equilatero
b) com passo triangular ndo equilatero
¢) com passo quadrado
Davies (1947)
Nencetti et al. (1966, 1967) ¢
Treybal (1980)

- Pratos valvulados:
a) Ballast VeV,
Glitsch (1986)

b) valvulas circulares

Nencetti et al. (1967) e
Nencetti et al. (1967).
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3 - SIMULACAO DINAMICA DA COLUNA EM MALHA ABERTA

3.1 - Introdugiao

Independentemente do modelo do prato (A, B ou C) desenvolvido no capitulo
anterior, o modelo dindmico global da coluna € constituido por um sistema de equagdes
diferenciais e algébricas, de grande dimensdo. Devido a natureza intrinseca do fenémeno de
separacdo que ocorre nas colunas de destilagdo, o espectro das constantes de tempo
associada as equagdes do modelo ¢ muito grande (¢ s6 pensar por exemplo na elevada
capacidade do refervedor e do acumulador de refluxo em relagiio a pequena quantidade de
liquido presente nos pratos e respectivos condutos de saidas). Em tais casos o sistema de
equacdes € chamado de "stiff" e o resultado é uma grande dificuldade de integragéo,
vinculada a problemas de estabilidade dos possiveis algoritmos de integragdo. Seja por essa
caracteristica, seja pela presenga simultinea de equagGes diferenciais e algébricas, o uso de
métodos de integracdo do tipo implicito é fortemente recomendada (Galiun e Holland, 1982,
Feng et al., 1984, Gani et al., 1986, Rovaglio et al., 1990).

Todos os tempos de calculo a serem citados neste trabalbo referem-se ao uso de
computadores do tipo VAX/730. Uma classificagdo dos métodos de integracdo e dos
relativos programas de calculo atualmente disponiveis no mercado € reportada na Tabela
3.1.

Tabela 3.1: Métodos de Integracio Numérica

meétodos explicitos Euler (1750)

Runge-Kutta (1900)

método semi-implicito Rosembrock (1966)

Villadsen e Michelsen (1978)

Gear (1972): DGear, IMSL

métodos implicitos Petzold (1982): DASSL

Hindmarsh (1980-1984): ODEPACK
LSODE, LSODI, LSODES, LSOIBT

3.2 - Solugio das equacgdes do modelo.

A soluc@o do problema dinamico envolve:

(1) Escolher um método de integrac@o para resolucio do conjunto de equagdes
diferenciais ordinarias (ODEg), utilizando equagdes algébricas para estimar o
segundo membro (RHS) das ODEg,

(2) Fornecer os valores iniciais para todas as varidveis "diferenciais” dependentes,
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isto € Mj , e Ep, para todos os estagios (NS) e componentes ( NC) da coluna.

Conhecidos os valores iniciais de M;,eE, (i=1,...NC;n=1, ... NS) para
t=1t,., =1, 0procedimento de calculo passo por passo para a solugdo € o seguinte :

(i) determinagdo do segundo membro das equagdes diferenciais (R.H.S.):
avaliar RHS das ODEg utilizando o procedimento de célculo descrito na secgéo
3.3. A estimativa no tempo t dos parametros de defini¢do do conjunto de fungtes

algébricas do segundo membro das ODEs ¢ feita através dos modelos

termodinamico e hidraulico.

(ii) determina-se novos valores de M;j p, e Ep, para t = ty4.1 utilizando o método de
integragao descrito na secgdo (3.4). thilizagﬁo de metodologia proposta por
Gear.

(iii) repete-se os passos (i) e (ii) até tfua) ter sido obtido.
O valor tfjna) depende: (A) do peridodo de integragdo a ser alcancado ou (B) de
condicdes especiais de parada. Para o caso A, o valor de tfja] € especificado e portanto a

integragdo ¢ bloqueada quando este valor ¢ alcangado. Condigbes especiais de parada, caso
B, pode incluir um teste nos valores das RHS das ODEg, por exemplo:

(RHS ~ RHS?)<& i=12...ND onde,

ND é o nimero de ODEg e (& ) a tolerdncia do integrador.

3.3 - Avaliacio do "RHS" das equacdes diferenciais ordinarias

O problema é definido como:

Dados as varidveis Mj, e Ep, 1= 1,2,.NC, n=12,. NS e todas as variaveis
especificadas, necessita-se avaliar 0 RHS das ODEg (1) e (2).

A decomposi¢io do problema em duas partes envolve o seguinte conjunto de
variaveis:

{a) variaveis termodinamicas e

(b) variaveis hidraulicas.
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3.3.1 - Estimativa das variaveis termodinimicas.

Conhecidos X;, ¢ HL, a partir de:

Mr‘n
X =5 i=1.2,.NC; n=12,..NS§ (3.1)
LM,
HI = NCE" i=12,.NC; n=12,.NS (2.6)
M.

n? n*

estagios é apresentado a seguir de uma forma generalizada:

determina-se K, Y, " .Y, T,, P,. O procedimento de calculo valido para todos os

I Assume-se estimativa inicial de temperatura (Tp,) e pressdo (Pp) ;

11 Determina-se (HLp)calc » conhecidos (Tp; Py; Xjncomn=1,..NC});
M Se |(HLp)ealc - HLp! < ERROR 1 passa-se ao V ;

v Corrige-se a Ty, e retorna-se ao passo Il ;

\% Dados, Ty, Pp e Xjp, i = 1,2...NC, calculam-se os coeficientes de
fugacidade ( y,) atividade (y;) e a fugacidade no estado padréo (inL) utizando-se o modelo
termodinimico desenvolvido no item 2.3. Com (y;, inL, P e y,), conhecidos calculam-se
as constantes de equilibrio Kj ,, definidas por:

Kin = (fOL/P.y ),

. . * -~ *
conhecidos X p, Kj p, determina-se Y pelarelacio Yip =Kjn.Xjn

NC
Vi determina-se SUM = Z Y

[
1=t

se 1SUM-1,0] < ERROR 2, ir para (VII1). Caso contrario, continua-se.

VII  Corrige-se Py e retorna-se ao passo 11

VIII  Dado & p, Yi,n*a Y p-1. calcula-se Y; , (equagdo 2.3):
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Min Ma‘.n
Yi,nzgi,nKi,n [I;,RMZ M 9}{;:)2 M. +(1w8r,nul)y:.n~»i
A i

VIII  Calcula-se HV
HVy = HVy (Py, Tp, Yin)-
O procedimento de célculo envolve duas mathas de interacdo:
(a) uma malha externa para a pressio, e
{b) uma matha interna para a temperatura
Os métodos de Newton-Raphson e o da Secante sdo usados na corregiio da pressio

e temperatura respectivamente. Usualmente cinco interagles sio necessdrias para satisfazer
os valores de ERROR 1 (10-9) e ERROR 2 (10'6).

As equagdes utilizadas para o calculo de HL; e HV, estfo descritas no apéndice G.

A baixas pressdes o tratamento termodindmico do sistema metanol-dgua €
simplificado, visto que a hipOtese de idealidade da fase gasosa € aceitdvel. Para baixas
pressdes y, =1 (coeficiente de fugacidade unitario) e as entalpias de excesso das fases
vapor e liquido sdo despreziveis (Poiani et al - 1984),

3.3.2. Estimativa das variaveis hidraulicas.

O efeito de parAmetros do prato tais como: area de fluxo no canal de saida, altura do
vertedouro, dispositivo (tipos) de contato liquido-vapor, drea ativa do prato; sobre a queda
de pressdo na coluna e vazdes do liquido e vapor, torna a considera¢fo da hidraulica do
prato um importante fator no estudo da dindmica de colunas.

0 modelo requer as seguintes informac¢des de entrada:

(i) 'holdup' liquido molar total para cada estagio

(ii) pressdao em cada estagio

{iii) densidade e peso molecular do liquido e vapor em cada estagio
(iv) detalhes da geometria do prato.

O procedimento de célculo generalizado para o modelo hidraulico é dado por:

(i) a partir de P, ,com n =2 ..., NS-1, determina-se a queda total de pressdo entre os
pratos '

[hCm = gp; (Pn-l - Pn)]'
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(ii) define-se o modelo de prato a ser dimensionado (modelo a uma, duas ou trés constantes
de tempo) e dispositivo de contato (geometria e tipo de prato).

(i) iniciando as calculos a partir do primeiro prato da coluna resolve-se iterativamente o
conjunto de equagdes (apéndice A):

NC NC
(A, —ADh P +Ahp =D M, +> M, (A.43)

i=1 =1

hg=hp +hp +hg (A.34)

determinando-se L, e V;, para cada prato.

(iv) verifica-se as condigdes de flooding (Apéndice A):
- determina-se a velocidade limite de flooding, F, definida como a razdo entre a
velocidade do vapor referida a drea nominal e a velocidade limite. Todas as condigdes de
funcionamento em que (F, ) mantém-se inferior a 0.8 ou 0.85 sdo aceitaveis.

(v) verifica-se as condi¢des de gotejamento:
- se a velocidade do vapor for muito baixa parte da corrente liquida gotejard pelos

orificios do prato. A velocidade limite V,, do vapor no orificio ¢ definida em particular
no Apéndice A. .

3.3.3 - Procedimento de calculo completo para estimativa dos ‘RHSq'.

Conhecidos:
(i) estimativa inicial de Mj , e Ep parai=1,2,.,NCen=1.2,..NSe
(ii) valores de todas as variaveis especificadas,

os passos basicos envolvidos no procedimento de célculo para estimativa do RHS das ODE;
sdo descritos a seguir:

(1) Com HL, e X,, conhecidos resolve-se o problema termodinimico do equilibrio liquido
vapor, paran=1,...NS.
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(2) Determina-se p/ , p),, respectivamente densidades das fases liquida e gasosa com
=1,..,NC en=1,...NS:, As seguintes equagdes sdo usadas com este proposito:

- o volume molar do liquido é calculado usando a equagéo de Rackett, modificada
por Spencer e Danner (1972) , ( equacdo 2.49 do modelo termodinamico):

1 Pe,
Pin = T (2.49)
v,, Tc¢, .RZ}

- 0 volume molar do vapor ¢é calculado usando a equagfio de virial truncada no
segundo termo (equagdo 3.4), com o segundo coeficiente virial B, podendo ser calculado,

por exemplo, pela correlagdo de Tsonopoulos (Apéndice B):

1 1
pt‘,n = ¥ = (3'4)
r, (B,+RT/P)

- conhecidos p, € p|, tem-se:

; NC
L= p.X., (3.5)
IE3
v NC
pn = Z:ml p;‘,n 'K,n (36)

- especificamente para baixas pressdes a fase vapor do sistema metanol-agua
apresenta comportamento ideal.

(3) Utilizando o modelo hidraulico determina-se para os pratos (Apéndice A):
(i) as taxas de vazdes e liquido L e V.
(i) condigdes de 'weeping'.
(111) condig¢des de 'flooding’.

(6) Se a condensagao for total, W, = 0 e o liquido na saida do condensador tern a mesma
composi¢do do vapor proveniente do ultimo prato, ou seja X, = Y, ., ,¢ a pressdo ¢é
dada pela presséo do ponto de bolha do liquido na temperatura do condensador P =
Pop(T, Yipey) comi= 1, 2, ..NC. Se a condensagdo for parcial o conjunto condensador
+ tambor de refluxo de topo € considerado um estagio de equilibrio e P, determinada
pela equagdo do ponto de bolha (equagio 2.30) . Conhecido P, a vazéo do vapor W, é
dada pelo modelo da valvula de controle, equagdo E.6.3 (Apéndice E).
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3.4 - Método de integracio. Aspectos numéricos

O problema de selecionar um algoritimo de integrac#o adequado para a simulagdo de
colunas de destilagdo tem sido muito estudado na literatura, Mah et al (1962) discutiram a
estabilidade e erros caracteristicos de um método bastante utilizado quando aplicado a
sistemas de destilacio continua multicomponente. Basicamente, as equacles eram
linearizadas ¢ os pardmetros destas equagles assumidos constantes através de cada
incremento de tempo, sendo reavaliados a cada novo incremento no tempo. Distefano et al
(1968) estudaram uma série de métodos numéricos objetivando a simulagdo da destilagdio
em batelada concluindo que a dificuldade encontrada na utilizacio dos algoritmos (todos os
algoritmos utilizados eram explicitos), referia-se a estabilidade numérica associada com estes
algoritmos. Para manter a estabilidade foi necessario utilizar pequenos passos de integragéo,
0 que aumentava muito o tempo de computagio. De nossa experiéncia (Poiani e Mendes -
1985) na simulacdo dindmica de uma coluna de destilagdo multicomponente a base de
etanol e 4gua, utilizando métodos explicitos, encontrou-se um tempo excessivo de calculo:
15 minutos de CPU para simular 160 minutos de operagdo (o computador utilizado, um
CYBER-170).

Esta ¢ uma indicacdo de que as constantes de tempo associadas as equacgdes do
modelo sdo bastante diferentes (sistemas stiff). Nestas circunstancias algoritmos explicitos
ndo sdo indicados, e outros métodos projetados especificamente para sistemas stiff deverdo
ser utilizados. Tyreus et al (1975) estudaram os auto-valores de equagdes linearizadas que
descrevem a dindmica de colunas de destilacdo bindria. Eles verificaram que colunas com
alta pureza dos produtos ou baixa volatilidade relativa nfio somente exibiam respostas lentas,
como também modelos matematicos muito "stiff". Observaram também que mesmo com a
exclusio das equagdes do modelo hidraulico a rigidez (*stiffness’) ndo era reduzida.

3.4.1 - Sistemas rigidos

Um conjunto de ODEg representa um sistema rigido, " stiff ", se as constantes
tempo, T;, definidas por:

T = i=12,..N (3.7)

forem largamente espacadas e a razio entre a maior e a menor constante de tempo for maior
que 104. Os Aj na equagdo anterior sdo os auto-valores da matriz Jacobiana J, definida por

PR
)

} i=1,2,..N; j=12,.N onde (3.8)
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N é o numero total de equacdes, ¢ f e y sfo vetores de dimensdo N > 1, do sistema de
equagdes diferenciais ordindrias dadas por:

d y fl( ® 5@ y,,m,t) (3.9)

3.4.2 - Sele¢dio de um método numérico. Programa de calculo.

Existe uma vasta literatura sobre métodos de integragio de sistemas de EDO do tipo
stiff: Gear C.W. (1971), Byrne et al (1977, 1981), Hindmarsh A.C. (1976, 1983), Einsenstat
S.C. et al (1977), Rose D.J. (1972). Para os propositos deste trabatho a metodologia
apresentada por Gear e constante do cédigo ODEPACK (Hindmarsh 1983) sera aqui
utilizada; seus aspectos principais serdo discutidos na sequéncia. Em torno de 1970, Gear
partindo de uma formula do tipo BDF (‘Backward Difference Formulas’), desenvolveu o
programa DIFSUB e posteriormente o programa STIFF, Hindmarsh em seguida generalizou
este codigo aumentando a sua versatilidade e facilidade de uso chegando ao programa
GEAR que ¢ o cOdigo mais recomendado (Ranzi E. et al -1988).

De uma forma global, 0 método de Gear ¢ constituido de um conjunto de
subroutinas para a solugdo numérica de sistemas de equages diferenciais, a partir de um
valor inicial. E particularmente aplicado a sistemas stiff mas pode ser utilizado de uma forma
generalizada. O método de Gear encontra-se documentado de uma forma bastante detalhada
em Gear (1971) e Hindmarsh (1983). O apéndice F apresenta um breve sumadrio deste
método.

O primeiro aspecto do programa GEAR ¢€ a sua capacidade de manipular de uma
forma eficiente os problemas stiff. Nesse pacote, o incremento h € restrito a pequenos
valores por exigéncia de precisdo, somente onde a solucdo é relativamente ativa (Gear-
1971), Por definicdo o problema ndo ¢ stiff em tais regides e a preciséo € encontrada a um
custo minimo perrmtmdo variagbes de h e da ordem do método. Em regides de stiffness,
onde a solugdo é inativa, 0 método de Gear tem a propnedade de 'stiff stablllty Essa
propriedade necessita, entre outras coisas, que 0 método seja implicito e que o sistema de
equagdes algébricas nfio linear seja resolvido a cada passo.

Dessa forma recorre-se a métodos implicitos, que estimam os valores de primeira
tentativa da variavel a ser integrada utilizando equagbes explicitas, ditas preditores, e depois
convergindo a soluclio através de equagdes implicitas, ditas corretores. Esses métodos
conhecidos por métodos LMS (Linear Multistep Methods), sdo dotados de critérios para
otimizar a escolha seja da ordem do método seja do tamanho do passo de integragéo.
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Os métodos implicitos reconduzem a integragio do sistema diferencial a solugfio de
um sistema de equagdes algébricas ndo lineares, portanto, uma eventual estimativa
aproximada da matriz Jacobiana ndo prejudica a convergéncia do sistema.

Os métodos multipasso linear apresentam a forma basica:

Y,=>a,Y_ +hy B.Y (3.10)
J=1 J=0
onde,
Y, = Y(t) (3.11)
Y =fY,t)=Y (1) (3.12)

h € tamanho do passo =t,,, - 1,
k, e k, ordem dos polindmios que aproximam respecnvamente as fungbes Y, e Y,

No caso de uma férmula de diferencia¢do regressiva (BDF) de ordem g, k, = q ek,
= 0. Os BDFg sfio assim chamados porque sio considerados como uma formula de
aproximagdo para Yy, em termos de Yg , Yp. 1y Yn.q - @ € Bj so constantes associadas
com o método e B > 0. Isto significa que a equacdio 3.10 ¢ uma equacdo implicita para Yy
e generalizadamente constitui um sistema algébrico ndo linear que deve ser resolvido para
cada passo. O fato da ordem de um dado método ser g, significa que Y, difere da solucio
correta do sistema de ODE por um erro de truncamento local dado por 0(hd*1), isto para
pequenos valores de h.

Se a equagdo (3.10) é escrita na forma (com k,<6 e k, = 0):
&

g¥Yn) = Yp-hBo f(Yp.tp)- D a,.t, =0 (3.13)
1

emdo o sistema ndo linear g (Y,) = 0, pode ser resolvido, por exemplo pelo método de
Newton:

Y,(m+1)=Y,(m)— P, (m).g(Y,(m)) (3.14)
_%& o
onde, Ppy(m) = 21 . h.B,. %-; y om (3.15)

Na pratica, Gear(1971) recomenda utilizar os elementos Pp{m), da matriz N x M,
calculados no ponto inicial, ou seja :

Pp(m) =P =1-hB, J; com J=-—| ‘ (3.16)
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A matriz Jacobiana completa J pode ser calculada por aproximagdes com diferenga
finita. Para uma matriz em faixa ou diagonal, o célculo por diferenga finita difere daquele
para matriz completa quanto ao nimero de avaliagdes das fungdes f auxiliares:

W=M] + M, + 1 (para a matriz em faixa) e ndo N (matriz completa), (3.17)
onde Mj e Mu sdo as larguras superior ¢ inferior da faixa, incluindo a diagonal principal. O

calculo de J é como segue. Se ej representa o _]esmo vetor unitario padrdo, entfo o (i,j)
elemento Jj j do Jacobiano J pode ser aproximado por:

[J?(y+re,—)~ﬁ(y) 1/r, (3.18)

para pequenos incrementos de r.

O procedimento de calculo, passo a passo, para resolver um conjunto de ODEg na
forma:

y =f(y.1)

ou, mais especificamente dado pela equagio (3.9), e sendo conhecidos os valores iniciais do
vetor

Y(tO) = yOa
e um conjunto de equagdes algébricas definindo f, é exemplificado a seguir:
(1) seleciona-se o tamanho de passo h=1t,,, - t,

(2) estima-se valor inicial Y,(0) para solug¢do pelo método de Newton do sistema ndo linear
dado pela equacao (3.13)

(3) determina-se Y’n = Yp(m) usando as equagdes algébricas de definicio de f. A primeira
estimnativa para m € zero.

(4) determina-se a matriz Jacobiana, J ou Ppy(m) a partir dos valores conhecidos de Yp{m),
através da formula de diferenca finita.

(5) utiliza-se a equagdio (3.13) para determinar h.RYp(m), tp) e determinar Fp(m) =
hfY(m)ty) -h Y,

(6) determina-se o residual P,;"1 F(m)

(7) testa-se a convergéncia. Se a convergéncia € encontrada mova-se para (10). Caso
contrario continua-se.

(8) estima-se novo valor de Yp e Yn' a partir de:
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Y peq(m) = Y, (m) + (P,~1 F(m))
h.Yy, =h.Y,(m) + P! F(m)
(9) retorna-se ao passo (5) e repete-se os caiculos
(10) seleciona-se novo valor para h e retorna-se a (2).
Adotou-se um procedimento de no méximo trés interacSes serem permitidas no
"loop" envolvendo os passos (5) at€ (9). Se a convergéncia nfio for encontrada, h é reduzido
e 0 procedimento de calculo ¢ repetido a partir de (2), ou seja se apos trés iteragdes a

convergéncia ndo for alcancada primeiro diminui-se o tamanho do passo, para depois
reavaliar a matriz jacobiana.

3.4.3 - Estrutura do programa

Um programa no computador, baseado no modelo dindmico desenvolvido, foi
escrito em linguagem Fortran 77 H. Todas as simulagdes efetuadas neste trabalho foram
efetuadas com o programa desenvolvido. Cada méodulo representa uma subrotina diferente.
Uma breve descrigdo dessas subrotinas, bem como o fluxograma basico do programa
desenvolvido ¢ apresentada a seguir:

DRIVE: essa ¢ a rotina que aciona o método de GEAR utilizado. Ela ¢ chamada a cada
valor de saida de t.

STIFF: esta € o nicleo da rotina de integracgiio. Ela executa o calculo a cada passo associado
ao controle do erro.

COSET: ajusta os coeficientes para uso no micleo do integrador.

PSET: calcula a matriz jacobiana.

DEC: efetua a decomposigdo LU da matriz.

SOL.: resolve o sistema linear AX = B apds a DEC ter sido chamada para matriz A.

PEDERV: calcula analiticamente a matriz jacobiana N x N. Essa rotina ¢ usada somente
quando a matriz jacobiana nfo € determinada por PSET.

DIFFUN: calcula o valor da fungdo, isto é, R.H.S. das ODEs. Esta subrotina utiliza o
procedimento de caiculo descrito na segfio 3.3.3.



55

DRIVE
STIFF
PSET SOL COSET
DIFFUN
DEC
PEDERV

3.5 - Confronto entre os modelos desenvolvidos.
Anilise comparativa da resposta dinamica em malha aberta

Inicialmente objetiva-se um confronto e discussio referentes as respostas obtidas dos
diversos modelos. Os modelos em comparagdo sio agueles do Capitulo 2 acrescidos de
variagdes que sdo deduzidas por simples modificagdes ¢ que apresentam interessante auxilio
no estudo de diferentes hip6teses simplificativas usualmente encontradas na literatura.

Por comodidade de representacdo os diversos modelos serfio classificados no seu
significado basico e identificados por uma letra de referéncia:

Modelo A: é o modelo a uma constante de tempo, o qual prevé somente um termo
capagcitivo principal ligado a zona ativa do prato (2NC+35 equagdes por prato,
onde NC é o niimero de componentes).

Modelo AO; onde nio existe acumulo no prato e o 'holdup' no prato € considerado
constante (2NC+4 equagdes por estagio).

Modelo Al: considera-se a presenga de um "holdup’ global formado pela fase liquida no
prato adicionada do liquido no 'downcomer' (ZNC+5 equagdes por prato).

Modelo B: é o modelo a duas constante de tempo distintas, um termo capacitivo adicional
devido a presenga do ‘downcomer' (3NC+8) equagdes por estagio).
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Modelo C: é 0 modelo com trés constantes de tempo: 2 termos capacitivos devido ao
'holdup' de liquido (no prato e ‘downcomer’) e 1 termo capacitivo devido a
presenca de um 'holdup’ de vapor entre dois estagios sucessivos. Este modelo
pode ser em parte reduzido assumindo uma evolugdo temporal desprezivel na
temperatura e composi¢io do vapor, considerado sempre em condigdes de
equilibrio.

Diversos exemplos de simulagdo serdo analizados com referéncia aos modelos
citados, utilizando como aplicativo o sistemna de destilagdo de alta pureza metanol-agua.

Objetivando a analise dos modelos, serdo utilizadas neste trabalho duas
configuragdes basicas de colunas de destilag@io para o sistema metanol-agua. A primeira de
moderada pureza (concentra¢do de impureza, dgua, no produto de topo de 10000 ppm) e a
segunda de alta pureza (concentragio de impureza, agua, no produto de topo de 1000 ppm),
para efeitos de nomenclatura denominadas respectivamente colunas C1 e C2. A Tabela 3.2
apresenta a geometria das colunas C1 e C2 e dados de operagdo em regime estacionario,
sem qualquer perturbagéo.

A estrutura da coluna considerada, esquematizada na Figura 3.1, é do tipo de pratos
perfurados. No topo da coluna hd um condensador total. Do condensador o liquido €
refluxado para a coluna, onde ele percorre os pratos perfurados e desce pelos 'downcomers'
num arranjo do tipo ‘cross-flow'. A alimentacdo ¢ introduzida em um prato apropriado,
conforme a configuracdo da coluna. Escolheu-se uma coluna com apenas uma alimentagéo e
sem retiradas laterais objetivando tornar mais claras as andlises das respostas as
perturbagdes. O refervedor considerado € do tipo Kettle localizado no fundo da coluna de
onde o produto de fundo é retirado.

O modeio dindmico da coluna desenvolvido no capitulo anterior necessita, além da
completa caracteriza¢io da alimentagio conforme andlise apresentada no item 2.2.6, da
especificacdo de cinco variaveis restantes, as quais serdo aqui definidas atraves de equagdes
- de especificago de valvulas de controle adicionadas ao modelo dindmico da coluna. As
valvulas sdo adicionadas prevendo, dentro de uma operagdo controlada da coluna, manipular
vazdes com o objetivo de manter as cinco variaveis controladas nos respectivos set-points.

Desta forma ao conjunto das equac¢des do modelo dindmico da coluna sdo
adicionadas as equacdes descritas no apéndice E, equagtes E3.2, E6.4, E6.2, E6.1, E3.1
especificando-se assim respectivamente as variaveis (manipuladas) Q,, Q. L,,,DeB.

Para o refervedor considera-se igualdade de temperatura e pressdo entre os volumes
de controle 'a’ e b'; logo as composi¢des molares nessas duas secgdes sdo consideradas sem
distingdo. As constantes das valvulas (CV,,CV,,CV,,CV,,CV,} sdo mantidas constantes em
seu valor estaciondrio € na simula¢io em malha aberta as fra¢des(F,,F,.F;,F,.F,) de abertura
das valvulas sio mantidas constantes (no valor 0.5), ou seja:

ﬂmdﬁ_d}‘;_dﬂ_dﬂ
dt dt dt dt dt

=0 (3.19)
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Fig. 3.1 - Diagrama esquematico da coluna com condensador total



Tabela 3.2 - Dados de operaciio ¢ geometria das colunas C1 e C2.
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Especificacdes Coluna | Coluna
C1 C2
- geometria do prato
pratos perfurados (cross flow) 30 37
didmetro da coluna (m) 2.10 2.60
espago entre os pratos (m) 0.61 0.61
didmetro dos furos {m) 0.005 0.005
passo (equildtero) (m) 0.015 0.015
altura do vertedouro (m) 0.05 0.05
largura do vertedouro (m) 1.47 1.82
altura da sec¢fo de entrada no prato (m) 0.039 0.039
- eficiéncia do prato 0.60 0.60
- geometria do condensador
didgmetro tambor de refluxo(m) 2.3 2.3
comprimento do tambor de refluxo (m) 3.5 3.5
temperatura de entrada do fluido refrigerante (K) 295.16 295.16
area de troca térmica (m?) 1500. 1500.
calor especifico do fluido refrigerante (kcal / kmol.K) 1. 1.
coeficiente giobal de troca térmica (kcal / min / m? / K) 390. 390.
altura do condensador (m) 2. 2.
- geometria do refervedor (tipo Kettle)
volume livre (m3) 1.0 1.2
didmetro (m) 2.5 2.7
comprimento (m) 6.0 6.4
temperatura de entrada do fluido quente (K) 410, 410.
area de troca térmica (m?) 500. 550.
calor especifico fluido quente (kcal / kmol / K} 0.45 0.45
coeficiente global de troca térmica (kcal/ m? / min / K) 550, 550.
- alimentag¢io
posi¢do do prato de alimentacao 18 18
vazio (kmol/min) 11.55 11.55
temperatura {°C) 70.2 70.2
composi¢do (fragdo molar):
metanol 0.584 0.584
agua 0.416 0.416
- destilado
vazdo(kmol/min) 6.52 6.30
grau de impureza no topo (agua- ppm) 10.000 1.000
pressdo (atmy) 1.09 1.09
- refluxo de topo
vazio (kmol/min) 9.13 10.08
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- constantes de valvula ( Kmol/(min atm®5))
CV,, produto de fundo L, 18. 18.
CV, , fluido de aguecimento W, ‘ 250. 250,
CV,, fluido de resfriamento W 260. 260.
CV;, destilado D 29. 28,
CV, , refluxo de topo R.D 43, 46,

Como descrito no segundo capitulo, a modelagem dindmica requer um conjunto de
condigdes iniciais em nmimero semelhante ao conjunto de equagdes diferenciais do modelo a
ser considerado. Estas condi¢Ges iniciais foram obtidas aqui através de um programa de
simulagio estaciondria para as configuragées das colunas C1 e C2 constantes da tabela 3.2
(AIChE 'Equipment Testing Procedure - Tray Distillation Columns', AIChE, N.Y. (1980) .

Em trabalho anterior (Poiani et al -1985) foi feita uma comparagio de diferentes
métodos numéricos para a simulagdo do regime estacionario de colunas de destilagio. O
exemplo aplicativo utlizado foi o sistema multicomponente a base de etanol-d4gua. Diversos
métodos em regime estaciondrio foram analisados:

-um método de resolucdo simultinea global do conjunto de equacdes do modelo
(Método Naphtali-Sandholm). As equac¢des do balango de massa, energia e equilibrio
foram agrupadas por estagios e linearizadas, gerando uma matriz tridiagonal, que era
resolvida através do método de convergéncia de Newton-Raphson,

-um método, chamado naquele trabalho de Alternativo (em relagdo ao de Naphtali-
Sandholm), que considerava o modelo de estagios de equilibrio € sua formulagéo era
baseada na sequéncia das diferentes decisdes, a serem tomadas no agrupamento das
equagdes do modelo, propostas por Friday-Smith (o método do ponto de bolha era
utilizado para gerar os perfis de temperatura e vazio molar de vapor nos estagios,

-0 método de Wang-Henke(1966), diferenciando-se dos anteriores pela aplicacdo do
balango de massa global em cada estagio e utiliza¢io do algoritmo da matriz
tridiagonal de Thomas, apresentado por Lapidus (1962), na resolucédo do conjunto
de equacgdes dos balangos de massa dos componentes.

Dos resultados observou-se um comportamento semelhante para os perfis obtidos
pelos tres métodos. Contudo, um critério significativo de distingdo entre os métodos citados
dizia respeito ao tempo dispendido nos calculos. O métode de Naphtali-Sandholm
demonstrou apresentar convergéncia mais rapida, com um menor tempo de CPU. Neste
escopo, utilizou-se aqui o método de Naphtali-Sandholm na determinaciio das condicoes
iniciais estaciondirias das colunas C, e C, processando o sistema metanol-dgua e
especificadas na tabela 3.2.A convergéncia é obtida para uma tolerincia especificada de
2.5E-06,

A simulagido em regime estaciondrio das colunas C, e C, necessitam
aproximadamente de 10 a 15 segundos, para defini¢io das condi¢bes estaticas da coluna
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(temperatura, composi¢des e vazdes para as fases liquido e vapor, de todos os estagios e
taxas de calor do refervedor e condensador).

Na simulacio em regime dindmico utilizando o Modelo A, o tempo aproximado de
calculo necessario para descrever a evolugio temporal das colunas C1 e C2 (tabela 3.2) é de
150 a 300 segundos ( VAX - 730).

Estes tempos de CPU s3o adequados e aceitdveis para desenvolver, comparar e
escolher entre diferentes modelos.

3.5.1 - Anilise da coeréncia interna do modelo.

Inicialmente objetiva-se uma analise da coeréncia interna do modelo.Para isso
utilizando-se sempre o modelo A e a configuragiio da coluna Cl1, trés casos foram
analisados:

Caso 1-Variagdo no balanco material. Respostas preditivas do modelo para uma variagio de
+ 15% na vazio de alimentacéo.

Caso 2-Variagio no balango energético. Respostas preditivas do modelo para uma variagdo
de = 10% na entalpia da corrente de alimentagéo.

Caso 3-Andlise do comportamento do modelo para diferentes geometrias do refervedor e
tambor de refluxo de topo. Distiirbio no balango energeético.

As variagdes em referimento neste trabalho, quando niio especificadas de outra
forma, sdo do tipo linear em rampa entre 10 e 30 minutos, impondo inteira variagdo em 20
minutos.

No intervalo de tempo de 0 a 10 minutos a simulagdo dindmica é retida
numericamente nas condi¢des do estado estaciondrio da coluna, isto €, sem aplicar ao
sistemna qualquer variagfo real (o inicio da variagio para todas as simulagdes deste trabaltho
ocorre a partir do instante 10 minutos). Esse procedimento, objetiva simular um falso
transiente (Biardi et al 1987), originado ou pelo algoritmo numérico ou por uma nio
igualdade entre os perfis estaticos gerados pelo método numérico de Naphtali-Sandholm
utilizado na resolugdo do modelo estacionario e aqueles gerados pelo algoritmo numérico,
método de Gear, utilizado no modelo dindmico entre 0 ¢ 10 minutos ( periodo de tempo em
que nio € imposta nehuma variago ao modelo).

3.5.1.1 - Caso 1: Respostas a variacdes da vaziio molar de alimentacio,
Variacoes no balanco material.

Nesse caso foram determinadas as respostas dindmicas fornecidas pelo modelo,
relativas a variages na vazio molar de alimentag@o de 1. 15% .
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As Figuras 3.1 (a-h) apresentam as respostas em regime dindmico do refervedor,
pratos 5 e 28 e condensador para a coluna C1.

Uma andlise dessas respostas demonstra que, para uma variagio de + 15% na
alimentacdo, efeitos mais acentuados na coluna ocorrem na secgdio inferior, ou seja, na
secgdo de esgotamento, como, coerentemente, era de se esperar, enquanto que a diminuigio
na alimentagéio (-15%) repercute em todo o comportamento da coluna, necessitando de um
maior tempo para alcangar o novo estado em regime estaciondrio. Das figuras anteriores é
possivel deduzir que a condi¢do estacionaria final ¢ alcancada apés cerca de 250 min. de
operagio. Ressalte-se que esta situag@io ¢ analisada mantendo-se o calor fornecido ao
refervedor constante. De uma forma geral todas as variacdes parecem estar coerentes com a
variac@o efetuada. Nota-se a resposta inversa presente no transiente da vazio liquida.
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Fig. 3.1¢ - Vazdo molar de liquido no prato n° 5 x tempo para uma variagio de + 15% na
vazio de alimentacio
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Fig. 3.1e - Temperatura do prato n° 28 x tempo para uma variaco de + 15% na vazio de
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Fig. 3.1h - Temperatura do condensador x tempo para uma variacio de + 15% na vazdo de
alimentagéo

3.5.1.2 - Caso 2:Respostas a variacdes na entalpia da alimentacfio.
Variacao no balango energético.

Nesse caso, sempre utilizando o modelo A, as variagBes analisadas sdo
aumento/reducdo de mesma intensidade (10%) na entalpia da alimentacio o que
corresponde respectivamente a um aquecimento/resfriamento de aproximadamente 30°C na
corrente de alimentagdo. Essas variacOes, sdo do tipo linear em rampa entre 10 e 30
minutos.

As Figuras 3.2.(a-b) apresentam o perfil de temperatura nos estagios 5 e 28 da
coluna C1.

A evolugdo temporal do perfil de holdup' molar de liquido na coluna para uma
varia¢@o de - 10% na entalpia da corrente de alimentagio é apresentada na Figura 3.2-c.

Coerentemente, as diferencas de temperatura sfo mais acentuadas na secgdo inferior
da coluna. E de ressaltar que o 'holdup’ molar para essa mesma secgfio da coluna apresenta
Tesposta inversa.
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Fig. 3.2¢ - Evolug#io do perfil holdup molar de liquido na coluna para uma variagfo de -10%
na entalpia de alimentacio.

3.5.1.3 - Caso 3: Analise do comportamento do modelo para diferentes
geometrias do refervedor e tambor de reﬂuxo de topo.
Variacio no balanco energético.

Ainda com objetivo de uma anilise de coeréncia do modelo, as Figuras 3.3 (a-b)
apresentam 0 comportamento do componente mais volatil (metanol) respectivamente nos
produtos de fundo e topo da coluna CI, para diferentes dimensées do tambor (acumulador)
de refluxo de topo. A variagio imposta é uma reducio de 10% na entalpia da corrente de
alimentagéo.

Especificamente as quatro situacdes reportadas nas Figuras 3.3a-b referem-se a
variagdes no volume do tambor de refluxo obtidas dividindo-se por 2 e multiplicando por
um fator 2 e 10 ¢ valor original da Tabela 3.2.

Analise semethante ¢ apresentada nas Figuras 3.3 (c-d) com referéncia a variagio de
volume do refervedor. Novamente a variagéo imposta é uma reducéo de 10% na entalpia da
corrente de alimentagao.

Pode-se concluir das respostas obtidas, Figuras 3.3 (a-d), que apds determinado
valor critico do volume do acumulador de topo ou refervedor, acréscimos superiores
resultam em uma diminuicdo da rapidez de resposta da coluna (aumento da constante de
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tempo da coluna), Nessa condigdo critica, a constante de tempo do condensador ou do
refervedor passa a ser dominante. Ressalte-se também que, a andlise destas figuras
caracteriza o potencial do modelo para ser utlizado no projeto 6timo dos equipamentos

periféricos da unidade coluna de destilagio.
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Fig. 3.3a - Fragio molar do metanol no produto de fundo x tempo para variagdes na
geometria do sistema condensador + tambor de refluxo de topo.
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Fig. 3.3b - Fragio molar do metanol no destilado x tempo para variagdes na geometria do

sistema condensador + tambor de refluxo de topo
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Fig. 3.3d - Frago molar do metanol no destilado x tempo para variagdes na geometria do
refervedor

3.5.2 - Analise Comparativa entre os Modelos Desenvolvidos.

A seguir apresenta-se andlise, discussdo e confronto entre a capacidade preditiva dos
modelos a uma, duas e trés constantes de tempo, respectivamente modelos A, B e C,
acrescidos de variagdes do modelo A, ou seja modelos A0 e Al, para duas colunas Cl e C2,

com diferentes graus de pureza do produto.

Objetivando entdo, o confronto entre os modelos listados, dois estudos de casos
serdo considerados: o primeiro busca um confronto entre os diversos modelos; utilizando as
configuracdes das colunas C1 e C2 e sem modificar as especificacdes dos pratos constantes
da Tabela 3.2; o segundo busca esse confronto, somente que agora acentuando
modifica¢Bes na geometria da coluna C1, procurando desta forma aumentar a importéncia

relativa do 'downcomer' dos pratos.
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3.5.2.1 - Caso 1: Confronto entre os diverses modelos, sem modificar especificacdes
dos pratos.

Respostas preditivas da fragdo molar do metanol nas correntes de fundo (residuo) e
topo (destilado) e vaziio molar liquido para os pratos intermediarios (5 e 28) das colunas C1
e C2. Variagdo na vaziio molar da corrente de alimentagdo (+30%).

As Figuras 3.4(a-b) e 3.4(c-d) apresentam a fragiio molar do metanol no fundo e
topo, respectivamente para as colunas C1 e C2.
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Fig. 3.4a - Fracio molar metanol no produto de fundo (coluna C1} x tempo para uma
variagdo de +30% na vazdo de alimentacéo.
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As Figuras 3.4(e-f) e 3.4(g-h) apresentam a vazio molar de liquido nos pratos
intermediarios das colunas C1 e C2, para uma variaco de +30% na vazio de alimentagao.
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A Tabela 3.3 resume o niimero de equagbes (NE), o tempo de calculo - CPU(s)
VAX /730 e a razido (A;) de "stiffness" (definida como a razdo entre 0 maximo e 0 minimo
dos auto valores do sistema global ) para os diferente modelos.

Tabela 3.3 - Algumas caracteristicas dos modelos

Coluna C1 Coluna C2
Modelo A, A B C Ay A B C
NE 240 270 420 480 296 333 518 592
CPU(s) 183 225 548 604 253 in 756.5 833
Adj 221.000 | 228.000 | 245.000 | 237.000 | 269.000 | 273.000 | 281.000 | 277.000

assintoticamente 0s mesmos valores em regime.

De todos esses perfis € possivel concluir de uma forma generalizada que, dentro das
condi¢bes do processo em estudo, os quatro modelos considerados (A,Ay,B,C) atingem
Agora, quanto a evolugdo temporal do
transiente, acentuadas diferengas existem entre os modelos, desde diferentes previsdes
quanto & caracterizagio das respostas inversas (varidvel vazio liquido) ou mesmo situacdo
extrema de ndo previsdo da inversa (modelo Ao), fato que para uma operagio controlada da
coluna, o modelo Ao poderia conduzir a uma situagdo de "caos" do sistema de controle.



76

Da Tabela 3.3 parece evidente que a introdugio do 'downcomer’ (modelo B) e do
'holdup' vapor (modelo C) nao variam praticamente a razdo de 'stiffness’. Isto significa que o
incremento do tempo de calculo registrado passando do modelo A para o modelo C ¢
devido mais ao aumento das dimensdes do sistema de equagdes do que propriamente a
rigidez matematica.

Do exame das Figuras 3.4 (a-h) pode-se fazer as seguintes observagbes:

- existe acentuada variacio entre as respostas do modelo Ao e os restantes €
considerando a pequena redugio no tempo de calculo gerada por este modelo, nio
parece conveniente a hipétese de introduzir um "holdup” constante nos pratos da
coluna.

- existe praticamente coincidéncia entre as respostas dos modelos Be Ce é
previsivel que tal consideragio seja facilmente generalizada para toda a coluna visto
a clara resposta do sistema.

- 0s modelos B e C reduzem a resposta inversa prevista do modelo A; este fato pode
ser explicado através do efeito de "smoothing" do conduto de descarga, claramente
registrado nas Figuras 3.4(e-f).

- 0 modelo A apresenta um atraso, quando comparado com o B, em atingir a nova
condicdo de regime.

- 0 aumento do grau de pureza do produto (coluna C1 para C2) parece aumentar o
atraso de A em relagdo a B (para atingir as novas condi¢gdes de regime), bem
como acentua o desvio no comportamento da resposta inversa dos modelos.

Como resultado de todas as consideragSes precedentes, parece-nos conveniente
restringir a aten¢fio somente aos modelos A e B. Considerando ainda a acentuada diferenca
destes modelos quanto ao tempo de calculo necessario para a simulagdo torna-se pois
necessario verificar a real necessidade de aplicagdo de um modelo mais completo, com um
maior grau de descrigdo fenomenologica do processo. Naturalmente a diferenca existente
entre as respostas do modelo A e do modeio B serdio mais evidentes quanto maior for o
numero de ‘'downcomres' presentes na coluna ou quanto maior for o tempo de residéncia do
fluido nos 'downcomers'. Dentro de tais consideragdes o proximo exemplo procurara definir
a escolha do melhor modelo a ser utilizado na sequéncia deste trabalho.
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3.5.2.2 - Caso 2 : Confronto entre os diversos modelos, modificando especificacdes dos
pratos.

Respostas preditivas dos modelos, variando-se a geometria da colm Cl1
(diminuindo o 'holdup' dos pratos e aumentando o 'holdup' do 'downcomer’). Variacdo na
entalpia da corrente de alimentagéo (resfriamento em cercs de 30 C).

Neste caso a geometria da coluna C1 é modificada segundo as dimensdes
carcteristicas listadas na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 - Principais modificacdes geométricas relativas a coluna C1

espago entre os pratos {m) 1.5
largura do vertedouro (m}) 1.62
altura da secgdo de entrada no prato (m) 0.02
didmetro do tambor de refluxo (m) 1.4
comprimento do tambor de refluxo (m) 1.3
volume livre do refervedor (m?*) 0.45

Todas essas modificagdes objetivam aumentar a importdncia relativa do
'downcomer"; reduzindo o holdup' dos pratos, do refervedor e do condensador enquanto €
aumentado o 'holdup' do 'downcomer'. O tipo de perturbagdo imposta para o estudo deste
caso é um resfriamento da corrente de alimentagéo de cerca de 30 °C.

Como pode ser observado das Figuras 3.5 (a-b) existe acentuada diferenca de
resposta entre 0 modelo A e 0 modelo B nessas condi¢bes. Nota-se também o atraso do
modelo A em relagdo a curva de resposta do modelo B. Tambem do ‘holdup’ em um prato
intermediario da secg¢do inferior da coluna pode-se observar que.o modelo B, como ja citado
anteriormente, reduz a resposta inversa do sistema. Esta redu¢fo na resposta inversa se
traduz por alcangar em tempo menor a nova configuragdo de regime. Contudo, nio obstante
se considerar uma situagdo geométrica modificada, o tempo caracteristico de evolugdo e de
regime nic sdo marcadamente diferentes para os dois modelos. Para confirmar as
impressdes obtidas e para melhor compreender as diferentes capacidade material em jogo,
introduz-se neste confronto também um modelo Al. O modelo Al deriva do modelo A, e
em relacdo a este apresenta como diferenga o fato de considerar o 'holdup' de liquido global
no prato como sendo dado pelo 'holdup’ da zona ativa do prato mais o 'holdup’ do
'downcomer’, ou seja apresenta um Unico termo de capacidade somente que maior que
aquele do modelo A.
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As Figuras 3.6 (a-b) apresentam o confronto entre as respostas dos trés modelos (A,

Al e B). De imediato confirma-se que quanto maior o 'holdup' maior o atraso na resposta da

- coluna, coerente com o modelo do 'holdup' liquido global. Nota-se que, no inicio os modelos

Al e B apresentam o mesmo tipo de andamento. Porém no tempo o modelo Al, em fungéo
de sua maior e Gnico termo de capacidade, apresenta um maior retardo do que A ¢ B.

O comportamento do sistema parece estar consistente com uma consideracio geral
de rigidez do modelo. De fato, cada prato ¢ simulado em termos de somente uma
capacidade ou uma unica constante de tempo para o modelo A, de duas constantes de tempo
para 0 modelo B e para o modelo Al é simulado com somente uma tnica constante de
tempo mas esta correspondente a soma das duas do modelo B,
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Fig. 3.6a - Temperatura do refervedor x tempo para uma variagéo de -30° C na
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Como consideragdo final, depois de toda a analise precedente, pode-se concluir que
o modelo A ¢ mais simples e comporta um menor tempo de calculo quando comparado com
o modelo B.

A utilizagdo do modelo B torna-se conveniente em geral em uma fase preliminar da
simulagdo e/ou projeto, ou ainda nos casos de acentuada importincia do downcomer,
objetivando corrigir ou confirmar a indicagio preliminar do modelo A.

Apds a abordagem dos diferentes termos capacitivos materiais e tendo-se
selecionado o modelo A como o mais recomendado para o presente trabatho, seja pelo seu
menor tempo de calculo, seja por consideragdes geomeétricas, seja pela modesta importéncia
do ‘downcomer’, seja pelo niimero de pratos na coluna (30), pode-se ainda estudar variagdes
desse modelo para simplificagSes dos termos referentes ao balango energético da coluna.
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3.5.2.3. Confronto entre modelos com simplificacdes no balance energético

Mc Avoy T.J. et al (1986) sugerem a alternativa de considerar o balango entalpico,
instantaneamente em regime, possibilitando assim a transformagéo da equagdo diferencial
(2.2), balango de energia. em equagio algébrica. Segundo essa linha, dois modelos
simplificados podem ser obtidos do modelo A ( modelo a uma constante de tempo), que,
para efeitos de nomenclatura, serio aqui denominados de modelos S1 e S2:

Modelo S1 : considera desprezivel a derivada da energia total para todos os estagios
ou seja o balango entalpico € tomado instantaneamente em regime. A equacio (2.2) assume
a forma algébrica:

HV, .V, +HL L +HEY F,~HVV,+W)~HL(U,+L)=0 (2.2

n+1*n+l

Desta forma, a definicio de energia (equagio 2.6) resulta supérflua e nido €
introduzida no modelo; o simples estagio ¢ constituido por 2NC + 4 equagdes. O algoritmo
de resolugdo € analogo aos modelos anteriores.

Modelo S2 : considera desprezivel a derivada da energia total somente nos pratos.
Para os pratos o modelo é constituido de 2NC + 4 equagdes para cada estigio, coincidindo
com as do modelo S1. O condensador e o refervedor sdo descritos mediante o modelo
completo descritos nos itens 2.2.4 e 2.2.5.

Uma simples comparagdo entre modelos (modelo A, modelo S1 e modelo S2) ¢
apresentada nas Figuras 3.7 (a-b). Esses resultados referem-se a destilagdo da mistura
metanol/dgua processada na coluna C1. A variagio considerada ¢ uma redugfo na vazio da
alimentagdo de 5%. O confronto proposto mostra claramente a importancia de uma correta
determinagao da evolucdo temporal da entalpia ac longo da coluna.

Mesmo quando se considera o balango energético diferencial somente no
condensador e no refervedor, continua a existir um acentuado desvio em relagdo ao modelo
completo proposto como confrontos. Observa-se também que a inclinagdo inicial das curvas
de respostas analisadas, Figuras 3.7 (a-b), é fortemente influenciada pela presenga do térmo
derivativo do balango energético. Relembre-se que esta inclinagfo inicial € de enorme
importancia sobretudo no projeto e/ou verificagdo do sistema de controle da coluna
(Stephanopoulos, 1984).
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3.6 - Influéncia do tipo de contato considerado. Consideraciio dos modelos de
pratos: valvulado,perfurado e com campénula.

Para avaliar o comportamento dindmico dos diversos pratos, restringiu-se a aplicagdo
do modelo a um sistema constituido de um uUnico estagio. O estagio é considerado
adiabético, operando a uma pressio constante e alimentado por duas correntes, uma liquida
¢ outra vapor das quais sio conhecidas a temperatura, a vazio ¢ a composigfo. Os pratos
foram dimensionados (Smith, B.D.- 1963) para iguais: didmetro, area dos orificios ¢ drea
ativa, mantendo constante a altura do vertedouro e a abertura de entrada no prato do fluxo
liquido. Em todas as simula¢bes € aplicada uma perturbaco do tipo degrau no instante t =
0, reduzindo-se em 20% a vaziio molar da corrente liquida entrando no prato.

Os quatro tipos de pratos utilizados como exemplo aplicativo do programa
construido, bem como as grandezas geométricas relativas sdo reportados a seguir:

- prato perfurado 'cross flow' e 'split flow’,
Tabela 3.5;

- prato com campénula e arranjo com passo equilatero ‘cross flow' e 'split flow',
Tabela 3.6;

- prato valvulado ¥, 'cross flow' e 'split flow', definido pela correlagdo de Glitsch,
Tabela 3.7;

- prato valvulado ¥, ‘cross flow' e 'split flow’, definido com a correlagio de Nencetti
Nardini e Zanelli, Tabela 3.8.

Tabela 3.5: pratos perfurados

geometria do prato cross-flow split-flow
diametro do prato (m) 1.170 1.170
altura do vertedouro (m) 0.040 0.040
largura do vertedouro lateral (m) 0.819 0.666
largura do vertedouro central {m) - 1.165
altura abertura de carga (m) 0.039 0.039
espacamento entre os pratos {m) 0.400 0.400
didmetro dos orificios (m) 0.005 0.005
passo (equilatero) 0.015 0.015
espessura do prato (m) 0.003 0.003
area ativa (m?) 0.608 0.608
eficiéncia {adim) 1.00 1.00




Tabela 3.6 pratos com campénula

geometria do prato cross flow split flow
didmetro do prato {m) 1.170 1.170
altura do vertedouro (m) 0.040 0.040
largura do vertedouro lateral (m) 0.819 0.666
largura do vertedouro central (m) - 1,165
altura abertura de carga (m) 0.039 0.039
espagamento entre 0s pratos (m) 0.400 0.400
namero de campanulas 20 20
passo (equildtero) 0,176 0.176
didmetro da capsula {m) 0,102 0.102
altura da capsula (m) 0,067 0.067
didmetro externo (m) 0.069 0,069
altura (m) 0,057 0.057
espessura da campanula (m) 0,003 0.003
numero de aberturas por campanula 20 20
distdncia da abertura do prato (m) 0,013 0.013
abertura abaixo da capsula (m) 0,004 0.004
eficiéncia 1.00 1.00
Tabela 3.7: Prato valvulado Glitsch
geometria do prato cross-flow Glitsch split flow
didgmetro do prato (m) 1.170 1.170
altura do vertedouro (m) 0,040 0.040
largura do vertedouro central (m) - 1.165
largura do vertedouro lateral (m) 0.819 0.666
altura abertura de carga (m) 0.039 0.039
espacamento entre 0s pratos (m) 0.400 0.400
numero de valvulas 52 52
espessura da valvula {m) 0.0015 0.0015
densidade do metal da valvula (Kg/m* 8009 8009
espessura do prato (m) 0.002 0.002
area ativa (m?) 0,608 0,608
eficiéncia 1.00 1.00
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Tabela 3.8: prato valvulado Nencetti

geometria do prato cross flow split flow
didmetro do prato (m) 1.170 1.170
altura do vertedouro (m) 0.040 0,040
largura do vertedouro lateral (m) 0.819 0.666
largura do vertedouro central (m) - 1.165
altura da abertura de carga (m) 0.039 0.039
espagamento entre os pratos (m) 0.400 0.400
namero de valvulas 52 52
didmetro da vélvula (m) 0,039 0,039
didmetro do orificio (m) 0,038 0,038
espessura da valvula (m) 0,0015 0,0015
densidade do metal da valvula Kg/m? 8009 8009
espessura do prato (m) 0,002 0,002
area ativa {m?) 0,608 0,608
eficiéncia 1.00 1.00
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As Figuras 3.8(a-b) apresentam o confronto entre os 'holdup molar' e a vazio molar
de liquido para os quatro pratos 'cross flow'. Nao foi possivel apresentar em uma Unica
figura a comparagdo entre as perdas de carga visto que a diferenga entre as mesmas tornava
o grafico insignificante do ponto de vista dindmico. As Figuras 3.8(c-j) mostram o 'holdup’
molar e a perda de carga para cada prato separadamente.

Da Figura 3.8a relativa aos 'holdups' observa-se que os pratos perfurados apresentam
menor ‘holdup’, seguido do prato valvulado segundo Nencetti, do prato com campanula e
por fim com o maior 'holdup' o valvulado segundo Glitsch. Assente-se que o tempo
caracteristico da dindmica de um prato esta estritamente ligado ao valor assumido do
'holdup'. neste sentido a Figura 3.8b relativa a vazio liquida mostra que os quatro pratos
simulados apresentam constante de tempo diferente para atingir a nova condigio
estacionaria. Coerentemente com os valores dos 'holdups’ obtidos o prato prefurado atinge o
regime num menor tempo, vindo depois o valvulado segundo Nencetti, aquele com
campanula e por altimo o valvulado segundo a correlagéo de Glitsch. A mesma consideragio
¢ valida para o ‘'holdup’, onde maiores tempos para se atingir o regime estdo em
correspondéncia com mais altos valores de 'holdup'.

O confronto entre a geometria ‘cross flow' e 'split flow’, Figuras 3.8 (c-j), mostra que
todos os pratos 'split flow' apresentam 'holdup' e perda de carga inferior aos correspondentes
pratos ‘cross flow'. Analogamente a Figura 3.8a, a um 'holdup' menor corresponde um
menor tempo de evolu¢do em regime, o que permite concluir que os pratos 'split flow'
atingem mais rapidamente a nova condi¢do estacionaria. Este resultado pode ser
generalizado para todas as situagdes estudadas (diferentes capacidade material do prato:
diferentes didmetros do prato e vazdes molares de liquido e vapor).
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3.7 - Influéncia da ndo idealidade do contato liquido-vapor.Consideracio
do modelo de eficiéncia de pratos, segundo Murphree.

Objetiva-se neste item discutir e verificar a importincia da introdugdo de um
parametro de eficiéncia na descri¢do do contato liquido-vapor, ¢ a sua influéncia no
comportamento dindmico de colunas de destilagéo.

Como descrito no ftem 2.3, a utilizagio do modelo de Murphree para eficiéncia de
prato , requer que a equagdo de equilibrio liquido-vapor (2.3) seja modificada para:

M ,
Y =g, K, ——2+l-g )Y, (2.3)

i inttrin
2 M,

onde ¢,, representa a eficiéncia segundo Murphree (Holland-1966) do componente i no
prato n referida a fase vapor e definida pela seguinte relagdo:

£ = Ya'.n - K.n—i
LR
Kr,nXi,n - K‘n-l

que substituida na equacio (2.3) fornece (2.3').

O sistema utilizado para exemplificagdo do comportamento dindmico da coluna na
presenca de estagios reais € o sistema metanol-agua. Em um primeiro exemplo uma coluna
teorica com 18 estdgios ideais é comparada dinamicamente com a coluna real com 30
estagios e eficiéncia 0,6 constante e igual para todos os componentes e estagios da coluna
C1 (Tabela 3.2). Para evitar que diferen¢as no perfil de pressdo influenciem a comparagéo,
modifica-se neste caso a correlagdo fluidodindmica para o calculo da perda de carga, de
modo que. a varia¢o de pressdo seja igual e uniformemente distribuida nas duas colunas. A
Figura 3.9a mostra a fragdo molar do ‘metanol no destilado impondo uma perturbagio
simuitanea do tipo rampa: aumento de 5% na vazio e de 3% na fra¢do molar do metanol na
corrente de alimentagfo, em 20 minutos a partir de t =10 min..

Como era de se esperar a coluna de 30 pratos responde mais lentamente em relagio a
de 18, visto a sua capacidade ser maior e portanto maior a sua constante de tempo
caracteristica.

Na figura 3.9b a coluna com 18 pratos tedricos é comparada com a coluna de 30
pratos reais assumindo dois valores para a eficiéncia global do prato (0.60 e 0.65). A
variagdo ¢ a mesma do caso anterior. Do caso estudado pode-se evidenciar alguns fatos:

- Com os valores de eficiéncia iguais a 0.60 para todos os pratos e componentes, ¢ possivel
obter praticamente igualdade de resposta entre o modelo a prato real e tedrico quanto a
composi¢do final em regime do fundo da coluna, entre os modelos com prato tedrico e prato
real. Ao contrario, a composi¢éo final do destilado apresenta uma diferenga consideravel
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(Fig. 3.9b). Para obter uma melhor igualdade de resultados do valor final desta variavel ¢
necessario tomar-se uma eficiéncia de 0.65. Esta simulacio demonstra a sensibilidade
paramétrica do modelo quanto a esta grandeza. Parece evidente que a pureza do destilado é
sobre-estimada no caso de colunas com pratos tedricos.

- Conclui-se também que a possivel utilizagdo do modelo de eficiéncia de Murphee,
objetivando para efeitos de modelagem dindmica reduzir uma coluna a prato real para pratos
tedricos, ndo implica necessariamente em igualdade das respostas {em térmos de constante
de tempo e dindmica qualitativa) dos perfis em regime transiente,

Das consideragbes precedentes pode-se concluir que, visto a ambiguidade e a
dificuldade de reduzir-se a coluna com pratos reais a uma coluna com pratos tedricos
através do conceito de eficiéncia de colunas e visto a sensibilidade do comportamento
dindmico a variagdes dos valores de eficiéncia, recomenda-se a utilizagdo do modelo a
estagios reais para a simulagio dindmica das colunas de destilagdo. O claro limite que devera
ser superado neste modelo é quanto a valores constantes de eficiéncia que por sua vez sabe-
se estar intrinsicamente correlacionada com a fluidodindmica do sistema e portanto com a
sua variagdo no tempo.
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Fig. 3.9a - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para estagios tedricos e
reais.
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3.8 - Analise do comportamento dinimico em malha aberta

O comportamento dindmico de colunas de destilagéo, com concentra¢do de impureza
no produto de topo variando de 103 a 106 ppm, é estudado via simulagdo digital do modelo
A definido no Capitulo 2.

As respostas dindmicas do sistema em malha aberta sdo exploradas e analisadas para
diferentes situagdes:

- varia¢bes no grau de pureza do produto.

- variacOes em diferentes varidveis do processo,

- variagOes nas volatilidades relativas (efeitos da volatilidade relativa) e

- variagdes de intensidade e sentido da pertubagfo (linearidade do sistema)

A andlise quanto ao grau de pureza do produto é efetuada para as duas colunas C1 e
C2, especificadas na Tabela 3.2. Todas as analises restantes serdo efetuadas para a coluna
C1. A escolha da coluna C1 ¢é devido apenas ao menor tempo de calculo exigido (Tabela
3.3), procurando assim racionalizar ¢ trabalho de analise.

A andlise quanto a variavel perturbada objetiva verificar a capacidade preditiva do
modelo para variagdes em diferentes variaveis do processo:
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- Temperatura do fluido refrigerante,

- Vazdo molar de alimentagio,

- Composigio molar da alimentagio,

- Taxa de calor cedido ao refervedor e
- Vazio de refluxo.

A analise quanto a varia¢bes de diferentes intensidades e sentidos, objetiva verificar a
provavel ndo linearidade do sistema como também a velocidade de resposta do sistema para
redugbes na intensidade das variagdes. Como ja citado no capitulo anterior, as variagdes
quando ndo especificadas, sdo consideradas do tipo linear (rampa) entre 10 e 30 minutos,
impondo inteira variagio em 20 minutos. O motivo da variagdo iniciar no tempo de 10
minutos € segurar inicialmente a simulagio dindmica, por dez minutos, nas condigdes do
regime estacionario, ndo ocorrendo nenhuma variagdo real nestes dez minutos, esta ¢ uma
boa norma (como ja citado anteriormente) para verificar se os resuitados da simulagio
estatica e dindmica sdo coerentes,

A analise quanto aos efeitos da volatilidade relativa permite caracterizar a diferenga
no comportamento dindmico de diferentes sistemas (com diferentes volatilidade, =2 ¢ o
=4}, em fun¢do por exemplo da pureza do produto, da velocidade e linearidade da resposta.

De uma forma geral as respostas dindmicas que serdo apresentadas nas analises a
seguir, fornecem-nos uma melhor compreensio e um discernimento dos probiemas
esperados no controle de colunas de alta pureza.

3.8.1 - Anilise quanto a variavel perturbada
- Entalpia de alimentacio

Analisa-se os efeitos de uma diminuigio na entalpia de alimentagao, correspondendo
a uma redugdo de cerca de 30 °C. Na realidade trata-se de um afastamento da alimentagio
(liquido saturado) de sua temperatura de ebuli¢do, ou seja um subresfriamento de 30 °C.

Tal vanagio coerentemente com o fato da coluna estar mais fria (Fig. 3.2(a-b)),

comportara um aumento da pureza de topo (Fig. 3.5a) e um aumento da perda do
componente mais volatil no fundo da coluna (Fig 3.10).
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- Vaziao de alimentacao

A vazio de alimentagdo ¢ aumentada de 30% e estuda-se a resposta da pressiio e
temperatura do refervedor e condensador.

Aumentando-se a vazdo de alimentag¢do ocorre uma diminuigdo da pureza de topo
(Fig. 3.4b), e como era de se esperar ocorre um aumento da temperatura do condensador
{Fig. 3.1h). O efeito do aumento de temperatura sobrepuja o efeito da redugdo de pureza no
topo e a pressio no condensador aumenta, conforme mostra a Figura 3.1 la.

No refervedor, ao contrario do condensador, o aumento da fracio molar do mais
volatil (Fig. 3.4a) supera o efeito do aumento de pressdo (Fig. 3.11b) no fundo e aumento de
temperatura na sec¢do de enriquecimento da coluna (Fig. 3.le). Consequentemente, a
temperatura do refervedor e da secgio de fundo da coluna diminui, conforme pode ser visto
respectivamente nas Fig. 3.1a e Fig. 3.1b.
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- Calor fornecido ao refervedor

A situacdo analisada é um aumento de 10% na taxa de calor fornecida ao refervedor.

O aumento da taxa de calor cedido ao refervedor provoca inicialmente um aumento
da vazdo de vapor que deixa o refervedor (Fig. 3.12a), a composigdo do mesmo fica mais
pesada, aumentando assim a temperatura (Fig. 3.12b).0 aumento da temperatura provoca
uma diminui¢do na taxa de calor recebida pelo liquido no refervedor, gerando assim uma
redugdio no vapor gerado para a secgdo de esgotamento da coluna (Fig. 3.12a). O vapor
mais pesado alcangando o topo da coluna provoca um aumento na temperatuda de
condensagdo (Fig. 3.12c¢) implicando em uma redugdo na pureza do produto de topo (Fig.

3.12d).
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Fig. 3.12a - Vazdo molar de vapor no refervedor x tempo para uma variagdo de + 10%
na taxa de calor cedida ao refervedor.
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Fig. 3.12d - Fracio molar do metanol no destilado x tempo para uma variacdo de +10%
na taxa de calor cedida ao refervedor,

- Vazio de refluxo no topo da coluna.

A variacdo € um aumento de 10% na vazdo de refluxo de topo que retorna a coluna.

Aumentando a vazio de refluxo, a coluna fica mais fria, ocorrendo uma diminuigio
da temperatura (Fig. 3.13a). O aumento do grau de pureza no condensador ¢ acompanhado
também de um aumento de pureza nos pratos da coluna (Fig. 3.13b), pois esses passam a
receber uma maior quantidade de liquido de composicio leve proveniente do condensador.
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- Compeosi¢iio da alimentacio

A variavel do processo em estudo € a composi¢io da alimentagfo. Uma variaco
bastante comum em colunas industriais ¢ o empobrecimento da corrente de alimentagdo
quanto ao componente mais volatil.

Para o sistema metanol-agua estudou-se uma redugdo de 7,5% na composigdo do
metanol na corrente de alimentagio da coluna.

A alimentagio se tornando mais pesada gera um acréscimo em sua temperatura de
bolha aumentando a temperatura do prato de alimenta¢do. A coluna recebendo uma maior
quantidade de liquido pesado no prato da alimenta¢do apresenta um aumento de temperatura
nas duas secgbes (Fig. 3.14a e Fig. 3.14b) e consequente reducgio do grau de pureza (Fig.
3.14¢ e Fig. 3.14d). Dessas figuras, observa-se que variagdes na composi¢do da alimentacgio
sdo sentidas mais rapidamente na sec¢fio de fundo da coluna.

Com a coluna mais pesada a pressdo do condensador diminui (Fig. 3.14e). A
influéncia da mudanga de composi¢do (Fig. 3.14f) € maior do que a influéncia da redugédo de
pressdo e a temperatura no condensador aumenta (Fig. 3.14g).
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Fig. 3.14a - Temperatura no prato n° 5 x tempo para uma variacdo de - 7,5% na
composi¢do do metanol da alimentagio.
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Fig. 3.14c - Fragdo molar do metanol no prato n° 5 x tempo para uma variagio de - 7,5%
na composi¢ido do metanol da alimentagio.
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Fig. 3.14d - Frag@o molar do metanol no prato n® 28 x tempo para uma variagdo de
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Fig. 3.14e - Pressio no condensador x tempo para uma variagdo de - 7,5% na
composigdo do metanol da alimentagio.
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Fig. 3.14g - Temperatura no condensador x tempo para uma variagio de - 7,5%
na composi¢do do metanol da alimentago.
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- Temperatura da Agua de refrigeracio
A varia¢do analisada é uma aumento de 5% na temperatura da agua de refrigeragio.
O aumento na temperatura da agua de refrigeragdo diminui a taxa de condensacio.
A diminui¢iio da taxa de condensagéo provoca um aumento da temperatura do condensador(

Fig. 3.15a) e consequente redugdo do grau de pureza do destilado (Fig. 3.15b) e vazdo de
refluxo da coluna (Fig. 3.15c).
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Fig. 3.15a - Temperatura no condensador x tempo para uma variagdo de +5% na
temperatura da agua de refrigeracio.
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Fig. 3.15b - Fragiio molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio de +5% na
temperatura da agua de refrigeragao.
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Fig. 3.15¢ - Vazdo de refluxo no topo da coluna x tempo para uma variacio de +5% na
temperatura da agua de refrigeragdo.
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3.8.2 - Efeitos do grau de pureza e volatilidade relativa.

Simplificagdes no modelo termodinidmico foram efetuadas neste itemn objetivando
estudar o efeito do grau de pureza do destilado e da volatilidade relativa no comportamento
dindmico da coluna.

Essa analise ¢ efetuada para as duas colunas Cl e (2, respectivamente com
concentragdo de 10.000 ppm e 1.000 ppm de impureza no destilado e estudada para dois

valores de volatilidade relativa (a0 =2 e 0. = 4).

As Figuras 3.16a e 3.16b apresentam a variagdo na composicdo do destilado das
colunas C1 e C2 para uma redugéo de 5% na taxa de calor fornecida ao refervedor.

A resposta da coluna C2 para um aumento de 5% na taxa de calor do refervedor é
registrado na Figura 3.16¢.

As Figuras 3.16d apresentam o comportamento da fragio molar do mais volatil no
produto de fundo da coluna C1 para uma redugio de 5% na taxa de calor fornecida ao
refervedor. A Figura 3.16e mostra o transiente da fragdo molar do + volatil no fundo da
coluna C2, para um aumento de 5% na vazdo de refluxo que retorna a coluna {variagdo no
balango material da coluna).
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Fig. 3.16a - Fragdo molar do + volatil no destilado x tempo para uma variag¢do de -5% na
taxa de calor cedida ao refervedor da coluna com grau de impureza no topo =
10.000 ppm.
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Fig. 3.16c - Fragio molar do - volatil no destilado x tempo para uma variagdo de +5% na
taxa de calor cedida ao refervedor da coluna com grau de impureza no topo =
1.000 ppm.
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Fig. 3.16d - Fragao molar do + volatil no produto de fundo x tempo para uma variagao de
-5% na taxa de calor cedida ao refervedor da coluna com grau de impureza no
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Dessas respostas em malha aberta pode-se concluir:

- respostas extremamente lentas da coluna sio preditas a medida que se aumenta o
grau de pureza do produto.

- ha pequena diferenga no comportamento dinimico de sistemas com diferentes
volatilidades relativas (o = 2 e o = 4) quando o nivel de pureza do destilado
(10.000ppm) € moderado (Figuras 3.16a e 3.16d).

- quando a pureza é aumentada (coluna C2) as respostas dinimicas apresentam
acentuadas diferengas para diferentes volatilidades relativas (Figuras 3.16b,
3.16c e 3.16e).

- para sistemas com volatilidade relativa alta a resposta em muitos casos € mais

rapida e altamente nio linear (Fig. 3.16¢ e 3.16¢).

- a resposta dindmica mais rapida para volatilidade relativa maiores requer um
sistema de controle também rapido para evitar assim grandes variagdes na pureza
do produto.

3.8.3 - Analise da linearidade do sistema

Estudou-se a resposta da destilagio (coluna-C1), com grau de impureza no destilado
na faixa de 1%, para perturbagdes com diferentes intensidade e dire¢fio. Buscou-se uma
analise do grau de linearidade do sistema.

A Figura 3.17a apresenta o transiente da fragdo molar do componente mais volatil no
produto de fundo da coluna, para variagdes, de diferentes intensidades e diregdes (£ 3%, +
6%), na composicdo molar da alimentagdo. Para as mesmas varia¢Ses anteriores, a Figura
3.17b apresenta o transiente da pressdo para o prato numero 28 da coluna e a Figura 3.17c
mostra 0 comportamento da temperatura no refervedor,.

Analogamente, a Figura 3.17d apresenta o transiente da fracio molar do componente
mais volatil no produto de fundo da coluna, para as variagdes (+ 3%, + 6%) na vazo molar
da alimentac@o. Para as mesmas variagdes, as Figuras 3.17e e 3.17f apresentam o transiente
da pressdo no prato numero 28 e da temperatura no refervedor, respectivamente.

Estudando-se a variavel composi¢do (Fig. 3.17a) verifica-se que para pequenas
variagdes (+3%) na composi¢do da alimentagfo, a variagdo positiva (+3%) cresce
lentamente e monotonicamente enquanto a resposta a variagdo negativa (-3%) também é
monotnica somente que apresentando uma menor constante de tempo. Para variagdes
maiores (+6%) a resposta apresenta comportamento nio monotdnico. O comportamento
quanto a intensidade da variagdo € totalmente diferente (fig. 3.17a) para as duas variagtes
positivas (+3% e +6%) ou negativas (-3% e -6%). Portanto para varia¢gdes na composi¢do
da alimentagdo pode-se concluir que a variavel composi¢do apresenta comportamento nio
linear quanto a intensidade e sentido da perturbagio.
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Fig. 3.17¢ - Temperatura no refervedor x tempo para variagoes de £3% e £6% na
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Para variagBes na vazio de alimentagdo e fixando novamente a atengdo na variavel
composigdo (Fig. 3.17d) nota-se que as variagdes positivas e negativas determinaram
respostas bastante simétricas para a varidvel em estudo (composi¢dio do mais volatil no
produto de fundo). Comparando-se ainda a resposta as duas variagdes positivas de
diferentes intensidades (3% € 6%), nota-se que a primeira ¢ aproximadamente a metade da
segunda, 0 que caracteriza a linearidade da varidvel. Portanto, para variagbes na vazio
molar da alimentacBio conclui-se que a varidvel composi¢dio apresenta um comportamento
linear quanto a intensidade e sentido da variagéo.

Em analise semelhante, tem-se por um lado que as variaveis pressio (Fig. 3.17b) e
temperatura (Fig. 3.17c) apresentam comportamento nio linear quanto & intensidade e
sentido da variagdo na composicdo da alimentagdo e por outro lado tem-se que essas
mesmas variaveis (Fig. 3.17¢ e Fig. 3.17f) apresentam comportamento linear quanto a
intensidade e sentido da variagdo na vazio molar da alimentagfo.

Dessas duas observagdes conclui-se que a linearidade quanto a intensidade e sentido
da perturbagfo € fun¢fio nfio somente da varidvel que estd sendo analisada como também da
varidvel que foi perturbada. Portanto, n3o se pode dizer a priori qual varidvel observada
possui comportamento linear, o que ressalta a importancia de um modelo ndo linear para a
simula¢do da coluna.

Os resultados (Fig. 3.17a a Fig. 3.17f) mostram ainda que o sistema responde mais
lentamente a medida que a intensidade da variagio é reduzida. Isso permite explicar porque
a constante de tempo predita por andlise linear é maior do que aquela determinada por
simulacfo ndo linear (visto que a analise linear ¢ baseada em pequenas variagdes (respostas
mais lentas).

De uma forma global, pode-se concluir do estude da influéncia de diferentes
variagOes no comportamento da coluna, que se tem tantos efeitos superpostos e simultineos
que ¢ extremamente dificil prever qualitativamente uma resposta sem o auxilio da simulagio.
O comportamento de cada varidvel produz efeitos de maior ou menor intensidade no
comportamento das outras variaveis. A forma como ocorre a interacdo entre as variaveis, e
qual o efeito de maior influéncia no comportamento de determinadas variaveis em estudos, é
tdo complexa que se torna impossivel definir regras genéricas para prever o comportamento
qualitativo das respostas. Isto é, generalizagdes nio podem ser efetuadas e cada perturbacéo
deverd ser analisada caso a caso, através da simula¢do, objetivando ndo s6 uma analise
qualitativa como também quantitativa do efeito de cada perturbagio sobre a dindmica da
coluna.

3.9 - Valida¢ao do modelo dinamico usando resultados da literatura

Objetivando a comparagido do modelo com resultados da literatura foram realizadas
duas provas comparativas.

Prova 1 - Resposta em malha aberta. Valores finais em regime estacionario.
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O proposto da primeira prova é uma compara¢io das condigbes finais de novo
regime estaciondrio obtidas através do modelo dindmico, com resultados experimentais da
literatura {AIChE - Research Committee, "Final Annual Report” University of Delaware -
1978).

O sistema estudado € o metanol-agua e as especificagdes da coluna, da referéncia
citada, sdo dadas na tabela 3.9 .

Tab.3.9 - Especificacdes da coluna AIChE (1978)

- geometria do prato
pratos valvulados '(cross flow)' 20
didgmetro da coluna (m) 1.676
espago entre os pratos (m) 0.610
area dos orificios (m?) 0.306
altura do vertedouro (mm) 50
comprimento do vertedouro (m) 1.09
altura da secgd@o de entrda no prato (m) 0.04
eficiéncia do prato (Murphree) 0.70

- dados do processo

-alimentacio
vazio (kg / h) 18144
temperatura (C) 70.2
% em massa do metanol 71.43
% em massa da agua 28.57
pressio (kPa) 308

- destilado
vazio (kg / h) 12972
impureza ( ppm - dgua ) 80

- refervedor
vazdo (kg / h vapor) . 13517
temperatura (C) / pressdo (kPa) 126 /239

- condensador
vazdo (m*/ h agua) 704
temperatura(C) entrada / saida 29.6/39.6
razio de refluxo 1.0

Esta prova € particularmente importante quanto & aceitabilidade de parametros e
correlagbes utilizadas no meodelo, como eficiéncia, valores de equilibric liquido-vapor,
pressdo vapor, correlagdes de entalpia, perda de carga, faixa de operagio estdvel, etc...

As Figuras 3.18a e 3.18b mostram respectivamente os perfis de temperatura (K) e
fragdo molar do metanol ao longo da coluna.
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Prova 2 - Resposta em malha aberta. Evolucio temporal das composi¢oes topo/fundo.

Para verificar a adequagio do modelo a resultados em regime dindmico existentes na
literatura, Luyben et al. (1988) estuda-se o transiente das composigdes de topo e fundo para
uma variagio de + 2% na vazio de refluxo de topo. O sistema estudado € o metanol-agua e
utiliza-se a configuragio de coluna da referéncia acima citada (Luyben et al). Esta
configuragdo de coluna é a mesma utilizada por Chiang (1985), a eficiéncia dos pratos ¢é de
75%, a hidraulica dos pratos € calculada pela relagdo de Francis e a queda de pressio,
utilizando o mesmo procedimento de Luyben, foi considerada desprezivel.

A Figura 3.18c mostra a evolugio temporal (variagdo percentual em relagdo ao
estacionario) das composigdes de metanol no topo (Xp) e fundo (Xy) da coluna. Para
objetivos de controle sdo de maior relevancia as variaveis que realmente $80 monitoradas e
controladas na planta.

As figuras 3.18a, 3.18b e 3.18¢ demonstram a boa concordancia entre os resultados
do modelo e da literatura. Pode-se considerar assim o comportamento do modelo bastante
satisfatorio e perfeitamente adequado para ser utilizado no estudo de colunas de destilagio
de elevada pureza.
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Fig. 3.18c - Variagdo percentual (em relagio ao estacionario) da fracdo molar de metanol no
destilado (X) e fundo (Xg) x tempo para uma variagiio de + 2% na vazio
de refluxo de topo.
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4 - DINAMICA EM MALHA FECHADA - CONTROLE

4.1 - O problema do controle de colunas de destilacio de alta pureza

A destilacdo é uma das mais usuais operagfes unitarias da industria quimica e
provavelmente a mais estudada do ponto de vista do controle. Contudo, o controle de
composi¢do no topo e no fundo (controle dual) de colunas de destilagio tem-se
demonstrado de dificil implementacfo pratica (Skogestad e Lundstrom, 1990). O controle
de composi¢cdo em um unico ponto da coluna (uma composi¢do controlada com um
controlador feedback e a outra nfo controlada) é muito comum, enquanto que o controle em
dois pontos (controle feedback em ambas as composi¢des) raramente € utilizado (Skogestad
S. et al, 1990). Uma razio para isto € que a sintonia "on-line" das duas malhas de controle
de composi¢do apresenta forte interagdo, e em colunas de destilagdo essa sintonia é muito
dificil (Wood R. K. et al, 1973). Utilizando a destilagiio de alta pureza como exemplo,
inameros autores estudaram o controle robusto de plantas mal-condicionadas, investigando
as causas para o mal condicionamento e suas implicagdes no projeto e desempenho de
sistemas de controle. Boyd (1975) utilizou um esquema de controle diferencial, para manter
a pureza de topo em cerca de 10 ppm em uma separacéo benzeno/tolueno. Tyreus (1976)
encontrou dificuldades para controlar a pureza de topo em cerca de 1000 ppm na separagio
metanol/agua, isto em face do comportamento da coluna ser altamente nfo linear. Fuentes e
Luyben (1983) exploraram a dindmica e o controle de colunas para diferentes grau de
pureza do produto, utilizando dois modelos do processo; um modelo linear e outro ndo
linear. O modelo ndo linear apresentava um tempo excessivo de calculo. Hipoteses
simplificadoras foram efetuadas no modelo ndo linear: consideragbes de idealidade no
tratamento termodinamico do equilibrio liquido-vapor e ndo consideragdo da fluidodindmica
do prato. McDonald e Mc Avoy (1987) aplicaram um algoritmo de controle preditivo
desenvolvido pela Shell Oil Co., no estudo da destilagdo de alta pureza. As dificuldades na
obtencdo de um modelo representativo do processo para sistemas altamente nfo lineares
foram apresentadas. Mountziaris e Georgiou (1988) utilizaram propriedades do estado
estacionario na sintese de estruturas de controle multivariavel da coluna. O comtrolador
assim projetado era uma fungdo ndo linear das concentragdes de topo e fundo da coluna.
Skogestad, Morari e Doyle (1988) demostraram que as composi¢des dos produtos de topo e
fundo na destilacdo de alta pureza sdo muito sensitivas a variagdes nos fluxos externos (alto
ganho nesta dire¢8o). mas fortemente insensiveis a manipula¢des nos fluxos internos (baixo
ganho nesta dire¢do). Skogestad e Morari (1988) estudadaram a destilagio de alta pureza
usando a vazdo de refluxo (L) e a taxa de vapor no refervedor (V) como entradas
manipuladas para controle respectivamente das composigdes de topo e fundo da coluna. A
maior dificuldade encontrada referia-se & obtengdo de um modelo de. fun¢io de
trasnsferéncia linear para as colunas em estudo, que se demonstraram fortemente ndo
lineares e complexas. O efeito da nfio linearidade foi por eles minimizado utilizando as
composi¢des de topo e fundo expressas na forma logaritmica, Yp=In(1-y,) e Xy=Inx,.
Georgiou, Georgakis e Luyben (1988) compararam o rendimento de controladores de
modelo interno tipo DMC (Cutler, 1983) e IMC (Garcia e Morari, 1982) com estruturas
multivaridveis convencionais de controladores do tipo P1. Alsop e Edgar (1990), utilizando
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regressdo nfo linear, desenvolveram formas especiais de modelos empiricos, de baixa
ordem, no controle de alta pureza. Amaral et al {(1990) analisaram e discutiram algoritmos
de controle adaptativo para colunas de destilac@o de alta pureza. Dos algoritmos de controle
desenvolvidos © controle preditivo generalizado foi o que apresentou melhor
comportamento (menor sobrelevagdo e menor tempo de estabilizagdo). Rovaglio et al
(1990) utilizando um modelo geral para a simulagdo dindmica de colunas com operagdo
controlada, reproduziram tendéncias operacionais de algumas varidveis monitoradas em uma
coluna industrial. A qualidade do comportamento reproduzido os incentivaram a estender o
uso do modelo no projeto de estratégias de controle do tipo antecipativo.

O controle topo/fundo (dual} para colunas de alta pureza € um problema de controle
interativo, altamente ndo linear e mal condicionado (Ranzi et al, 1988). Essa combinagdo de
caracteristicas resulta em um interessante problema de projeto de controladores
multivaridveis. Uma aproximagdo para resolver este problema, na sequéncia do trabalho
apresentado por Rovaglio et al. (1990), utiliza a teoria do controle linear na sintese do
controlador ndo linear, através de um modelo dindmico rigoroso, quando disponivel.

Este Gltimo capitulo caminha justamente neste sentido, procurando estender a teoria
e metodologia relativa ao controle linear de processos, ao controle ndo linear, através do
instrumento de simulacdo dindmica desenvolvido nos capitulos anteriores. Como sera
explorado a seguir, algumas extensdes resultam simples, outras requerem particular
adaptacdo para serem validas também no dominio do tempo.

4.2 - Sistemas de controle no dominio do tempo

Para investigar o comportamento de um processo quimico, as variaveis de saida do
processo variam com o tempo devido a influéncia de variagbes nas variaveis de entrada
(variaveis manipuladas, variaveis perturbardas) e, consequentemente projetar o controlador
adequado, pode-se utilizar duas diferentes aproximagdes:

a. Aproximagdo expertmental: nesse caso a unidade, ou o equipamento a ser controlado,
esta fisicamente disponivel. Consequentemente, através de apropriadas variagdes nas
variaveis de entrada, € possivel conhecer e compreender a evolugdo dinamica do
processo, medindo e registrando o efeito dessas variacdes nas variaveis de saida do
processo. Esse procedimento resulta muito custoso e comporta um grande dispéndio de
energia, recursos e tempo, visto que o campo de provas necessario para documentar uma
boa experimentacdo é muito vasto.

b. Aproximagdo tedrica ou modelistica: frequentemente € necessario projetar o sistema de
controle antes que o equipamento seja construido. Em tais casos, ndo € certamente
possivel aplicar um procedimento do tipo experimental, havendo assim a necessidade de
outro instrumento que permita compreender o comportamento dindmico do sistema.
Para isto, normalmente, ¢ proposto um modelo matematico, constituido de equagdes
diferenciais e algébricas, e cuja solugdo permite interpretar teoricamente a resposta do
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processo em relag@o a variagdes nas variaveis de entrada. A teoria mais consolidada faz
referéncia a sistemas de equagdes diferenciais obtidas através de uma linearizaciio em
torno das condig¢6es estacionarias e resolvidas no dominio das transformadas de Laplace.
Essas constituem seguramente um interessante instrumento matemdtico que permite a
solugdo analitica sem necessariamente recorrer a complicados algoritmos matematicos e
sem dispor de custosos instrumentos de célculo.

O inconveniente maior da teoria linear é essencialmente o limite imposto pelo
desenvolvimento linear em torno das condicoes estaciondrias, e a relativa dificuldade de
extensdo dos resultados obtidos para wn campo mais vasto de condigOes operativas,

Gragas ao advento de novas geragSes de computadores, com um custo cada vez
mais baixo, o desenvolvimento de modelos dindmicos com maior capacidade de descrigdo
fenomenologica do processo permite validar, ou corrigir, os resultados preliminares, obtidos
em termos lineares simplificados, extendendo-os também ao campo ndo linear. Estes
modelos, além de apresentar-se como rigorosos, seguramente mais confidveis em um vasto
campo operativo, sdo aplicados e resolvidos diretamente no dominio do tempo,
possibilitando assim uma compreensdo mais direta dos diversos fendmenos em jogo e dando
um maior espago 2 definicdo das condigdes otimas de regulagdo e controle da coluna.

4.2.1 - Configuracio de controle multimalha.
Emparelhamento: variivel manipulada x variavel controlada

A selecdo de uma configuragio (estrutura) de controle apropriada constitui
importante decisdo no projeto de sistemas de controle.

De uma forma geral, a otimizacio de uma coluna operada com alto grau de pureza
dos produtos em relacdo ao consumo de energia necessita de um controle de composicio
nas correntes de topo e fundo da coluna, o controle dito 'dual' ou ainda controle de
composi¢do em dois pontos. Embora muitas das colunas industriais sejam operadas com
controle de composicdo em um ponto, o controle dual apresenta grande potencial de
economia de energia (Skogestad et al, 1990).

A maioria das colunas de destilacio com produto de topo e fundo, considerando por
exemplo a coluna da Fig. 4.1a, do ponto de vista da teoria do controle apresenta 5 possiveis
variaveis manipuladas (B, D, Q. L, .Q,) e 5 possiveis varidveis controladas (nivel de
liguido no refervedor, nivel de liquido no acumuiador de refluxo, pressio e composi¢do de
topo e de fundo), constituindo um sistema 5 x 5 (Shinskey, 1989). O projeto do controlador
deve ser baseado em todas as informagdes disponiveis (modelo do processo, dispositivos de
medida e perturbagdes esperadas) e deve manipular todas as 5 entradas de forma a manter as
5 saidas dentro dos valores desejados. Na pratica poucas colunas sdo controladas através do
sistema completo (5 x 5) de controle . Sistemas descentralizados com controladores "single-
loop"sdo usados, pois apresentam maior tolerdncia a falhas, maior facilidade de
entendimento pelo pessoal de operagdo e menor sensibilidade & operagdo da planta, As
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malhas de controle de nivel (topo e fundo) e pressdo por apresentarem uma dindmica rapida
quando comparada com a dindmica de composi¢do s8o consideradas como levando a um
controle perfeito, e portanto nfio sSo normalmente consideradas com um maior
detalhamento critico. Assim, o problema do controle de composicio fica reduzido ao
sistema2x2.

Como exemplo de analise considere-se a estrutura convencional (Shinskey F.G.,
1989, McAvoy T.J., 1983) apresentada na figura 4.1b, onde a pressdo ¢ controlada por
manipulagdo indireta da corrente V_, (vazio de vapor na saida do prato de topo), o nivel do
topo (acumulador de refluxo) com o destilado D e nivel do refervedor da coluna com o
fluxo B. Essa configuracdo, chamada de LV, recebe esta nomenclatura devido ao refluxo L
e ao vapor V constituirem as varidveis manipuladas a serem usadas no controle das
composi¢des X, e X

Para a regulagem dos controles de nivel (topo e fundo) e pressio de topo
recomenda-se (Luyben W.L. , 1981), a utilizagdo de um controle em cascata, (Fig. 4.1b),
para compensar eventuais alteragdes nos fluxos molares. A dinimica do controlador
secundario (C.S.) € muito mais répida do que aquela do controlador priméario (C.P.).
Consequentemene, o atraso de fase da malha secundaria (C.S.) sera menor do que na malha
primaria (C.P.). Isto permite a utilizacdo de ganhos elevados no controlador secundario
(geralmente um controlador do tipo proporcional) permitindo assim uma regulagem mais
efetiva (Ray, 1983), das perturbacdes ocorridas na matha secundéria, sem prejudicar a
estabilidade do sistema de controle. Dessa forma, a dindmica dos controladores secundarios
ndo serdo consideradas neste trabalho, ou seja, para efeitos de simulagdio e controle da
coluna, as restri¢oes de controle serdo definidas pelas malhas primérias.
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Fig. 4.1a - Diagrama esquematico da coluna de destilagdo visando o controle.
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Fig. 4.1b - Configuragio de controle LV.




Outra configuragdo possivel € obtida se L ¢ usado para controle do nivel no
acumulador ao invés de D. Segundo Skogestad et al (1990), nessa configuracio, chamada
de "DV"(Fig 4.1c) as composi¢cdes sdo pouco sensiveis a variagdes na taxa de calor
fornecida ou na vazio de refluxo de topo, enquanto a configuracdo LV seria mais sensivel a
tais variagdes.

Para o controle de composi¢io no fundo, as duas alternativas clissicas seriam:

- configuragdo (X;; - Q,); controle da composicdo do produto de fundo, Xj ,via
manipulacio do calor fornecido ao refervedor e

- configuracdo (T, -Q,); controle da pureza no fundo via manipulagdo da potencia
térmica fornecida ao refervedor em fungéio da temperatura medida em um prato da
sec¢do inferior da coluna.

A questdo colocada é, qual estratégia de controle deve ser utilizada? Dado este
conjunto de solugdes possiveis, qual a melhor configura¢io para a coluna considerada? Duas
consideragdes sdo utilizadas na selegdo: a sensibilidade no estado estacionario (McCune et
al, 1973; Shinskey et al, 1989; Luyben et al, 1981; Poiani et al, 1984) e a estabilidade
dindmica da configuragio de controle da composicio. A sensibilidade em regime
estaciondrio, obtida através de um programa de simulacio estacionaria da coluna, e a
estabilidade dindmica, obtida através de um programa de simulacio dinimica da coluna, sdo
duas medidas do desempenho da matha de controle,

A sensibilidade no estado estaciondrio ¢ uma quantificagdo do efeito na variavel
controlada gerado por uma variagido na variavel manipulada apos o estado estacionéario ter
sido alcangado. Utilizando ¢ procedimento de McCune et al (1973), a sensibilidade no
estado estaciondrio de uma malha de controle pode ser determinada pelo calcule do ganho
relativo da varidvel controlada em relagéo a variavel manipulada. O ganho relative pode ser
definido como a varia¢do da variavel controlada (AC) dividido pela variacdo relativa da
variavel manipulada (AM/M). Utlizando variagdes normalizadas nas variaveis manipuladas,
comparagdes podem ser efetuadas entre variagdes equivalentes nas varidveis manipuladas
dos balangos materiais e energéticos.

A estabilidade dindmica ¢ uma medida da velocidade com que a variavel controlada
responde a uma varia¢do na variavel manipulada.

A resposta as duas perguntas colocadas e a aplicagdo dessas ferramentas de selecéo,
bem como a sintese e o projeto dos esquemas de controle de composi¢io serdo
desenvolvidas a seguir.
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Fig. 4.1c - Configura¢do de controle DV,

B, Xg



4.3 - Projeto de sistemas de controle de composi¢cio em colunas de
destilacio. Aplicacfo a destilacio metanol-agua.

Objetivando-se implementar uma estratégia de controle de composi¢io multimalha
por realimentagio, ao sistema principal de equagdes do modelo sdo adicionadas o conjunto
das relagbes de controle (4.1), validas para cada matha:

d(y”"Ym)} ,

7 (4.1)

0 1
m, =m +Kc{(y—yﬂ)+;—1(ymym)+rl,
|

onde m € o vetor das varidveis manipuladas, m® é o vetor de referéncia das variaveis
manipuladas, y é o vetor dos valores correntes da varidveis controladas, y,,, € 0 vetor dos
valores impostos as variaveis controladas que determinam a a¢do de controle; K_,1,,7,
sfo respectivamente 0s vetores que contém a constante proporcional, o tempo integral e o
tempo derivativo dos controladores,

No projeto de um esquema de controle de composigdo, através dos casos a seguir 1,
2, 3 e 4 discute-se o emparelhamento entre variaveis manipuladas e controladas objetivando
a acfo controlada das composi¢des de topo e fundo da coluna. Nestes quatro casos
estudados a configuragiio da coluna utilizada é a coluna C1 especificada na tabela 3.2. Das
conclusBes retiradas do estudo desses quatros casos define-se a seguir uma estrutura para o
controle dual da coluna.

Caso 1: Controle de composi¢do no topo (malha de controle L-X,;) com os niveis de topo
e fundo sendo perfeitamente controlados por D e B respectivamente e a pressdo
perfeitamente controlada pela taxa de condensagio no condensador; a vazdo de vapor para
o refervedor ¢ mantida constante, ou seja o fundo da coluna ¢ mantido em malha aberta.

Caso 2: Controle de composi¢do no topo (maltha de controle D-X;) com os niveis de topo
e fundo sendo perfeitamente controlados por L e B respectivamente e a pressdo
perfeitamente controlada pela taxa de condensagio no condensador; a vazio de vapor para
o refervedor é mantida constante, analogamente o fundo da coluna é mantido em malha
aberta. '

Caso 3: Controle de composi¢do no fundo (malha de controle T,-Q,) de uma forma
inferencial, ou seja controle de temperatura em um prato da sec¢do de fundo da coluna
através de manipulag@o da potencia térmica fornecida ao refervedor. Tal comoem 1 € 2 os
niveis de topo e fundo e a pressdo s#io supostos perfeitamente controlados, o topo da
coluna ¢ mantido em malha aberta.
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Caso 4: Controle de composigdo no fundo (malha de controle X,-Q,) de uma forma
direta, utilizando-se de um analisador de concentra¢io em linha para determina¢o de Xp.
Analogamente a0 caso anterior, os niveis de topo e fundo e a pressio sdo supostos
perfeitamente controlados e o topo da coluna € mantido em matha aberta.

4.3.1 - Caso 1 : Controle de composigiio no topo (malha de controle L-Xp)

Usando a malha de controle de topo L-X, (Fig. 4.1b) a composigdo do destilado X,
é controlada por manipula¢io da vazio de refluxo, L, na coluna, 0 que torna necessario uma
andlise direta de composigdio. O instrumento de medida de concentragio em linha , mais
frequentemente usado é o cromatografo em fase gasosa. A deficiéncia dos analisadores em
linha é o sistema de amostragem. A localizacdo do sensor (Tsai et al 1986} de amostra ¢
critica. Muitas vezes, o lugar mais conveniente para colocar o sensor de amostra é na saida
da bomba de refluxo (ap6s o acumulador de condensado). Contudo, antes que a composigdo
nesta linha varie, a composi¢do da massa do liquido no acumulador de refluxo deve variar.
Portanto, a localizacdo do ponto de amostragem no acumulador de refuxo ou em qualquer
corrente de saida do acumulador resultara em urmn consideravel atraso de tempo. Para
condensagéo total, o ponto de amostragem ideal com relag@o a dinarnica do processo € na
linha do processo que sai do condensador.

No projeto do controlador feedback as duas questdes colocadas sfio: como
selecionar o tipo do controlador feedback, PI ou PID, e como ajustar os parametros do
controlador selecionado Kec, 1, 15, respectivamente ganho, tempo integral e tempo
derivativo de tal forma a se obter a resposta desejada para o processo controlado,

Para decidir quais valores escolher para os pardmetros do controlador {problema de
"tuning") pode-se usar regras semi-empiricas; dentre essas uma das mais difundidas é o
método da curva de reacio, desenvolvido por Cohen e Coon (1953), baseado na analise da
resposta do sistema quando é imposto uma pequena variacio na saida do controlador.

Cohen e Coon observaram que a maior parte dos processos apresenta uma curva de
reagdo sigmoidal que pode ser adequadamente aproximada por um sistema de primeira
ordem com tempo morto.

_ Y(S) _ erﬂ‘,,s
m(s) T o+l

® (4.2)

onde Y ¢ a variavel controlada e m € a variavel manipulada. K, 7 e t; s80 respectivamente o
ganho estaciondrio, a constante de tempo do sistema e o tempo de atraso. Os valores destes
parametros sao facilmente determinados através da resposta do sistema:

- 0 ganho estaciondrio € a razfo entre a variagio de composicdo e o degrau imposto
na vazio de refluxo, ou seja: K, = (saida no "estaciondrio"/entrada no
"estacionario™"),
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- a constante de tempo do sistema € caiculada por =

U | by

, onde S € a inclinacdo da

curva de resposta sigmoidal no ponto de inflexo ¢ B a saida em "regime
estaciondrio” e

- 0 tempo de atraso t, é determinado calculando-se a intersec¢do da tangente a curva
de resposta sigmoidal no ponto de inflexdo, com o eixo referencial do tempo.

Na determinagdio dos pardmetros do controlador, Cohen e Coon usaram uma
combinagdo de varios critérios:

- razdo de decaimento,

- offset minimo,

- integral do erro quadratico,ISE minimo,

resultando nas regras apresentadas na Tabela 4.1. Desta tabela se pode notar que:
a) o ganho de um controlador PI, quando comparado com um controlador P, é mais baixo.

Isto é devido ao fato que a agdo integral torna o sistema mais sensitivo e portanto o
ganho deve ser mais conservativo.

b} o efeito estabilizante da contribuicdo derivativa permite usar no controlador PID um
ganho K. mais elevado.

Tabela 4.1 - Regras de Cohen Coon

Controlador K, Ty T4
P Li(]@i‘i_)
K, 1, 37
m}ml(o’9+i) 3043, /1)
PI Kpfd 121’ 9+20td/1' "t d
1 1[4 td) 32460,/ 1 4
— | — d ¢ N

O método proposto por Cohen-Coon, e muito usado na literatura, para identificar os
parametros do modelo da curva de reagfio revela-se moroso e muito dificil de aplicagio,
principalmente na presenca de ruidos.

Para evitar estes problemas sugere-se aqui o seguinte procedimento:

- a curva de reagio € aproximada por uma fungéo do tipo

Y- Yo ™ O . €XP ("’“?‘) ,onde . (4.3)



y :variavel controlada,

Y. : valor inicial (referéncia) da varidvel controlada,
t  :tempo {variavel independente),

o, B: parametros de interpolagéo.

- 0s parametros o e {3 sdo estimados por regressdo nio linear (Apéndice D).

- a partir da fungdo (4.3), o ponto de inflexdo € determinado analiticamente, da
condigfio da segunda derivada ser nula, permitindo assim aplicar o método de
Cohen-Coon com uma maior precisio (Apéndice D).

A Tabela 4.2 mostra a curva de reagdio experimental; variagio de X, para uma
variagio do atuador da valvula correspondente um degrau de 2% em L, comparada com a
funcdo (4.3) ajustada.




Tabela 4.2 - Curva de reacfio x modelo interpolante

(Variagiio de X,, para uma variaciio de 2% em L)

Tempo Modelo Valores
{min) Dinamico Interpolados

0.0000000E+00 | 0.9893810 0.9893810

3.1622767TE-02 0.9893810 0.9893810
6.3245535E-02 (.9893810 0.9893810
0.2129460 0.9893810 0.9893808
0.3626464 0.9893810 0.9893808
1.023652 0.9893810 0.9893803
1.684657 0.9893810 0.9893804
4.393889 0.9893810 0.9893804
7.103121 0.9893810 0.9893804
9.999999 0.9893810 0.9893817
10.34785 0.9893810 0.9893819
10.69570 0.9893820 0.9893810
12.04472 (0.9893882 0.9893811
13.39375 (.9893988 0.9893860
17.35986 0.9894894 0.9895064
21.32597 0.9896165 0.9897114
28.46062 0.9899663 0.9900429
30.00G00 0.9900436 0.9901015
30.98024 0.9900928 0.9901366
31.96048 .9901420 0,9901701
35.45327 0.9902914 0.9902771
38.94605 0.9904241 0.9903679
45.90479 0.9905941 0.9905121
52.86332 0.9907264 0.9906211
66.65736 0.9908535 0,9907731
80.45139 0.9909520 0.9908746
103.4029 0.9910169 0.9909846
126.3544 0.9910699 0.9910550
156.3544 0.9910979 (0.9911162
186.3544 0.9911199 0.9911577
216.3544 0.9911456 0.9911878
246.3544 0.9911486 0.9912105
250.0000 0.9911440 0.9912129
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A Tabela 4.3 apresenta os ajustes dos pardmetros dos trés controladores:
proporcional (P), proporcional-integral (PI) e proporcional-integral-derivativo (PID), para a
malha de topo (L-X;), de acordo com as regras da Tabela 4.1.




Tabela 4.3 - Sintonia dos controladores (Cohen-Coon)
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controlador P PI PID
K, -271.08 -236.37 -354.62
T 13.22 11.86
T 1.80

As respostas do sistema, caso 1 malha de controle L-X,, utilizando controladores PI
e PID, com parimetros de sintonia da Tabela 4.3, sfo apresentadas na Figura 4.2a, para uma
variagdo (do tipo rampa por 20 min. a partir de t = 10 min.) de 10% na vazfio molar da
alimentagdo.
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Fig. 4.2a - Fragdo molar do metanol no destilado x tempo para variagdes de + 10% na
vazio molar da alimenta¢do. Controle de topo: L-X,,.

Observa-se nesta Figura que o controlador PID apresenta um melhor desempenho,
menor sobre-elevagdo € maior estabilidade.



4.3.2 - Caso 2: Controle de composicio no topo (malha de controle D-Xp)

A Tabela 4.4 apresenta os parametros dos controladores PI e PID para a malha (X, -
D), determinados pelo método de Cohen-Coon. A curva de reagdo, determinada pelo
método exposto acima, para esta malha corresponde ao transitorio de composicdo de topo
(Xp), varidvel controlada, para uma variacdo do atuador da vélvula correspondente a um
degrau de 2% na vazio de destilado (variagfo na fragio de abertura da valvula de destilado,
variavel manipulada).A localiza¢do do analisador de composicdo (X,) segue consideracdes
do caso 1.

Tabela 4.4 - ParAmetros de ajuste de controlador (X, - D)

controlador Pl PID
K 341.59 512.49
T 20.59 18.47
Tn - 2.81

As respostas do sistema, utilizando controladores PI e PID, com os parimetros de
sintonia constantes na tabela 4.4 sdo apresentadas na Figura 4.2b, onde para efpito
comparativo com a malha X, - L, usou-se igualmente um aumento de 10% na vazio molar
da alimentacéo.

0.9903 r
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0.9894 L
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0.9888 f ] 1 1 1 | L i i .

0 50 100 150 200 250
T (min)

Fig. 4.2b - Fra¢do molar do metanol no destilado x tempo para variagGes de + 10% na
vazdo molar da alimentagio. Controle de topo: D-Xi,.
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Nota-se também na Figura 4.2b o melhor desepenho do controlador PID,
apresentando melhores resultados para controle do topo da coluna.

Na Tabela 4.5 € feita uma comparagdo de sensibilidade (McCune - 1973) para as

duas estratégias de controle "X, - D" e "X, - L" . Estes resultados foram obtidos utilizando-
se a simulacio em regime estaciondrio da coluna.

Tabela 4.5 - Sensibilidade em regime estatico.

sensibilidade( ax )

estratégia de controle AM/ M
X.-D 3.71
Xn-L 17.63

As sensibilidades da Tabela 4.5 demonstram que as composi¢des s3o mais sensiveis a
manipulagdes da vazio de refluxo na coluna do que na vazio de destilado (X, - D), 0 que
justifica um melhor desempenho da malha (X, - L).

O outro pardmetro no estudo do desempenho do controlador € a estabilidade
dindmica. Andlise nesse sentido pode ser efetuada comparando-se as Figuras 4.2a, malha
(Xp-L) e 4.2b, malha (X,-D) quanto, por exemplo, a agio do controlador PID.

Nota-se destas Figuras que o controlador X, - L apresenta um melhor desempenho
que o controlador X, - D, com diminui¢do nos valores de pico (respectivamente 0,05% e
0,10% em porcentagem de variagdo maxima de X;) bem como um menor comportamento
oscilatorio e menor tempo de estabiliza¢io (respectivamente 50 min. e 100 min.).

Conclui-se entdo pela manipulacdo da vazdo de refluxo (controlador X, - L) em
detrimento da manipula¢do da vazéo de destilado (controlador X, - D) como estratégia de
controle de composi¢io do destilado, dentro do projeto de controle dual topo/fundo da
coluna.

4.3.3 - Caso 3 - Controle de composicio no fundo (malha de controle Tj”Ql)

Como nesse caso o controle de composicdo € feito de uma forma inferencial via
controle de temperatura em um prato, € necessdrio decidir qual a melhor posi¢io para a
medicdo de temperatura. Essa escolha ¢ feita com base na variacio de temperatura na
coluna, resultante de uma variag@io genérica. A Figura 4.3a mostra o transiente do perfil de
temperatura (temperatura relativa ao tempo relativa ao prato) ap6s um aumento na vazio
molar da alimentagdo em 20%. Dessa Figura pode-se observar que as principais variagdes de
temperatura estdo localizadas no fundo da coluna (pratos de 2 a 4). Ressalte-se que, para
efeitos de nomenclatura o indice 1 refere-se ao refervedor (estagio 1), portanto na realidade
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o primeiro prato da coluna, propriamente dito, é o prato namero 2 {(estagio 2). Logo, para a
escolha da melhor posi¢do do sensor, sera suficiente concentrar a aten¢do nesses pratos da
seccdo de fundo.

As Figuras 4.3(b, ¢, d) apresentam o transitorio de temperatura respectivamente para
0s pratos 2, 3 e 4 da coluna, considerando :

a) uma variacdo em degrau que aumenta a poténcia térmica do refervedor em 2% de

8.275 kW a 8.441 kW (variagdo na fragdo de abertura da valvula do fluido de
aquecimento)

b) uma variacdo em degrau que diminui a poténcia térmica do refervedor em 2% de

8.275 kW a 8.109 kW (variacfo na frac@o de abertura da valvula do fluido de
aquecimento)

Das respostas obtidas observa-se que entre as posi¢des mais sensiveis, o terceiro
prato parece ser a melhor posigdo para instalar o sensor de temperatura. De fato, ele

apresenta uma alta sensibilidade e a0 mesmo tempo, um comportamento simétrico em
relacfio a varidvel manipulada.

370.0 Tempo (min)
T,=0.62

363.8

357.6

351.4

TEMPERATURA (K)

345.2

339.0

N2 do PRATO

Fig. 4.3a - Transiente de temperatura x niimero de prato para uma variagio de + 20% na
vazio molar de alimentagdo.
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Fig. 4.3b - Temperatura no prato n° 2 x fempo para uma variagio de = 2% na poténcia
térmica do refervedor.
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Fig. 43¢ - Temperatura no prato n° 3 x tempo para uma variagdo de + 2% na poténcia
termica do refervedor.
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Fig. 4.3d - Temperatura no prato n° 4 x tempo para uma variagio de = 2% na poténcia
térmica do refervedor.

Escolhido o prato e seguindo o método de Cohen e Coon com ajuste dos parametros
pelo método citado (operando on-line), a Tabela 4.6 apresenta a sintomia dos controladores
P, PI e PID para a malha da sec¢do inferior da coluna controlador Ty - Q, (vartagdo de
t2%emQ,)

Tabela 4.6 - Parametros de Ajuste do Controlador (T, - Q,)

Controlador Kp 11 D
P -268.20 - -
Pl -234.62 13.07 -

PID -351.37 10.69 2.15

As respostas do sistema para uma variagao de + 10% na vazdo molar da alimentacio
e com os parametros do controlador da Tabela 4.6 sdo apresentadas nas figuras 4.4a e 4.4b.
O comportamento em malha aberta ¢ confrontado com a evolugdo temporal do processo
quando ¢ inserido o controlador projetado. Como observagdo de carater geral, pode-se
observar nestas figuras que o sistema se demonstra estavel, com a variavel temperatura
sendo controlada dentro dos objetivos da agdo do controlador, contudo, da figura 4.4a,
nota-se que o controle inferencial da composi¢do ndo € plenamente atingido, havendo um
'off-set' na composigdo. Este off-set € devido ao sistema de controle ser intrinsicamente
multivariavel e considerando ainda o fato da pressdo na coluna ndo ser mantida constante,
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visto que o topo da coluna (controle de pressdo por manipulacdo da taxa de calor retirada
no condensador) encontra-se em malha aberta, portanto se a dinamica de pressdo da coluna
niio for considerada o controle da temperatura ndo implica necessariamente no controle da
composicio de uma forma inferencial.

Interessante observar que essa estratégia de controle € bastante usual na literatura, e
ainda com os controladores sendo projetados através de modelos simplificados do processo,
isto é, modelos que ndo consideram a dindmica de pressdo na coluna, nfo sendo detectado
portanto 'off-set’ no controle de composi¢o no fundo da coluna e conduzindo a situagdes
controladas que nfio refletem a realidade do processo. Modelos mais simples sfo incapazes
de prever esse comportamento. Logo, esse ¢ um forte indicio da robustez e potencial do
modelo desenvolvido.

Os comportamentos dos controladores P1 e PID para esse caso, s#o praticamente
semelhantes (Fig. 4.4a e 4.4b).

A Figura 4.4c apresenta uma andlise comparativa do desempenho do controlador
PID quando a sintonia dos pardmetros do controlador é feita para diferentes valores de
variacdo da taxa de calor fornecida ao refervedor ( 2 e 8%, respectivamente). Observa-se da
Figura 4.4c o melhor desempenho do controlador com ajuste dos parametros para pequenas
varia¢des (2%) da variavel manipulada, ndo apresentando oscilagdo e reduzindo o problema
de estabilidade da resposta, 0 que confirma a teoria de Cohen e Coon recomendando que a
sintonia dos parametros seja desenvolvidada para pequenas variagdes (Stephanopoulos -
1984). A resposta controlada da coluna, utilizando pardmetros do controlador sintonizados
a partir de variacdes inferiores a 2% (1 e 0,5%), praticamente foram coincidentes.
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Fig. 4.4a - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
+ 10% na vazdo molar da alimentagio. Controle de fundo: T, -Q,.
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Fig. 4.4b - Temperatura no prato n° 3 x tempo para uma variagio de -+ IO% na vazio
molar da alimentagdo. Controle de fundo: 1;-Q,.
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Fig. 4.4c - Fragido molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
+ 10% na vazdo molar da alimentagdo. Controlador (T,-Q,) projetado para
diferentes variagdes (2 e 8%) na taxa de calor cedida ao refervedor.

4.3.4 - Caso 4 ; Controle de composi¢io no fundo (malha de controle Xg-Q,)

A sintoniza¢ido dos controladores P, Pl e PID para a malha da secc¢do inferior da
coluna, malha de controle X, - Q,, utilizando a metodologia e procedimento automatico dos
exemplos anteriores, € apresentada na Tabela 4.7, a variagdo considerada € um aumento do
tipo degrau na fracio de abertura da valvula do fluido de aguecimento correspondente a um
aumento na poténcia térmica do refervedor de 2%, de 8.275 para 8. 441 Kw.

Tabela 4.7 - Parametros de Ajuste do Controlador (Xg - Q,)

Controlador Kp ] 19))
P 2204 - -
P 192.2 8.6 -

PID 288 4 7.5 1.8

As respostas do sistema, matha X - Q, utilizando controladores Pl e PID com os
parametros de ajuste da Tabela 4.7, para uma variagdo de - 2,5% na composigio do mais
volatil na corrente de alimentagdo, sdo apresentadas nas Figuras 4.5(a-b-c) (a variagio
quando nao especificada € sempre do tipo rampa por 20 minutos a partir de t = 10 min.).
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Observa-se da Figura 4.5a que o objetivo da agdo de controle para o controlador
PID ¢ alcangado. A composi¢ico no fundo da coluna € mantida constante em seu valor nas
condi¢des de regime estacionario apds aproximadamente 120 minutos da agfo da carga (-
2,5% na composi¢do do metanol da alimentagao).

Para o controlador PI, Figura 4.5b, nota-se a principio uma tendéncia de oscilacio
do controlador em torno do 'set-point’, sendo que, ao fim de 250 min, a variavel controlada
ndo atingiu ainda o seu valor final em regime. Na Figura 4.5¢ observa-se a estabilidade da

acdo do controle, com a fragio molar do metanol na corrente de fundo da coluna atingindo
o valor desejado ap6s aproximadamente 700 min. da agdo da carga.

0.0621 ~

0.0605 +

0.0589 +

0.0573

FRACAO MOLAR (METANOL)

0.0557 -

0.0541 T T T 1 1 T ' T T ]
0 50 100 150 200 250
T {(min)

Fig. 4.5a - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
-2.5% na composigdo molar do metanol da alimentagdo. Controlador (X3-Q,),
acdo de controle PID.
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Fig. 4.5b - Frag@o molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagdo de
-2,5% na composigao molar do metanol da alimentagio. Controlador (X5-Q,),
acio de controle PI .
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Fig. 4.5¢ - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
-2,5% na composi¢io molar do metanol da alimentagdo. Controlador (X,,-Q,),
agdo de controle P1 |
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Esses resultados demonstram o melhor desempenho, para a seccdo de fundo da
coluna do controlador (X; - Q,) quando comparado com o controlador (T, - Q) do caso 3,
apresentando um menor comportamento oscilatério e menor tempo de estabilizagho.O
principal inconveniente da utilizagZo do controle direto de composi¢io é quanto ao tempo
de atraso nos analisadores de composi¢do, assunto esse que sera discutido na sequéncia
desse trabatho.

4.3.5 - Controle dual LV

Do desempenho das malhas de controle analisadas, conclui-se que sistema de
controle de composigéo dual para a coluna metanol/agua (Coluna C, - Tabela 3.2} utilizara
na seccio de topo uma malha (X, - L) e na secgio de fundo uma matha (X; - Q,),
definindo assim uma configuragiio de controle dual LV. A figura 4.6a apresenta a estrutura
de controle dual assim definida. Considera-se inicialmente essa estrutura de controle dual
como sendo do tipo ideal (Nisenfeld A.E. e Seemann RC., 1981) pois ndo considera:

- tempo morto na medicdo das composigdes;

- grau de interagdo entre as mathas;

- admite-se ainda que 0s niveis de topo e fundo e a pressdo da coluna sfo
perfeitamente controlados.

As Figuras 4.6(b-c) apresentam a resposta do sistema (fundo/topo) para essa
configuracdo de controle, a agdo de diferentes variagdes:

A - variagdo de + 2,5% na composi¢do molar do metanol na alimentagéo,

B - variacdo simultinea de - 5% na vazio molar da alimentagdo e de + 2,5% na
composi¢do molar do metano! e

C - variagdo simultanea de + 5% na vazao molar e - 2,5% na composi¢io molar do
metanol na alimentacdo.

Os controladores utilizados sdo sempre do tipo PID com os valores dos pardmetros
dados nas Tabelas 4.3 e 4.7.

Para a configuracdo do controle dual ideal da Figura 4.6a as Figuras 4.6(b-c)
mostram as respostas da composi¢do do metanol. Observa-se que a resposta no topo € mais
lenta (aproximadamente 150 min.) do que no fundo da coluna (100 min.), e de carater
oscilatorio mais acentuado (curvas A e C). Esse fato é devido a interagio entre as diferentes
malhas, grau de interag@o que nfio foi considerado dentro do enfoque da teoria classica do
controle utilizada no projeto dos controladores multimalha. O enfoque classico tem como
inconveniente:

- a abordagem monovariavel ndo leva em conta a interacdo entre as malhas. Assim, quando
o sistema € inerentemente multivaridvel, as mathas ndo funcionam adequadamente;
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- exige uma constante aten¢do do operador para conseguir trabalhar proximo as
especificagdes dos produtos e restricdes do sistema. Caso contrario, € necessario trabathar
com uma margem de seguranca bastante grande, o que implica em menor eficiéncia do
processo;

Por essas razdes, como ja se viu, normalmente uma ou mais malhas sdo colocadas
em manual para evitar a desestabiliza¢do do conjunto.
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Fig. 4.6a - Configuracio do controle dual ideal,
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Fig. 4.6b - Fragio molar do metanol no produto de fundo x tempo para os casos:
A - variagdo de + 2,5% na composicio molar do metanol na alimentagio,
B - variagdo simultdnea de - 5% na vazio molar da alimentagéio e de + 2,5% na
composi¢ao molar do metanol e
C - variagdo simultdnea de + 5% na vazdo molar e - 2,5% na composicao molar
do metanol na alimentagio.
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Fig. 4.6¢ - Fragdo molar do metanol no destilado x tempo para os casos A, B e C, definidos

na Figura 4.6.b,com controle dual (ideal).

Praticamente, as malhas de controle em operagio nas colunas de destilagdo no Brasil
seguem a filosofia de controle classico, onde se enfoca o controle das variaveis do processo
individualmente. Cada matlha controla apenas uma varidvel, sem se preocupar com as demais
mathas. Essa filosofia de controle, tem alguns aspectos positivos em termos praticos:

- é facilmente entendida pelo pessoal de operagio, manutengio, engenharia, etc,

- a partida e sintonia dessas mathas s&o relativamente simples ¢ padronizadas.

O projeto do sistema de controle multimatha, tendo em consideragdo o grau de
interagfio e o tempo morto nas medidas é objeto do préximo item.

4.4-Projeto do sistema de controle multi-malha.
Interacio e desacoplamento.
4.4.1 - A matriz dos ganhos relativos e a interaciio entre malhas

A aproximagdo certamente mais utilizada para o calculo da intera¢io entre as malhas
de controle ¢ o método da "Matriz dos Ganhos Relativos” (RGA) proposto por Bristol
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(1966). A principal vantagem desse método é que a sua utilizac@o € particularmente simples
requerendo apenas o cilculo do ganho do processo em regime estacionario. O ganho
relativo entre a varidvel controlada y; e a varidvel manipulada mj é representado com o
simbolo ¢;,. Esta quantidade adimensional € matematicamente definida por:

(4.4)

A derivada parcial do numerador é determinada para todas as varidveis manipuladas,
exceto myj, mantidas constantes. Analogamente, a derivada parcial do denominador é obtida
mantendo-se constante todas as variaveis controladas exceto y;. Esse estado pode ser
caracterizado fechando-se todas as malhas de controle do sistema, exceto i - j. Embora o
método da Matriz dos Ganhos Relativos forne¢a informagdes uteis, ele despreza a evolugio
dindmica do processo, podendo em determinados casos demonstrar-se contra-producente,
principalmente nas situagbes em que as caracteristicas dindmicas apresentam-se de
fundamental importdncia na determinagdio da configuragio correta de controle.
Consequentemente, foram propostas por diversos autores cutras medidas do grau de
interagdo das mathas de controle, as quais consideram as caracteristicas dindmicas do
processo: Witcher e McAvoy (1977), Tung e Edgar (1981), Gagnepain e Seborg (1982).
Todos concordam essencialmente na definicBo de uma "Matriz Dindmica do Ganho
Relativo” que inclui tanto a analise do tipo estaciondrio, como as caracteristicas dindmicas
do processo. Contudo, todos os exemplos reportados nos artigos precedentes referem-se &
aplicagdo no dominio de Laplace ou a modelos dinamicos simplificados e linearizados. No
presente trabalho, tal andlise sera efetuada utilizando-se o modelo rigoroso desenvolvido no
dominio do tempo. Isso permite evitar as simplificagbes citadas, que como ja dito, em
muitos casos agem de forma negativa na capacidade preditiva do modelo e em sua
confiabilidade na definicdo de uma politica de controle.

Para ilustrar a metodologia usada sera utilizada a coluna metanol-agua, coluna Cl,
reportada no Capitulo 3. A configuracdo de controle € aquela da figura 4.6a. O objetivo do
controle é manter a composicdo do metanol nas correntes de destilado e fundo nas
condigdes nominais de projeto (condigdes de regime estacionario). As condigdes operativas
principais, assim como as informagdes de carater geométrico foram apresentadas na Tabela
3.2.

Do ponto de vista do controle, tem-se 5 entradas (vazao do fluido refrigerante,
vazzo do destilado e do produto de fundo, vazdo de refluxo e poténcia térmica no
refervedor) e 5 saidas controladas (niveis no topo e fundo, pressdo, composi¢io topo e
fundo). O sistema de controle multi-malha é constituido de trés controladores PI e dois PID,
sendo:

- controladores PID para o controle de composicio dos produtos de topo e fundo.
Como analisado anteriormente a agdo derivativa é recomendada para aumentar a
velocidade de resposta e aumentar a robustez.
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- controladores PI para os niveis do acumulador de condensado, fundo da coluna e
pressiio de topo aplicados para evitar 'off-set’ das variaveis controladas em relagéo
aos valores dos 'set-points' (Stephanopoulos, 1984).

O projeto separado de cada malha admite que as raizes da equagdo caracteristica de
cada malha, (Ray, 1983), assumem somente valores reais ou com parte real negativa. Tais
raizes sfio porém diferentes das raizes da equagdio caracteristica para o sistema global com
todas as malhas de controle inseridas. Desse modo, ndo € possivel garantir a estabilidade do
sistema quando as diversas malhas de controle sfio projetadas separadamente e depois
operam conjuntamente para constituir uma SO estrutura de controle, tornando-se necessaria
uma andlise do comportamento dinimico do sistema global, para poder verificar a presenca
de eventuais instabilidades.

Para por em evidéncia a interagdo entre malhas na coluna em anilise, foi feita a
simulagdo dindmica da coluna para diferentes situacdes de controle, € para uma variacio
simultinea de +10% na vaziio de alimentagdo e de -5% na fragdo molar da alimentagdo (tipo
rampa por 20 minutos a partir do instante 10 minutos).As Figuras 4.7.a-c mostram 2
evolugdo temporal de algumas varidveis do processo para as seguintes situagdes de controle:

{A) sem nenhum tipo de controle (resposta em malha aberta da coluna);
(B) com somente a maltha de controle ( X,,-L) fechada;

(C) com as malhas de controle de pressdo (topo), nivel (topo) e concentragio no
destilado fechadas;

(D) com as malhas de controle de pressdo (topo), nivel (topo e fundo) e
concentragdo (destilado e fundo) fechadas (controle total).
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Fig. 4.7a - Fragio molar do metanol no destilado x tempo para uma variagao simultinea

de + 10% na vazdo molar da alimentacio e - 5% na fragdo molar do metanol na
alimentacio. :
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Fig. 4.7b - Vazio molar de vapor na saida do refervedor para a coluna (V,) x tempo
(condi¢oes da Figura 4.7a)
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Fig. 4.7c - Pressdo no condensador x tempo (condi¢des da Figura 4.7a).
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Dessas Figuras pode-se concluir que:

- com todas as malhas de controle ativas no sistema, 0 processo se comporta COmo
perfeitamente estavel, na medida que uma variag#o limitada nas variaveis de
entrada provoca uma variacfo limitada na varidvel de saida (Stephanopoulos,
1984);

- o controle dual, com agdo derivativa, tem um evidente efeito estabilizante no
sistema;

- engquanto que o comportamento dindmico da coluna para as situagdes Be C ¢
praticamente 0 mesmo, ele difere consideravelmente em relagdo a situagdo D.
Pode-se pois concluir que o fechamento da malha de controle de pressio e nivel no
topo ndo tem grande influéncia sobre a dindmica do sistema, enquanto que as
malhas de controle de composi¢do de topo e fundo levam a uma forte intera¢do na
resposta da coluna.

Para analisar o grau de interagdo entre as malhas de composi¢do topo/fundo recorre-
se como se disse, & correspondente Matriz Dindmica do Ganho Relativo (RDA). Utilizando
o modelo rigoroso de simulag8o, esta matriz pode ser calculada da seguinte maneira:

(a) impor uma pequena variagdo em degrau na variavel manipulada m; mantendo
todas as outras varidveis manipuladas constantes e com todas as malhas abertas.
Memorizar o correspondente transitorio da variavel controlada y,.

(b) levar o sistema a condico estacionaria de partida e impor uma variagdo do
mesmo valor na variavel manipulada m; mantendo constantes todas as varidveis
controladas, exceto y,, ou seja, fechando todas as malhas de controle (exceto i - j)
Registrar o transitério da variavel controlada Y,.

(c) calcular em cada instante a relagédo:

[ Y-y
Amj (yr _ yrser )

¢: , — — todasasmalhasabertas ( 4 . 5)

ser ) )
y, - ?, (y : y i .
- - todas.asmathas. fechadas.exceto 1~}

onde y* ¢ o valor do set point da variavel controlada e ¢, j constitue o ganho relativo de tais
variaveis calculadas em fung¢do do tempo.

As Figuras 4.8(a-b) mostram a resposta da coluna para a configuragio de controle
dual definida anteriormente. Em cada transitdrio a variagdo agindo no sistema é um pequeno
degrau de +2% na varidvel manipulada em exame, no instante 10 minutos.
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Dessa forma, para a Figura 4.8a, onde a variagio ¢ um aumento em degrau na fragio
de abertura da valvula, correspondente a uma variagio de +2% na vazio de refluxo do topo
da coluna, as respostas A e B correspondem aos casos em que se tem:

A: malhas de topo
e fundo abertas;

0.9926 B: malha de topo
i aberta e do fundo
A fechada.
0.9920
)
=
% 0.9914 8
[«
3
% 0.9908
)
=]
3
2 0.9902
0.9896 1 | 1 1 H i 1 i i 1
10 108 206 304 402 500

T (min)

Fig. 4.8a - Fragdo molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio degrau na
fragdo de abertura da valvula, correspondente a uma variagio de + 2% na vazio
de refluxo da coluna. Analise dindmica da interagio.

Analogamente, para a Figura 4.8b (degrau de + 2 % na taxa de calor fornecida ao
refervedor) tem-se;

C: malhas de topo e fundo abertas;

D: malha de topo fechada e do fundo aberta.
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Fig. 4.8b - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio degrau
na fragdo de abertura da valvula, correspondente a um degrau de + 2 % na taxa
de calor fornecida ao refervedor. Andlise dinimica da interagio.

Das Figuras 4.8(a-b) é possivel calcular o ganho relativo em fungio do tempo,
segundo a equagdo (4.5). A Figura 4.8c (curvas E e F) apresenta a evolucio temporal da
matriz RDA para a coluna C,. O ganho relativo, que inicialmente é pequeno, apos cerca de
200 minutos atinge um valor elevado e constante. A curva E para manipulagio de 2% na
taxa de calor cedida ao refervedor e a curva F para manipulagio de 2% na vazio de refluxo.

E interessante observar o comportamento do grau de interagdo (utilizando como
parametro de medi¢do a matriz RDA), & medida que a pureza do destilado ¢ aumentada.
Neste sentido, a figura 4.8d mostra a evolugio temporal da matriz RDA para a coluna de
maior pureza , coluna C2 (Tabela 3.2).
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Das Figuras 4.8(c-d) conclui-se que a interagdo no controle dual ideal, entre as
malhas de controle de composigdo no topo e fundo da coluna, aumenta com o grau de

pureza do produto.

A interagdo entre malhas de controle, estudada através dos Ganhos Relativos, pode
ser evidenciada de varias outras maneiras. Assim, por exemplo, a figura 4.8e mostra a
resposta da composi¢io de fundo, a um aumento de 10% na vazio da alimentagio, para
duas configuragdes de controle (com os niveis do refervedor e do tambor de refluxo e
pressdo da coluna sendo perfeitamente controlados, respectivamente porD ,Be Q. ):

(i) controle LV com as duas malhas fechadas;
(11) malha de topo aberta e malha (X-Q,) de fundo fechada.

Analogamente e com as mesmas consideragdes a Figura 4.8f mostra a variagio da
composi¢do de topo para duas situagdes diferentes de controle ¢ para a mesma variagio de
+10% na vazio da alimentagio;

(i) controle LV com as duas malhas fechadas;
(i) malha de fundo aberta e malha (X,-L) de topo fechada.

Como se pode observar por estas Figuras, a resposta do sistema depende da
configuragdo do controle (duas malhas x uma malha operando), o que demonstra a
existéncia de uma forte interagdo entre as malhas de controle de composi¢iio, confirmando
as conclusdes obtidas anteriormente.

0.0784
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0.0604
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Fig. 4.8e - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
+ 10% na vazdo molar de alimentagdo. Grau de interagio.
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Fzg 4.8f - Fragdo molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio de + 10%
na vazdo molar de alimentacio. Grau de interagio.

4.4.2 - Desacoplamento entre as malhas

A interag@o observada entre as malhas de topo e fundo da coluna é devido ao fato de
que a agdo de regulagem da malha de topo desregula a saida da malha de fundo, esta por sua
vez toma uma agdo de controle para compensar a variagio em sua saida controlada, gerando
a0 mesmo tempo uma variagio na saida da malha de topo, esta interacdo entre malhas ¢ uma
caracteristica tipica dos sistemas de controle multivariavel Uma maneira de se reduzir a
interagdo entre malhas consiste em adicionar ao esquema de controle os chamados
desacopladores, que como descritos em Seborg et al (1988) podem ser considerados como
controladores feedforward simples, na medida em que a variavel manipulada de uma malha
aparece como perturbagio para a outra malha.

A forma mais simples de um desacoplador é a unidade lead-lag. Rovaglio et al
(1990) sugerem para reduzir a interagio entre as malhas de topo e fundo no controle dual
LV a seguinte fungdo desacopladora derivada de uma estrutura lead-lag (Apéndice H):
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T
8Q, = Ky(t/7, 8L, + 1/1,(1.-15/1) j 8Ly, exp(t-T)/x,)dt (4.6)

onde T, ¢ a constante de atraso (lag) e T, representa a constante de tempo de antecipagio
(lead). Esta fungao utiliza a variaco da vazio de refluxo 8L como entrada e fornece como
saida a quantidade que é necessério variar a poténcia térmica 6Q, do refervedor instante por
instante, para cancelar o efeito da presenga da malha de controle de topo (Xp-L). Este
elemento dinimico é chamado de desacoplador em uma direcdo ("one-way"ou parcial) e
pode "cancelar” os efeitos de uma malha de controle sobre a outra, mas ndo vice-versa. Uma
representacio esquemética do sistema de controle incluindo o desacoplador ¢ apresentada
na Figura 4.9. Utilizando a técnica da Matriz Dindmica do Ganho Relativo, a fun¢do de
desacoplamento pode ser identificada ( pardmetros Kg,1,,7,) impondo que a curva "D" da
figura 4.8b se sobreponha a curva "C" da mesma Figura. Isto significa obter um valor de
ganho relativo sempre igual a 1 e portanto, teoricamente, um desacoplamento ideal. Na
pratica desvios do modelo nfo permitem obter "em campo” tais situagbes ideais.

Selecionado o tipo do desacoplador, fungdo 4.6, o valor de seus parametros internos
sa0 ajustados por regressio ndo linear (Himmelblau M. et al, 1985), de tal forma a
rizar:

L=J¢, -1 ar. | @)

A Figura 4.10 mostra um exemplo possivel de desacoplamento entre as malhas de
controle do topo e fundo da coluna. Os correspondentes valores dos parametros da fungéo
desacopladora sio respectivamente: K = 10° kecal.kmol', 1, = 2.7 min e 1, = 0.8 min.

A curva "E" da Figura 4.10 é obtida impondo, como anteriormente, uma variacdo em
degrau, no instante 10 min, na fragdo de abertura da valvula do fluido de aquecimento
correspondente a uma variagdo na poténcia térmica do refervedor de + 2%, enquanto sobre
o sistema age o controle de composi¢do no topo da coluna e o desacoplador. A Figura 4.10
demonstra que, a influéncia do controlador de composi¢io do topo, no valor final da
composi¢do no fundo da coluna é reduzida com a presen¢a do desacoplador, reduzindo
assim a interagdo topo/fundo e com o ganho relativo assumindo valores muito proximos de
1. Posteriores aperfeicoamentos do comportamento do desacoplador, durante o transitorio
dindmico, pode ser obtido através de um maior refinamento da constante de tempo 1, e 1,.

A analise feita no item 4.3, a proposito da sintonizagdo dos controladores, sugere
ainda um método simples de reduzir a interag@o entre malhas, sem recorrer 3 introdugdo de
desacopladores.

Com efeito, suponhamos que se pretende reduzir a interagio da malha de topo sobre
a malha de fundo . Isso pode ser conseguido se a sintonizagio do controlador da malha de
fundo for baseada em uma curva de reagdo do processo obtida com a malha de topo
fechada. Adaptando este procedimento, o controlador PID da malha de fundo da
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configuracdo LV foi resintonizado pelo método de Cohen-Coon. A curva C da Figura 4.10a
mostra a resposta da composicdo do metanol no fundo da coluna, com o controlador assim
sintonizado, ou seja tendo em consideracéo a interagdo da malha de topo sobre a malha de
fundo . Esta resposta é comparada na Figura 4.10a com duas simulag¢bes diferentes, a
primeira {curva A) representa a resposta controlada do fundo da coluna sem considerar o
desacoplador parcial definido pela funcéio 4.6, e a segunda (curva B) a resposta com a
presenca do desacoplador parcial entre as malhas de topo e fundo. Como se observa, o
controlador (curva C) apresenta um maior desempenho (menor sobre-elevagdo) quando
comparado com o controlador sintonizado sem considerar a intera¢@o (curva A) € um menor
desempenho quando comparado com a estrutura de controle que considera o elemento
desacoplador parcial, E claro, contudo, que o desacoplamento obtido pode ainda ser
considerado como insatisfatorio, dentro do grau de pureza desejado da coluna.
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Fig. 4.9 - Configuragio do controle dual com desacoplamento parcial.
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Fig. 4.10 - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
+ 2% na taxa de calor cedida ao refervedor. Desacoplamento parcial.
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Fig. 4.10a - Fragdo molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagio de
+2.5% na composigdo do metanol na corrente de alimentagio.
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4.5 - Controle dual LV em presenca de tempo morto

O tempo morto é um elemento importante na modelagem matematica de processos
quimicos, apresentando enorme influéncia no projeto dos controladores. A presenca de
tempo morto pode muito facilmente desestabilizar 0o comportamento dindmico do sistema
controlado (Stephanopoulos, 1985). Este item busca a inclusio do tempo morto, ao controle
dual LV aplicado a destilagdo metanol-agua.

A consideragdo de um tempo morto € bastante util para a configuragdo de controle
dual aqui estudada, onde tem-se analisadores de composi¢do nas malhas de topo (X,-L)
fundo (X;-Q;) da coluna. Esses instrumentos, além de apresentarem um alto custo e dificil
manutengio apresentam normalmente um tempo morto elevado, Harriot (1974).

De uma maneira geral a inclusfo de um tempo morto € interessante quando o atraso
dentro da malha é significativo a ponto de comprometer o desempenho da malha regulatoria
normal. Basicamente, a estratégia é deslocar o tempo morto para fora da malha, fazendo
com que o controlador possa ser ajustado como se nfo houvesse tempo morto e, portanto,
melhorando o comportamento da malha.

A Figura 4.11a apresenta a resposta do controle dual com inclusdo de tempo morto
(curva i), o tempo morto considerado é de 2 minutos para as malhas de topo e fundo, e sem
inclusdo de tempo morto (curva ii), para uma variacdo de +2,5% na composi¢do do metanol
na corrente de alimentagdo da coluna C,. Com um tempo morto de 2 minutos a Tabela 4.8
apresenta os pardmetros de sintonia para os controladores de topo e fundo da coluna. Como
mostra a Figura 4.11a, a introdugdo de um tempo de atraso nas malhas de controle de
composicdo no topo e no fundo degrada significativamente o desempenho do sistema de
controle dual (curva i), quando comparado com o controle na auséncia de tempo morto
(curva ii),

A Figura 4.11b mostra a resposta do controle dual para duas situagdes, a primeira
considera um tempo morto de 2 minutos (curva i) somente em um ponto, Ou seja para a
malha de topo da coluna e a segunda sem inclusdo do tempo morto em ambas as mathas
(curva ii}, para a mesma variacdo da Figura anterior.

Andlise comparativa entre as Figuras 4.11(a-b) demonstram o methor desempenho
do controlador, maior estabilidade, quando o tempo morto € considerado somente na matha
de controle de topo da coluna (curva i - Fig. 4.11b), o que demonstra a dificuldade de
controle associada a malha (X3-Q,).




Tabela 4.8 Pardmetros de ajuste dos controladores de topo e fundo com um tempo morto de

dois minutos.

controlador PID malha de topo " malha de fundo
K; -11.82 823.78
T, 0.40 2.55
Ty 0.06 2.82
0.9914 Curvas
11 dual sem atraso.
i dual com atraso
3 0.9906 topo e fundo.
S
Z
0
g 0.9898
o
<1
o
g 0.9890
=
g
3
= 0.9882
0.9874 | | i ! ] | |
0 50 100 150 200 250
T {min)

Fig. 4.11a - Fra¢do molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio de +2,5%
na composi¢io molar do metanol da alimentagio. Controle dual sem e com
inclusdo de tempo morto em ambas as malhas topo e fundo.
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Fig. 4.11b - Fragio molar do metanol no destilado x tempo para uma variagdo de +2,5%
na composicdo molar do metanol da alimentacdo. Controle dual com
inclusio de tempo morto somente na malha topo.

4.5 - Qutras técnicas de controle avancado

A analise feita anteriormente revela as dificuldades associadas ao controle dual LV
classico, dificuldades estas que se traduzem por um desempenho pouco satisfatorio do
sistema de controle . Os métodos classicos de desacoplamento permitem melhorar a
situagdo, dentro de determinados limites, mas como se viu, a resposta das varidveis X, e X,
apresentam sobre-elevagdo e uma dindmica pouco adequada aos objetivos da operagfio da
coluna de alta pureza. Ressalte-se ainda, o fraco desempenho do controle dual, quando ¢
considerado a inclusfo de um tempo morto de 2 minutos nas malhas de topo e fundo da
coluna. Um maior desempenho do controle dual é obtido quando ndo ¢ considerado tempo
morto na maltha de fundo da coluna., acentuando desta forma maiores dificuldades
associadas a estabilidade da matha de controle (X;-Q,).

Objetivando melhorar esta particular estratégia de controle dual, outras técnicas,
ditas de controle avangado tem sido propostas, entre elas o Controle Antecipativo (Rovaglio
et al, 1986) e o chamado "Model Predictive Control” (Garcia et a,1989).
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O principio basico da técnica aqui utilizada pode ser formulado, do ponto de vista da
teoria do controle, pela imposicdo ao sistema de equagOes de especificagdo de controle
adicionais, do tipo:

gy, 1)=0. (4.8)

Contudo, a imposigdo ao sistema de condigdes do tipo (4.8) é, teoricamente inviavel
pois o sistema de controle dual implementado ji esgotou como vimos, todos os graus de
liberdade da coluna.

Deste modo, se desejamos viabilizar o uso de condi¢bes adicionais do tipo (4.8)
torna-se necessario introduzir variaveis adicionais no sistema de controle. Estas varidveis
adicionais podem ser ou os "set-points" das malhas (definindo assim trajetérias de
referéncia), ou até mesmo varidveis manipuladas, considerando-se que a variagio destas
varidveis pode ser resultante da contribuicio de dois térmos, um devido a realimentagdo na
malha, e um outro termo adicional imposto de forma a satisfazer condigdes do tipo (4.8).

Em termos de implementacdo, as condigbes (4.8) podem ser, por exemplo,
simplesmente do tipo:

Xg = constante, (4.9)

0 que, teoricamente, garantiria um controle perfeito. Rovaglio et al (1992), discutem os
problemas associados a resolucdo numérica de modelos com restricdes do tipo (4.8) ou
(4.9).

Neste itern sdo apresentadas, através do estudo de alguns casos, as vantagens
potenciais do método de controle antecipativo, bem como as suas restricdes praticas.

Procurando exemplificar a aplicagdo do modelo de simulagdo para os propdsitos do
controle antecipativo, procurar-se-a ilustrar nicialmente um exemplo tipico de controle com
antecipagfo dita pura, para a coluna metanol-agua. A seguir, serd desenvolvido um sistema
de controle do tipo misto, antecipagdo-retroacdo, onde serdo analisadas e discutidas a
resposta de tal sistema para diferentes condi¢des operacionais da destilagdo metanol-agua de
alta pureza.

Na Figura 4.12a é apresentada uma representacdo esquematica do controle com
antecipagio pura que regula a poténcia térmica fornecida ao refervedor dentro dos objetivos
do controle dual de composigdo. Através de um rigoroso modelo de simulacio e de um
calculador de processo € possivel prever o comportamento do sistema em relago ao tipo de
perturbagiio ou seja, as principais perturbagbes sdo medidas e introduzidas no computador €
entdo o programa calcula o valor exato da varidvel manipulada que cancela o efeito da
perturbacio no processo.

A Figura 4.12a, ilustra uma situagio ideal, em que conhecidos o tipo da perturbagio
e o objetivo do controle (composi¢do do metanol no produto de fundo constante), se
determina, através do modelo dindmico, o transiente da varidvel manipulada (poténcia
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fornecida ao refervedor x tempo), adicionando-se a0 modelo a equagfio adicional de
especificagdo do controle { X= valor especificado ). A variag@o da poténcia térmica obtida
pelo modelo constitui a relagdo de controle antecipativa necessaria para cancelar o efeito da
perturbagdo na coluna.

Note-se que o "contrelador por antecipacio” apresentado na Figura 4.12a tem
simplesmente a fungfo de implementar a curva Q,(t) calculada.
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Fig. 4.12a - Configuragdo de controle com antecipagio pura.
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As figuras 4.12(b-c-d-e) mostram respectivamente as respostas do fundo (fragdo
molar de metanol e vazido molar de vapor) e topo (fragdo molar metanol e vazio molar de
liquido) para a coluna, com controle de antecipagio pura, da Figura 4.12a; quando é
imposto uma variagdo da vazdo molar da alimentagio de -10% em 20 minutos a partir do
instante 10 min. Como ¢é observado na Figura 4.12b, este sistema permite atingir
perfeitamente o objetivo do controle imposto (Xy=constante).

O principal problema relacionado a este tipo de controle é o seguinte:

-se por um lado a composigio do fundo resulta bem controlada, por outro pode-se
observar que existe uma grande variagdo nas variaveis de topo, figuras 4.12(d-e),
com a resposta do sistema resultando muito lenta, apds 300 minutos o sistema ndo
atingiu ainda a nova condi¢fio estacionaria. O transiente da poténcia térmica
necessaria neste caso é reportado na figura 4.12f, onde seu valor € normalizado em
relacio a um fluxo entalpico de referéncia(dados nas condigdes de liquido a 50 C)
529 kW. Nota-se desta figura, a elevada variacéio da poténcia térmica no refervedor,
necessaria para a coluna absorver uma variagio de 10% na vazio (Kmol/min) da
alimentagdo. Muitas vezes o fluido quente, utilizado no refervedor, é uma corrente
reciclada de outra parte do processo e, como tal, introduz uma certa rigidez no
sistema, nfio permitindo facil defini¢do (a cada instante) da poténcia térmica
necessaria no refervedor. Ressalte-se ainda, que para este caso, o fluido quente pode
estar sujeito a variagdes do processo que sfo ignoradas do sistema de controle em
antecipagao puro.

-além disso, a situag@o considerada ¢é restritiva, pois pressupde o conhecimento de
variacao da perturbagdo e a lei Q,(t) obtida € valida apenas para essa variagio
especifica.
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Fig. 4.12f - Carga térmica no refervedor (adimensional) x tempo para uma variagfo de
- 10% na vazio molar da alimentagdo. Controle com antecipagéo pura.

De uma forma geral, pode-se concluir que, o controle por antecipagio possui um
potencial para o controle perfeito, porém apresenta problemas intrinsecos & sua estrutura,
em particular:

- requer a identifica¢@o de todas as varia¢bes agindo no sistema, bem como a sua
medi¢do, 0 que nem sempre € possivel,

- qualquer varia¢fo nos parametros do processo (como por exemplo uma redugéo do
coeficiente de troca térmica devido a problemas de incrustagdo) que ndo possa ser
corretamente modelada, ndo pode ser corretamente compensada pelo controle por
antecipagio.

O controle por retroagdo ndo apresenta este tipo de problema, contudo em
determinados objetivos do controle o seu desempenho nfo € muito satisfatorio.

E de se esperar, portanto, que um controle combinado (antecipagdo + retroacdo)
possa apresentar a qualidade superior do primeiro combinada com a insensibilidade do
segundo quanto as imprecisdes e incertezas do modelo. De fato, cada desvio causado por
deficiéncias do controle em antecipagio serdo corrigidas pelo controle em retroagéo.

A figura 4.13a mostra um sistema de controle misto antecipacdo-retroagdo para a
coluna em estudo. Cinco sfio as mathas de retroacdo incluidas no sistema: pressdo de topo
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(vazdo do refrigerante como variavel manipulada), nivel do acumulador (vazio de destilado
como varidvel manipulada), composicdo do destilado (vazio de refluxo como varidvel
manipulada), nivel de liquido no refervedor (vazio do produto de fundo como variavel
manipulada) e temperatura no prato n° 3 (poténcia térmica no refervedor como variavel
manipulada).

Como ja mencionado, toda estratégia de controle antecipativo esta relacionada com
perturbagdes especificas agindo no sistema e especificamente monitoradas. Usualmente estas
perturbagdes sdo definidas através das mais frequentes variagdes que determinam frequentes
off-set nos objetivos do controle. A andlise efetuada € restrita a duas principais variagoes,
definidas e medidas, sobre as seguintes varidveis de entrada na coluna:

- Caso 1, variacio na vazdo de alimentagéo e
- Caso 2, variacdo na composi¢io de alimentagdo.

O Caso 1 analisa 0 comportamento dindmico do sistema quando uma variagéo do
tipo rampa aumenta a vazdo da alimentagdo de 10% em 20 minutos a partir do instante 10
minutos. O comportamento da coluna é comparado para as seguintes estruturas de controle:

A- controle (retroativo) dual de composi¢do topo/fundo com inclusiio do tempo
morto de 2 minutos para cada malha de composigdo, este esquema de controle é
usualmente chamado de "controle dual real ", isto devido a consideragéo do tempo
morto nas malhas (Shinskey,1989).

B- controle dual real com desacoplamento parcial (Fig. 4.9} e
C- controle misto antecipacio-retroagio (Fig. 4.13a).

Para o controle misto antecipagio-retroacdo a funcdo objetivo de controle pode ser
formulada como segue: calcular o 'set-point' da malha de temperatura necessario para
manter a composicdo do produto de fundo dentro das especificacdes desejadas. Este
objetivo de controle permite combinar a estratégia de controle antecipativo com o especifico
esquema "feedback". Desta forma ¢ possivel aumentar as exigéncias de especificagdo sem
diminuir a robustez e o desempenho do esquema de controle implementado. A Figura 4.13b
apresenta o 'set-point’ da malha de temperatura necessario para manter a composi¢do do
metanol na corrente de fundo dentro da especificacdo desejada.

As Figuras 4.13(c-d) apresentam a dinamica de composi¢@o no topo e fundo para as
trés estruturas de controles descritas (A, Be C):

A - Controle dual real,
B - Controle dual real com desacoplamento parcial e

C - Controle misto antecipago x retroacio.
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Fig. 4.13a - Configuragdo do controle misto antecipagdo x retroagio.
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Fig. 4.13d - Fragio molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma variagao de
+ 10% na vazio molar da alimentag¢io. Configuragio de controle A, B e C,

Analogamente, o caso 2 analisa 0 comportamento dinimico do sistema para uma
variagio do tipo rampa que aumenta a fragio molar do metanol na corrente de alimentagao
de 2,5% em 20 minutos a partir do instante 10 minutos. A Figura 4.13e apresenta o set-
point da matha de temperatura e as Figuras 4.13(f-g) mostram a resposta da coluna para as
trés estruturas de controle do exemplo anterior (respectivamente curvas A, B e ().

Observa-se das Figuras 4.13(b-g) e 4.13(f-g), que dentre os sistemas de controle
analisados, apresenta melhor desempenho, o sistema de controle misto antecipagdo-
retroagido (curva C). A comparagdo do dual real com (curva B) e sem (curva A}
desacoplamento parcial mostra o melhor comportamento do primeiro, com uma menor
oscilagdo da resposta e menor sobre-elevagio..
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Fig. 4.13f- Fragio molar do metanol no destilado x tempo para uma variagio de +2,5%
na composi¢ao molar do metanol da alimentagio.
Configuragdo de controle A, Be C.
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Fig. 4.13g - Fragio molar do metanol no produto de fundo x tempo para uma varia¢do de
+2,5% na composigio molar do metanol da alimentagio.
Configuragdo de controle A, Be C.

Para concluir, a Figura 4.14 confronta a evolugfio temporal da poténcia térmica
(valor normalizado em relagdo a um fluxo entalpico de referéncia, dados nas condigdes de
liquido a 50 C) fornecida ao refervedor para as seguintes situagdes:

(i) controle em retroagio com variagdo de +10% na vazdo molar da alimentagio,

(it) controle misto retroagio-antecipagdo com vanagio de + 10% na vazao molar
da alimentacio,

(111) controle misto retroagao-antecipagdo com variagio simultanea de -5% na
composi¢do do mais volatil e +10% na vazao molar da corrente de
alimentacio.

O confronto entre a curva (i) e a curva (ii) mostra que praticamente existe 0 mesmo
tipo de variagdo de poténcia térmica nos dois casos € que o controle em antecipagio nio
implica consumos maiores de energia. Por outro lado, as curvas (ii) e (iii) representam as
diversas diregdes de variagdo da poténcia térmica necessaria nos dois casos considerados.
Isto de certa forma fornece uma idéia global da carga térmica necessaria para fazer frente as
novas condigdes de processamento, bem como se sera possivel, com este tipo de
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controlador, integrar termicamente a coluna (caso por exemplo da utilizagdo de corrente
quente do processo) Ou Se Sera Necessario TecOITer a nova corrente quente.
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Fig. 4.14 - Carga térmica no refervedor tempo para as operagdes controladas:

it - controle em retroagdo com variagio de +10% na vazio molar da alimentagio

it - controle misto retroagdo-antecipagdo com variagéo de +10% na vazdo molar da
alimentagéo

il - controle misto retroagdo-antecipa¢do com variagio simultanea de -5% na composi¢io
do mais volatil e +10% na vazio molar da corrente de alimentagdo.
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5. CONCLUSOES

A analise do trabatho, dentro de uma dtica global, permite concluir que a modelagem
dinfrnica constitui uma importante ferramenta para fornecer ao calculador do processo a
base de conhecimento necessaria para operar a escolha sobre a base de dados registrada.

Os estudos para a definicdo de um modelo que apresente informagdes
fenomenoldgicas principais e tratamento numeérico na forma elastica, estavel e "consultavel”
em tempo modesto, permitiram concluir:

1. Quanto a capacidade preditiva dos modelos a uma (A), duas (B) e trés (C)
constantes de tempo:

« 0 modelo (A) a uma constante de tempo € o mais simples e considerando o tempo de
calculo comporta um menor custo comparativamente com o modelo (B). O modelo B
somente deve ser utilizado numa fase inicial do projeto da coluna com objetivos
especificos de corrigir ou confirmar a indicago preliminar de A.

« existe praticamente coincidéncia entre as respostas dos modelos (B) e (C), donde se
conclui que © termo capacitivo devido a presenga de um "holdup™ molar vapor entre

dois estagios sucessivos ¢ perfeitamente desprezivel (nas condi¢des empregadas neste
trabatho),

2. Quanto ao 'holdup' de energia ser considerado desprezivel no prato.

» Quando o balango entalpico € considerado instantdneamente em regime, com as
equagdes tomando a forma algébrica, observou-se um acentuado desvio em relagio ao
modelo (A), modelo a uma constante de tempo, proposto para confronto. A inclinagéo
inicial da curva de resposta é totalmente influenciada pela presenca do termo derivativo
do balango energético e portanto ndo € recomendado considerar-se o "holdup™ de
energia no prato desprezivel.

3. Quanto a consideracdo de uma eficiéncia global do prate. Utilizacio do modelo de
Murphree para a ndo idealidade do contato liguido-vapor.

» dos resultados simulados concluiu-se pela sensibilidade paramétrica do modelo em
relagdo a este parametro.

« a pureza do destilado é sobre-estimada na modelagem de colunas com pratos teéricos.

» a comparagido dos modelos com prato real e ideal, demonstrou um desvio maior
quanto a composicdo do destilado de topo.

« necessidade do desenvolvimento de um modelo de eficiéncia que ndio seja baseado
apenas nas condigdes estacionarias da coluna,
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4. Quanto ao procedimento para integracio do sistema de equacdes algébricas e
diferenciais ordinarias:

» utilizacdo do método de Gear, fortemente recomendado para sistemas de equagdes
diferenciais do tipo 'stiff '. Embora o procedimento do método seja tedioso, o resultado
final ¢ relativamente simples e facil de ser aplicado.

« 0 método de Gear tranforma a integracdo do sistema diferencial em um problema de
solucdo de um sistema de equacgbes algébricas nfio lineares, portanto uma estimativa
aproximada da matriz Jacobiana no prejudica a convergéncia do sistema.

» convergéncia obtida, em todos os casos simulados, para um nimero pré-fixado de trés
iteracOes internas na fase corrector do método de Newton-Raphson para resolugdo do
sistema algébrico dado por (F.7), apéndice F, se apds trés iteracdes a convergéncia nio
for obtida deve-se primeiro diminuir o tamanho do passo para depois reavaliar a matriz
jacobiana.

« a utilizagdo do vetor de Nordsieck permite variagdo simultdnea do passo € da ordem de
integragdo do método de Gear de uma forma eficiente e automatica. O valor otimizado
da tolerancia do integrador € da ordem de 1.0E-03.

5, Modelo termeoedinamico:

e no tratamento termodindmico do equilibrio liquido-vapor a utilizagdo dos métodos
UNIQUAC (Prausnitz at al. 1980) e UNIFAC (Fredenslund at al. 1977), dentro de uma
forma conjunta, generaliza 0 modelo termodindmico, permitindo assim a simulacio de
colunas de destilagdo para sistemas com dados termodindmicos nio disponiveis na
literatura.

s para baixas pressdes, a hipotese de idealidade da fase gasosa € aceitavel, o mesmo néo
ocorrendo com a fase liquida.

« analogamente, a influéncia da entalpia de excesso, no calculo das respectivas entalpias
de mistura tanto da fase liquida quanto da fase vapor, pode ser considerada desprezivel,

6. Fluidodinamica do prato:

+ 0 modelo hidraulico mostra que os pratos perfurados apresentam um menor 'holdup’,
seguido do valvulado e por ultimo o prato com campanulas. Coerentemente com 0s
"holdup™ molares evidenciados, os pratos perfurados apresentam uma menor constante
de tempo.

» 0 modelo hidraulico pode ser utilizado com diferentes possibilidades. Desde uma
analise comparativa de diferentes correlagbes objetivando a definicio de um

procedimento para estimativa: da perda de carga total nos pratos, do fator de aeracio,
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da queda de pressdo residual, da geometria do prato.....etc, até para a identificacio dos
limites de operag#o para 'flooding’, e "weeping”.

7. Dindmica em malha aberta:

Andlise quanto a variivel perturbada

o dos estudos para diferentes variagdes conclui-se ser impossivel definir regras
genéricas para prever o comportamento qualitativo das respostas. Generalizagdes ndo
podem ser efetuadas e cada variagdo devera ser analisada , caso a caso, através da
simulagdo, objetivando nfio s0 uma analise qualitativa como também quantitativa do
efeito da variavel perturbada na coluna.

Efeitos do grau de pureza e volatilidade relativa
« respostas mais lentas da coluna sdo preditas a medida que o grau de pureza do
produto € aumentado.
« pequenas diferencas nas respostas da coluna para diferentes volatilidades (a =2 e
a =4), isto quando o grau de pureza do destilado € moderado.
« quando a pureza é aumentada as respostas apresentam acentuadas diferencas
para diferentes volatilidades relativas.
« para alta volatilidade relativa a resposta ¢ mais rapida e altamente ndo linear.

Linearidade do sistema
» a linearidade quanto a intensidade e sentido da variagfo ¢ fungdo nio somente da
variavel que esta sendo analisada como também da variavel perturbada.
» 0 sistema responde mais lentamente & medida que a intensidade da variagdo é
reduzida, o que permite explicar porqué a constante de tempo predita por
analise linear é maior do que aquela determinada por analise ndo linear.

8. Na sintese do esquema de controle:

« no emparelhamento entre variaveis manipuladas e variaveis controladas, a estrutura
de controle dual L.V apresentou methor desempenho, maior estabilidade e menor
sobre-elevacao,

« na estrutura de controle dual LV a interag#o, entre as malhas de composicéo de
topo ¢ fundo da coluna, aumenta com o grau de pureza dos produtos.

« 0 controle dual L'V com tempo de atraso nas malhas de topo e fundo da coluna
apresenta um fraco desempenho do controlador. Um melhor desempenho
¢ obtido quando o tempo morto € considerado somente na malha de topo da coluna

» a alternativa recomendada € substituir o controlador de pureza do fundo {que

apresenta um custo elevado) por um controlador com agdo combinada antecipagio
+ retroacio.

« ajuste dos parametros do controlador (simetria).
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6 - RECOMENDACOES PARA FUTUROS TRABALHOS.

As colunas de destilagio representam no dmbito dos equipamentos da industria
quimica, unidade de fundamental importancia. Isto justifica a atengdo que vem sendo dada
por parte dos pesquisadores de engenharia quimica em traduzir o conhecimento do
fendmeno da destilagio em termos de rigorosos modelos de simulagdo da coluna,
permitindo caracterizagdo completa das condigdes operacionais, critérios de céalculo, de
projeto, otimizago e controle.

Objetivando um aumento progressivo da fenomenologia desse modelo diferentes
recomentagdes sdo citadas como interessantes futuros trabalhos:

1. Um modelo para colunas com pratos reais.

O modelo do estagio real a ser desenvolvido poderia distinguir a principio trés
regides: uma referida a fase liquida, outra a fase vapor e outra a superficie de separagdo
(interface). Um modelo de contato para o prato real utilizaria, por exemplo, a teoria de filme
(Krishna R. e Standart G.1.., 1976) que trata da transferéncia de massa e energia em um
sistema multicomponente.

Alguns aspectos a serem discutidos na defini¢do do modelo:
« diferenca de pressdo entre as diversas regides do prato

» fendémeno de interagfo na mistura multicomponente, considerando a introdugéo da
matriz dos coeficientes de transferéncia (com interagdo), coeficientes de
transferéncia de massa iguais para os estagios e componentes da mistura (sem
interagdo) e contradifusdo equimolecular na interface.

« defini¢do de eficiéncia material e térmica (Krishnamurthy R. et al 1985)

2. Modelos do refervedor e do condensador com um maior grau de descricio
fenomenologica do processo e sua influéncia na resposta controlada da coluna.

A coluna de destilagio tem apresentado e apresenta interessantes problemas no
desenvolvimento da modelagem dinamica, alguns obviamente ligados a transferéncia de
massa, mas outros igualmente importantes referem-se direta ou indiretamente a presenga das
unidades auxiliares de troca térmica que realizam o refluxo de topo e fundo, ou seja os
condensadores e refervedores.

O estudo da dindmica destes equipamentos em uma escala de descri¢do superior &
apresentada no presente trabalho, possibilitara o resgate de aspectos significativos destas
unidades auxiliares, principalmente no que concerne ao controle ¢timo destes equipamentos,
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A modelagem termofluidodindmica da unidade global dependera de mecanismos de
circulacio (natural ou forcada) entre o fundo da coluna e o refervedor, constituindo um
quadro fenomenologico mais detalhado e complexo, o que 'implicard em uma maior
dificuldade de resolugdo do sistema de equacdes algébricas e diferenciais, podendo-se
inclusive estudar a possibilidade da utilizagdo de processamento paralelo objetivando a
solugdo numérica de um modelo global com maior grau de descri¢do fenomenolégica do
Processo.

O problema da estabilidade do método numérico (tempo dispendido nos calculos)
poderd ser estudado de uma forma gradativa, aumentando-se gradativamente a capacidade
descritiva destes modelos,

3. Aplicacio do presente modelo a andlise dindmica e estabilidade de colunas de
destilacgdo interligadas.

O continuo aumento dos custos de energia conduz como consequéncia imediata a
necessidade de uma melhor utilizagdo dos recursos energéticos. Nesse sentido fica bastante
claro a renovada atengdo aos aspectos termodindmicos de colunas de destilagfio interligadas,
na busca de esquemas otimizados para separar misturas multicomponentes.

A literatura tem mostrado, Chaves R, et al. (1987), Lin et al. (1987), Petlyuk F.B, et
al. (1964), diferentes solugdes para o problema de colunas termicamente interligadas, sendo
constante a presenca de multiplos estados estacionarios para uma mesma especificacio de
projeto.

A generalidade do presente modelo dindmico da coluna, no que se refere aos
aspectos termodinamicos, configuracdo da coluna, niumero de estigios e componentes,
permitiria a sua aplicagio na identificacdo das caracteristicas de diferentes estados
estacionarios € 0 que € muito importante na presenga de esquemas de controle do tipo
multiplas entrada - miltiplas saida (MIMO),

Seja do ponto de vista pratico ou tedrico resulta muito importante compreender de
que modo surgem estas multiplas solugdes em um sistema interligado e se séo todas estaveis
ou vice-versa, se respondem de modo diferente a variagdes tipicas. Desta forma a analise
dindmica (em malha aberta e fechada) pode ser muito Gtil neste sentido, constituindo
importante ferramenta na busca continua de uma melhor eficiéncia termodinamica das
colunas de destilacao.

Assente-se que, nos equipamentos quimicos a coluna de destilagdo € a maior fonte de
consumo energético, com uma eficiéncia termodindmica surpreendentemente baixa,
geralmente de 5 a 10%, do que se deduz que qualquer melhoria desta eficiéncia pode ter um
valor significativo (Gaggioli R.A. e Petit J., 1977).



4. Escolhendo o melhor controlador

No ambito das estrategias de controle avangado a otimizacio 'on-line' implementada
com controle preditivo propicia um dos bons métodos para controle e otimizagio em
unidades de destilacéo.

A técnica do controle preditivo prevé a implementacdo do modelo em calculadores
do processo, modelos esses que apresentam um tempo de resposta razodvel. Em funcdo
deste fato, os calculadores devem ser de adequada poténcia. Isto ndo parece ser um
problema significativo atualmente, visto a constante diminuicio da relagdo (custo/prestagio
de servigo), destas maquinas.

Contudo, se tal calculador ndo for disponivel diretamente no processo, o modelo
rigoroso desenvolvido pode ser utilizado para a definicio paramétrica de leis simplificadas,
fun¢des das condicdes operativas do processo, as quais relacionariam o 'set-point’ & variagdo
imposta ao sistema.

Neste contexto, utilizando o modelo desenvolvido, diferentes algoritmos dentro da
classificacdo de 'model-predictive controllers’ (MPC) poderiam ser comparados & estrutura
de controle antecipativo-retroativo, implementada neste trabalho, que mterpreta a acgdo do
controle dentro de uma estrutura unificada do modelo:

. Model Algorithmic Control (MAC) (Richalet e Gimonet, 1968; Mehra at al., 1981; ......)

. Dynamic Matrix Control (DMC) (Prett e Gillette, 1979; Cutler 1983; ......)

. Internal Model Control (IMC) (Morari, 1981; Garcia e Morari, 1982; ...... ), na verdade
uma unificacéo, feita por Morari, de diferentes técnicas de controle dentro de um 1nico
"framework” denominado por ele de IMC.

Quando os controladores DMC, MAC, sdo utilizados juntamente com
procedimentos de identificacdo 'on-hne', eles também sdo chamados de adaptativos.
Portanto. claramente, a estimativa de parametros "on-line" ¢ a chave exigida para o controle
adaptativo. A utilizagdo do modelo rigoroso neste contexto é altamente estimulante visto a
problematica existente quanto a eficiéncia dos esquemas de identificagdo para estimativa dos
parametros necessarios do algoritmo adaptativo.
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Apéndice A - Fluidodinamica do prato

A.1 - Correlacdes geométricas
A.1.1 - Relacoes comuns a todas as geometrias.
Considerando conhecidos D, W e A (Fig. A.1) que representam respectivamente o

didmetro interno da coluna, o comprimento do vertedouro de descarga e a altura da abertura
pela qual se alimenta o liquido no prato, € possivel calcular:

B = arcsen (W/D) A-1
A =n D¥4 A-2
Ag=D(B.D- W.cos )4 A-3
A=W.h A-4
Ady = min (Ag, Ay A-3

O significado de P ¢ facilmente dedutivel da Figura A-1, A representa a superficie
global do prato, secgdo interna da coluna, Ay (Fig. A-1) representa a secgdo do conduto
("downcomer") de carga ou de descarga, Aj representa a secgdio de ingresso no prato do
conduto de carga lateral, A4, € a secgdo menor através da qual o liquido flui proveniente do
conduto de carga e sera utilizada na estimativa da perda de carga na entrada de liquido no
prato.

A seguir apresenta-se as relacdes especificas para cada tipo de prato.
A.1.2 - Geometria "cross flow" simples

Considerando conhecidos D. h; e w ja definidos. € possivel calcular:

Ap = At - A¢g A-6

Z=D.cosP A-7
Z,p =(A - 2.A4VZLG _ A-8

A area nominal, A representa a sec¢ao da coluna disponivel para a passagem da
corrente vapor (Fig. A-1) e sera utilizada na estimativa da velocidade de vapor na coluna,
Zg é o comprimento do prato (Fig. A-1). ou seja a distincia compreendida entre a linha de
carga e descarga no prato e Zp € a largura média do prato.

As correlacdes relativas a estimativa da area calma, A, da area ativa, A, e da area
dos orificios. Ay, serdo desenvolvidas nos apéndices posteriores, pois assumem expressoes
diversas ao variarem com o dispositivo de contato,
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A.1.3 - Prato "'split flow'"
A Figura A-2 esquematiza o prato "split flow" e a grandeza geométrica relativa,

Outras como D, h; e W, consideram conhecido W3, o qual representa o
comprimento do vertedouro central do prato. No caso da corrente liquida o prato ‘split-flow’
pode ser visto como formado por dois pratos 'cross flow' utilizando, cada um, metade da
vazio liquida da alimentagdo, portanto, para estimar o comprimento, ZG do percurso de
liquido no prato far-se-a referéncia a um prato dividido ao meio:

f3, = arcsen (W,/D) A-9
Ay = A, - 0.5 D(B,D - W, cos B,) A-10
A, =W, h, A-11
A,;=min (A, 0.5 Ay) A-12
A, = A - Ay - 24, A-13
A=A - Ay A-14
=A,-2A, A-15
A =05 (A A A-16
Zs=0.5D(cos 3 - cos B,) A-17
Z,=0.5 A,/Z; A-18

O significado de Py é dedutivel da Figura A-2, Aq representa a secgdo do conduto
central, A; representa a secgiio de ingresso no prato do conduto de descarga central, Ad ¢a
menor secciio através da qual o liquido flui proveniente do conduto de carga central ¢ serd
utilizada na estimativa da perda de carga na passagem, A~ representa a superficie do prato
niio ocupada pelo conduto central e lateral e € a 4rea de referéncia na estimativa dos
"holdup™ no prato; Ag, ZG € Zp tem 0 mesmo significado que no caso "cross-flow", An ¢
porém estimada como média entre a area nominal do prato com alimentagio pelos dois
condutos laterais e do prato com alimentagio pelo conduto central.

Também neste caso a area calma, A, a area ativa, Ay, € a area dos orificios, A,
serdo desenvolvidas a posterior.

A.1.4 - Prato perfurado
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Considerando conhecidos D, W e as grandezas ja definidas: df pp st Zc
respectivamente o didmetro e o passo dos orificios (Fig. A-3), a largura de esteio do prato e
a largura da zona de calma (Fig. A-4), no caso "cross-flow", tem-se:

A, =(D+Zg)s,+ 2WZ + Z (D - Z)(m - 2.B) + (-2, + 4Z.8) A-19
A= A, - 2A4- A, A-20
A, = 0.907 (ddp;? . A, A-21

Considerando também conhecido W,, no caso ‘split-flow’ tem-se:

A =2 {2 JW+ W, + (D -Z)0.57 - B, + B)] + (Zg - 22))s) A-22
A=A -2A,- Ay - A, A-23
A, =0.907 (dfpef A, A-24

A érea calma, A, representa a soma da édrea "perdida" (ocupada pela trava de
sustentacdo do prato) e da drea considerada propriamente calma devido ser muito proxima a
parede da coluna e também da linha de carga e descarga no prato e portanto ndo pertencente
a zona ativa do prato. A sustentagdo é considerada a drea retangular disposta ao lado dos
condutores e seguindo uma cruz passando pelo centro do prato e de uma coroa circular
junto da parede da coluna (Fig. A-4).

A area ativa A,, representa a superficie do prato efetivamente disponivel para os
orificios (Fig. A-1), A,. a area global dos orificios, estimada como percentual da area ativa
conforme a disposi¢do, o passo dos furos.

A.1.5 - Prato com campéanula

Considerando conhecidos df, dcp. hems hep. Des Sc reportados na fig. A-6 ¢ na
nomenclatura, nos casos cross e split-flow, tem-sge:

Ar, = n.d?/4 A-25
Ar, = n.de(hy, - b)) A-26
Ary =T [(d, - 25,07 - (de+ 25, ) )/4 A-27
A, = min (Ar,. Ar,, Ar;) | A-28
A, =n.m.d*/4 A-29

A area calma, A, € a drea ativa, Ay, ndo sdo estimadas no caso de pratos com
campanulas. de fato a area calma assume uma expressdo mais complexa que nos casos
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anteriores sendo preferivel estimar a area perfurada como uma soma das areas de todos os
furos e ndo mais como um percentual da area ativa.

A.1.6 - Prato valvulado

No caso de pratos com valvulas determina-se A; e A, com as mesmas relagSes
utilizadas para os pratos perfurados. Para a estimativa da drea dos orificios:

vélvula Glitsch: ~ Ag = 1.183 103 ny, A-30
vélvulas circulares: Ag = ny.m.dg2/4 A-31

Estas relagdes sdo validas para geometrias ‘cross’ e "split flow".

Para valvulas do tipo Glitsch Ballast V; ou V4 nido € necessério o conhecimento de
d¢ enquanto utilizam um furo de dimensdes padrdo, a area dos orificios € estimada como
produto da area superficial de um orificio (fornecido pelo manual Glitsch - 1986), e o
nimero de valvulas, ny, presentes no prato.

No caso em que a valvula nfo € encontrada no manual de Glitsch utiliza-se a relagdo
em que a superficie do orificio ¢ determinada pelo conhecimento de df.

A.2 - Correlacoes fluidodinamicas.

O moédulo geometria do prato permite definir as caracteristicas geométricas
principais do prato:
- escoamento "'cross-flow
- didmetro do prato ,
- altura ( hy, } € comprimento do "downcomer” { w )
- espacamento entre os pratos ( TS ) e
- caracteristicas especificas do tipo de prato utilizado: I-perfurado, li-valvulado, }lI-
campanula

”m

ou "spht-flow" |

I- perfurados :
- diametro do orificio (DF), passo do orificio (P,). espessura do prato (SP)), area ativa (A,).

Ha- valvulado modelo Glitsch - Ballast V1 e V4 :
- numero de valvulas (n,), espessura da valvula(S, ), espessura do prato(Sp,), area ativa(A,).
ITb- valvulado modelo Nencetti - Nardini - Zanelli
- numero de valvulas (n,), didmetro e espessura da vélvula, densidade do metal da valvula
(p,) .didmetro do orificio (DF), espessura do prato ( Sp), area ativa { A),

HI- campdnulas
- numero de campanulas (n_), diametro ( Dc,) e altura da campanula (hc,), espessura da
campénula ( Svc), nimero de aberturas por campéanula (ny), distincia do prato ao bordo
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superior da campanula (h,), distancia do prato ao bordo inferior da campénula (h,.), altura
do conduto (h__), didmetro (d ).
A.2.1 - Correlacdes fluidodinimicas para pratos perfurados

1. Carga hidraulica.

O liquido sobre a area perfurada encontra-se na forma de espuma de altura h;. A altura
equivalente do liquido h; é aquela que se obtém se todo o liquido clarificasse:

h, =0.0061 - 0.238 hy,.p)° V/A, + 1.225 L/Z + 0.725 hy A-32

by = 0.673.p°°V/A, + 1033 L/Z, +0.73 hy, A-33

2. Perda de carga total do vapor (hy).

A queda total de pressdo entre os pratos n (inferior) e n+1 (superior) € dividida em
perda do prato seco (hp), perda devido a altura de liquido (h; ) e perda residual (hg):

hg = hp, + by + hy, A-34

hy = 0.5 V.2.C,[0.4(1.25 - AJA,) + 4 Sy, Fidf + (1 - AJA) B2 g). A-35

!

d
onde CD:1.09§1- ( na faixa G.ZS@LS’?.O)

p: df

hy = 6.T/(drg.p; ). A-36
3. Perda de carga do liquido ao entrar no prato pela abertura do canal de entrada (h,).

O fluxo de liquido proveniente do 'downcomer' do prato superior ao entrar no prato
inferior resulta uma perda de carga estimada por :

hy = (3/2 g}L/A) A-37
4, Altura de liquido no 'downcomer' (h)) (fig. A.5)
- a diferenca de altura ( h, na fig. AS) entre o interior e o exterior do do conduto de

carga ¢ dado pela soma da perda de carga do vapor sob o prato superior, aproximada
por h,; e determinada sobre o prato considerado, com a perda h, do liquido, ou seja:

h; =hg +h
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- desprezando o gradiente liquido o nivel externo do conduto supera o vertedouro de
uma
altura de liquido ¢ dada por h,, (relacdo de Francis):

hy, = 0.666 (L/w)*? A-38

- no caso de conduto de carga lateral ¢ necessario introduzir W, que considera o efeito da
restricio de sec¢do causado pela parede circular da coluna:

hy,= 0.666 (L/w )2 A-39
W= [D? - (D cos B + 2 h))?]*2 A-40
- a altura de liguido h,, no interior do conduto resulta:

h, = h, + by, g + Iy | A

5. 'holdup’ molar no prato (M) € no conduto (M)

- os valores do 'holdup’ sdo expressos em kmol e obtidos da relagdo entre a area de
referéncia e relativa altura de liquido (congruéncia volumétrica).

- para geometria 'cross-flow":

NC
M, = (A, - Aphp' =2 M, Ad2a
1=1
XC
M. = Aghp' = > M7 A-42b
=1
NC NC
M, + M, = (ArAh o' + Aghp' =3 M+ M A-43
ral

[E3

- para geometria 'split flow' estima-se o 'holdup’ no conduto como uma média entre ©
'holdup’ no conduto central e no conduto lateral.

6. Controle de 'flooding’, e gotejamento:

- a altura do liquido no conduto nfio deve ser superior a metade do espagamento entre os
pratos.

h <058, A-44
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- definidos alguns coeficientes em fungdo da razdo entre a area ativa e dos orificios, do
espagamento entre 0s pratos, das vazdes e densidades é possivel estimar a velocidade
limite de 'flooding’, V, e definir como grau de 'flooding’, F,, a razdo entre a velocidade
do vapor referida a 4rea nominal e a velocidade limite. Todas as condigdes de
funcionamento em que F, se mantém inferior a 0.8 ou 0.85 sdo aceitaveis:

para A /A, <0.1: Fo=0.5+5A/A, A-45

para A /A, >0.1: Fy=1

a=0.01173 +0.0744 S, A-46

b=0.015+0.034 S, A-47

C, = Fy {alog [(EL)12 V/L'] + b}(T/0.02)? A-48
o

VFmCF [p.'.—pv ]1/2 A_49

V, = VI/A, A-50

- se a velocidade do vapor for muito baixa parte da corrente liquida gotejara pelos
orificios do prato. A velocidade limite minima, V,, do vapor no orificio € dada por:

E,, = 2.8 (dfz,)072* | A-52

Vi = 0.0229 [2 p, AT, d; p)]P379(S,/dp0395.[2 A dJ(317 pd)JEm T, A-53

A.2.2 - Correlacies fluidodinamicas para pratos com campanula

1. Carga hidraulica.
Altura do liquido (h, ) e espuma (h;) no prato:

- para o0 prato com campanula deve-se determinar a altura média da espuma (hy), e
também a altura equivalente do liquido claro h; (Nencetti et al - 1967).

h, =0.01262 - 0.0123.p,.S12 V/A_ +2.052 L/w + 0.69 hy A-54

hy = -0.00969 + 0.0435 p, (V/A, % + 1.71 Liw + 1.94 hy, A>3

- para o prato ‘'split flow' com conduto central deve-se substituir 0 comprimento do
vertedouro lateral (w) pelo central (w,).



2. Perda de carga total do vapor (h;):

- a perda de carga global do vapor ao atravessar o prato ¢ devido a passagem na

campanula (P_) a saida da abertura (P e a fragfio da altura de liquido (P,) atravessada
pelo vapor.

P, =3 [V/(A, nn)]’-(fﬁ

A-56
P,=0.32 [3.6 VAnup,.n)**[p, - p,1°° A-57
P,=h; (1-hjhy) A-57a
hg=P.+P;+P, A-58
3. Perda de carga do liquido ao entrar no prato:
- analoga ao modelo de Treybal e com a mesma simbologia:
h, = (3/2 g) (L/A,)? A-59

- a perda por atrito devido a resisténcia da campénula a passagem do liquido ¢
representada pela diferenga entre o nivel de liquido na extremidade de entrada e de
saida do prato. Tal desnivel, D, (delta) é chamado de gradiente liquido e tem a

dimens@io de um comprimento.O seu valor ¢ obtido, resolvendo-se uma equacgiio de
terceiro grau na incognita D12 (Davies, 1947

a.D}+cDM+d=0, A-60

os coeficientes desta equagdo sdo fungdes do passo em que as campinulas estdio
distribuidas. No programa desenvolvido considera-se as disposi¢des a passo triangular
equilatero, triangular nio equilatero e passo quadrado.

4. Altura de liquido no conduto de carga (h,):

- para o prato com campanula nio € possivel desprezar-se o gradiente liquido como nos
casos do prato perfurado.

- a altura de crista (acima do vertedouro) do liquido limpo é estimada pelo modelo de
Treybal:

h,, = 0.666 (L/w, )2 onde A-61

W= [D? - (D cos B + 2 hy 2] A-62
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- assim para o prato 'cross-flow' tem-se a altura do liquido no interior do conduto:

h,=h, +h, +hg+h +D, A-63

- no prato 'split flow’, a altura de liquido no interior do conduto central, b/, do conduto
lateral, h_", resulta:

h/=h, +h, +hg+h +D, A-64

h.=h, +hy, +hg'+h + D/ A.65

. 'holdup’ molar no prato (M,) e no conduto (M,):

- para geometria 'cross-flow":

M, = (A, - A by A-66
M, = Ayh, p' A-67

- para geometria 'split-flow’ M, e M, sio estimados como valores médio.

. Controle de 'flooding’,

- a altura de liquido no conduto de carga ndo deve ser superior a metade do espagamento
entre 0s pratos:

h, <058, A-68
- definindo alguns coeficientes (Treybal, 1968 e 1980) em fungéo dos valores dos fatores
de carga (arg) do espagamento entre os pratos, das vazdes e das densidades € possivel
determinar a velocidade limite de 'flooding’, Vp, e definir como grau de 'flooding’, F, a

razio entre a velocidade do vapor referida a area nominal e a velocidade limite. Todas
as condigdes em que F, se mantém inferior a 0.85 sdo aceitaveis.

arg = (&)O.S.L'/\r A-69

O
para arg < (0.2
a=0.0015+0.0916 S, | A-70

b=0.0013 +0.0336 S, ATI



para arg > 0.2:

a=0.0041 +0.0492 S , AT2

b=0.0021 + 0.0564 S , A-T3

C; = {alog{(BL )2 V/L] + b} (T/0.02)02 A-74
P,

Vp=Cp [2 Py A-75

V, = V/A, A-76

F =V /V; A-77

A.2.3. Correlagbes fluidodinidmicas para prato a vilvula: modelo Glitsch-Ballast V, e
V,.

As relacdes relativas as valvulas Glitsch contém um maior grau de empirismo quando
comparado com os procedimentos anteriores, enquanto trata-se de um manual para o
projeto de valvulas (Glitsch, 1986).

Este modelo consiste de simular valvulas do tipo Ballast V, e V,, a diferenga de
procedimento é devido aos valores assumidos por alguns coeficientes:

C, = 0.05468 Ballast V,

C, = 0.2871Ballast V,, S ;= 1.880 mm

C,=0.2515Ballast V,, S, = 2.642 mm

C,=0.2242Ballast V,. S, = 3.404 mm
- €, =0.1586Ballast V,. 5, = 6.350 mm

C, = 0.02734 Ballast V,

C, = 0.1859Ballast V. S, < 3.404 mm

1. Altura de liquido e espuma no prato:
- considerando o efeito de aeragio devido ao vapor presente no liquido, obtém-se h;

somando-se 0s 80% da altura de crista com os 40% (fator de aeracéo) da altura do
vertedouro:

h, =0.554 (L/w)? + 0.4 h,,, A-78

2. Perda de carga do vapor atravessando o prato:
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- a perda seca h, € obtida escolhendo-se o maior valor entre h,, (valvula parcialmente
aberta) e hy, (valvula totalmente aberta):

by = [135 Sv,.p, + Crp, (VALY p, A-T9

hy, = C, (V/A 2. £x A-79a
!

b = méx (hy, . hy) A-80

- uma equagdo assim definida, pode ser continua, porém pode apresentar
descontinuidade na derivada, criando problemas durante a integra¢do do sistema de
equagdes algébrico-diferencial. Portanto assume-se hy = hy,.

- a perda de carga total do vapor atravessando ¢ prato resulta :

hg=h,+h A-81

3. Perda de carga do liquido:
- o manual Glitsch reporta uma relagio proporcional a altura cinética segundo um fator
confrontavel com aquele tedrico utilizado por Treybal (1968, 1980) no caso de pratos
perfurados:

h, =0.1777 (L/A ) A-82

4. Altura de liquido no conduto de carga ( h, )

- a altura de liquido no conduto obtém-se somando o nivel do liquido nas proximidades
do vertedouro de entrada (h, + h,,) com a perda de carga do vapor e do liquido
mediante um fator dependente da densidade. A altura da crista (acima do vertedouro) e
do liquido no conduto resulta:

h,, = 0.554 (L/W)3 A-83

h, = hy + hy + [hy + by +hy] (P ) A-84

! pr

5. 'holdup' molar no prato e no conduto

- analogo aos pratos anteriores,

6. Controle de 'flooding’, e de gotejamento.
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- para néo encontrar-se em condi¢des de 'flooding’, o nivel de liquido no conduto ndo
deve superar 0s 60% do espagamento entre 0s pratos:

h, < 0,6 S,, A-85

- define-se o coeficiente de 'flooding’, como o minimo entre C,, Cg, e Cgs:

Cpy = 0.1742 8,5, p/*  SF A-86
C, = (0/1865 - 0.0277/819t 5.012.10%.S,. p, )SF A-87
Cp; =(0.1823 - 1.138 . 103 . p, ). SF A-88
C; = min (Cyyp, Cp, Cp)- A-89

- estima-se o grau de 'flooding’, como o maior valor entre F), e F},. Todas as condi¢des de
funcionamento em que F, mantém-se inferior a 0.85 e 0.90 sdo consideradas aceitaveis:

F, =(V[ -2 112+ 13719 L Z,} /A, . Cp) | A-90
I pv
F,= 1.1821.V.[ —2— J21A, . Cp) A-91
[ ™

- a velocidade limite minima de vapor nos furos, V , (nvs) abaixo da qual tem-se
gotejamento é dada por:

V,, =0.0914 para Ballast V,
V., =0.1829 para Ballast V

A.2.4 - Correlagdes fluidodindmicas para pratos a vilvula. Modelo Nencetti - Nardini
- Zanelli

1. Altura de liquido e de espuma do prato

- segundo correlacdo proposta por Nencetti, Nardini e Zanelli (1967)

= p, S, (d/d? A-93
h, = 0.00143 P_- 0.0123. p°° \V./A, + 1.55 L/iw + 0.69 hy, A-94
p=04232/P +0.01696. p, (V/A) +8.064 Liw+ 143 hy, A-95

2. Perda de carga do vapor:



- a resisténcia encontrada pelo vapor para atravessar o prato a valvula, hg, € estimada pela
soma das resisténcias em série (Nencetti at al. 1967):

. perda de carga na entrada do orificio, devida a restri¢do de fluxo,
. perda de carga para alcar a valvula,
. perda de carga através do liquido (desprezando o gradiente hidraulico no prato).

- somando as duas primeiras perdas obtém-se uma relacfo relativa a queda de pressdo
global do vapor ao atravessar a valvula:

P,=135S,. P~ +0.1504 (L= ) (v/A,) A-96

o '

- a perda através do liquido é estimada utilizando o fator de aeragdo P, a relagdo de
Francis e a altura do vertedouro:
Be=0.5 (1 +hy/hy) A-97

P, = B, [0.6648(L/W)*3 + hy)] A-98

- a perda de carga global do vapor:
h; =P, +P, A-99

3. Perda de carga do liquido
- utiliza-se a relagdo proposta por Treybal (1968, 1980) para prato perfurado:

h, = (3/2 g) (L/A)? A-100

4. Altura de liquido no conduto de descarga
- referindo-se ainda a Treybal (1968, 1980)

h,, = 0.666 (L/W ) A-101

W, =[D?-(D.cos P +2h )y~ A-102
- a altura de liquido no interior do conduto resulta:

h.=h, +h, +h;+h, A -103

5. 'holdup’ molar no prato e no conduto:
- andlogo aos procedimentos anteriores

6. Controle de 'flooding’, e de gotejamento:
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- Nenceti at al. (1967) ndo reportam correlagdes relativa ao controle de 'flooding’, e
gotejamento, portanto considera-se somente o limite imposto ao nivel de liquido no
conduto:

h, <058, ' A-104

- 0 significado das condi¢des de 'flooding’, e de gotejamento € o mesmo tratado para os
pratos perfurados.
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Fig. Al - Grandezas geométricas referentes ao prato ‘cross flow’
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Fig. A3 - Simbologia do prato perfurado.
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Apéndice B - Correlagdes Para o Segundo Coeficiente Virial
- Modificac¢bes apresentada por Tsnopoulos na correlagéo de Pitzer e Curl
Para 0s componentes puros

Correlagdo de Pitzer-Curl

BIP o
WFONT ) com B.1
o)) o
0.330 0.1385 0.0121
O(7,)=0.1445- A (B.2)
0.46 050 0.097 0.0073
o(1)=0.073+ —— (B.3)
Modificacio de Tsnopoulos para gases apolares
B F,
= rO(1,)+ W (T,). com (B.4)
RT, '
0.000607
N = ;50)(2)“—}“3””” (B.5)

A

. :
f(” 0.0637 « 0.331 04"3_0‘008 (B.6)

7’ T T’

Modificacdo de Tsnopoulos para gases polares
- para compostos que ndo formam pontes de hidrogénio

BP
RT

K‘r

LW (B.7)

1 =2 (B.8)

- para compostos que formam pontes de hidrogénio

. a b .
f}’(,,‘) Tﬁ——%—g— ' (B’g)




- Coeficientes cruzados para mistura

O segundo coeficiente virial cruzado, "B,", apresenta a mesma dependéncia da

temperatura B;; e B;;. As equagdes a serem utilizadas 7, ,F, W, ..q,, e by, relacionados
com os pardmetros dos componentes puros através da regra da mistura:
r,=(r.1,)" (1-m,) (B.10)
4T, (Pv, /T 4Py, IT)
o= (v’”'+v”3)1 — ®1D
W;; = 0,5 (W, + W) (B.12)
Para binarios polar-ndo polar, B;; néo polar
a,; =0 (B.13)
b;=0 : (B.14)
Para binarios polar-polar, B;; € calculado assumindo
a;=05(a+ a}-) (B.15)
b,;=05(b;+b) (B.16)
Corre¢io de Hayden-O'Connell
B,; = BF,; + BY,, (B.17)

A contribuigdo das moléculas livres ¢ dada por BF,; e BP,; representa a contribui¢ao
das moléculas dimerizadas.

i)

BF = (BF oarhy (B.18)
BY. . = (Breuesuve)i; T Bugaciodis T (Bguimico)i; » onde (B.19)
(BF ek = by, | 0,94~ 1;7 0.8 _LOL (B.20)
oo () ()
. 30 21 2
By = B, ] 0. T4 =+ 7 : (B.21)
Iy @y

i



com

(Bmetaesta'wel)i,j + (Biiga;ﬁo)id = bau 4 e

(Bquimico)ig
1.1
I, T,

_ bof. Ei,j {1 B e(ISDOniJ-IT}}

(a75)

(B.24)



Apéndice C - Equacdes para os coeficientes de Atividade
C.1 - Equagao UNIQUAC

- parametros a; e a;

9, (Z) 6, ¢, 2.6
Iny=mh-—+|—=jgh—++l -2 X1 —qln| > &1, |+q ~q,

Ti Xi 2 qr ¢i i Xi zj: iJ qi ; ita q: q: ZG'KTKJ
K

com

1_]=—‘—?-e_(r_]-Qj)-(rj-1)
PR
, erX}
i
6 = 4., e
ZqJXJ
J
o = q.X,
24X,

C.2 - Equagio de Wilson
- parametros AA,; e Ak,

XA
Iny :gme){A ‘ _Z......'_._Lf__,
' D J0 L

A V, AR,
=—+exp| -
R 4 P TRT

(€.1)

(C2)

(C.3)

(C4)

(C.5)

(C.6)



C.3 - Equacdio NRTL

- parémetros Ag, K € Agj,i

Zrlf J’ XG Z rj rj
Z ; Y6, I ZGLJXf
H !

ij.ler=1,2..NC

_ Agj.i
pR RT
G;; = exp (-o; T;5)

- os parametros das correlagdes anteriores sdo encontrados nas referéncias Prausnitz
et al (1980) e Fredenslund et al (1977).




Apéndice D - Estimativa automatica dos parametros de sintonia do
controlador.

Considerando que 0 método proposto por Cohen-Coon, e muito usado na literatura,
para identificar os parametros do modelo da curva de reagio, demonstra-se de dificil
aplicagdo, principalmente na presenga de ruidos, apresenta-se aqui um procedimento que
permite estimar K., T e t, de modo automético, desfrutando-se do conhecimento do
conjunto de pontos que descrevem a resposta do sistema.

De forma geral, a fungfo exponencial:
y=d.exp [—g) (D1}

descreve frequentemente a curva de reacdo do sistema. Logo, esta pode ser assumida como
modelo interpolante do conjunto de pontos que representam a curva de reagdo do sistema.
Utiliza-se para a estimativa dos pardmetros adaptativos, uma tipica routina de regressio nio
linear, método de Levenberg-Marquardt (Himmelblau, 1988) para minimizar a fungio
objetivo (modelo interpolante).

Uma vez estimado os pardmetros do modelo interpolante faz-se uma analise
estatistica dos resultados para verificar a adaptagdo do modelo aos dados. Utiliza-se para
isto um indice de correlagdo objetivando verificar se, para cada caso especifico, o modelo
interpolante ajusta-se de modo satisfatorio aos dados experimentais. O indice de correlagio
R? :¢ definido como a razdo entre a soma dos quadrados dos residuos e a soma dos
quadrados totais, isto €:

R? = SR, onde (D2)
SST.

N

SSR,,= 2 Py, -y’ (D3)
[EA]
N N, 3

ssT, =3 3 (v,-») (D4)
=1 =i

y € o valor estimado no ponto i, y, é o valor do experimento j no ponto i e y € o valor médio
repetido no ponto i. Assim, pode-se afirmar que o modelo se ajusta corretamente aos dados
experimentais se R? € préximo da unidade. Considera-se neste trabalho que a estimativa dos
parametos que apresentem R? < 0,95 ndo € precisa.

Conhecidos os parametros adaptativos o e § da equacdo D1 a estimativa analitica de
K., Tet, ¢ feita pela primeira e segunda derivada desta equagdo (eq. D1):



= 2L o) (D3)
t H
._ 2ap B, a.p B
y = -m;;mexp(—-t—)Jr—?——exp ““"“';““ (Dﬁ)
A coordenada do ponto de inflex3o (F) € obtida anulando-se a eq. D6:
F= (a.e“z;—g) (D7)

Substituindo os valores de F na eq. D5 obtém-se o coeficiente angular da tangente
no ponto de inflexdo:

4

§=Lg (D8)
B

Portanto a reta tangente ao ponto de inflexdo ¢ dada por:

y=ige”2(f—a.e*2)+—g (D9)

O tempo morto t, € determinado calculando-se a intersecgfio da eq. D9 com o eixo
referencial do tempo: '

2

t,= a.e’ e (D10)
Os outros dois parametros ficam determinados:
a a
K=—=eet=— D11
<=7 S (D11)

Estas grandezas inseridas nas relagdes da tabela 4.1 (Regras de Cohen-Coon}
permitem a determinagdo dos parametros tipicos do controlador.
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Apéndice E - Refervedor e Condensador - Desenvolvimento das equagoes
dos modelos.

E.1 - Determinagio da altura de liquido no volume de controle A.

A Figura E1 apresenta uma secg@o transversal genérica do refervedor.

Fig. E1- Secgdo transversal genérica do refervedor

Deseja-se obter uma relagio entre o volume e a altura de liquido com o dngulo £.
O volume do trocador de comprimento la ¢:

R p
V= 2,la.{J-dp_].r.dﬁ—%—%[}i’r.cos(ﬂ -f).R..sen(]T mﬁ)}} El.1

resolvendo a integral, obtém-se:

2

VmZ.la.i:%««ﬁww%cosﬁsenﬂ El2

simplificando, tem-se:
V=1, R*(B-cosBsenp) El3

e considerando a hipotese de parametros concentrados tem-se a relag@o entre o holdup de
liguido no volume de controle a € o dngulo f :

M =pl 1 R’ (f~cosf.senf) | El 4

e com relagdo a figura FE|, a relagdo entre a altura h; e o dngulo f ¢ -
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h, =2.R,.sen3—§— E1.S

E.2 - Determinaciio da vazio volumétrica de liquido ( L, ), corrente de saida do
volume de controle b.

O holdup de liquido no volume de controle b relaciona-se com a vazio volumétrica
L, pela relagdo :

i | 2

i of- .

onde g, € o coeficiente de Francis (Holland C.D. - 1963), | ¢ a largura de vertedouro do
refervedor (m), g € a aceleragdo da gravidade (m/min?), |, é o comprimento do tambor
definido pelo volume de controle b (m), ] é a densidade do liquido (kg/m3) e V;, 0 volume
ocupado pelo liquido , definido pela altura do vertedouro (m?), relativo ao volume de
controle b.

E.3 - Equacdes de especificacdes de Q; e B.

A vaziio do produto de fundo é definida pela equagio da valvula utilizada:

|
B:(WKEJE +pl‘g}hl ‘Pafm E31
£

onde CV, é a constante da véalvula (kmol/min/atm®*), F, € a fracdo de abertura da valvula
(adim), P, ¢ a pressio no refervedor (atm), P, € a pressdo externa (pressdo atmostérica),
¥| é o peso especifico relativo a agua.

Considerando que o refervedor utiliza vapor de agua saturado como fluido de
aquecimento , a taxa de calor trocado no refervedor € calculada por.

Q¥:W"irm(]r'Ar'(7.‘n'—7;) E'32

onde a vaziio de vapor necessaria para aquecer o refervedor € calculada pela equagio da
valvula

W, = CVz.FVI.———-———“’P“:ﬁ

Y

E3.3
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onde P, ¢ a press3o de vapor a montante da valvula e P, sua pressio a jusante. A pressdo a
jusante depende da temperatura do vaporde agua no refervedor ( T, ). A relagdo entre estas
duas varidveis € encontrada interpolando valores através da tabela de vapor saturado, com
T sendo fun¢do da taxa de calor trocada no refervedor e dada pela equagio E3.2. A,
representa a area de troca térmica (m?), U, ( kcal/min/m¥/K) o coeficiente global de troca
térmica considerado constante, 4, o calor latente do vapor do refervedor (kcal/kmol)

tambem considerado constante.

As fragOes de abertura F, e F, sfio fungdes dos tipos de controladores que estiverem
sendo utilizados. Para a simulago da coluna em malha aberta tem-se que

dr _dE B34
dt dt

E.4 - Determinacio da altura de liquido no tambor de refluxo
Considerando o modelo de parimetros concentrados a altura de liquido no tambor

de refluxo estd relacionada com o ‘holdup' de liquido e a geometria do tambor. Para a
geometria considerada (Fig 2.9) tem-se:

2 M, = [, ~h,).S,+V,] 4, E4.1

onde A, representa a altura de liquido no tambor (m), #, a altura do domo (m), S, a sec¢do
transversal do tambor (m?), V, volume do domo (m?3) .

E.5 - Perda de carga (AF,) por atrito na tubulagio (refervedor - fundo da coluna}

Considera-se a hipotese de que queda de pressio ¢ expressa em termos de do fator
de atrito de Fanning,

N

E5.1
D

onde p € a densidade, u a velocidade no tubo de diametro D e comprimento equivalente L,
e f, o fator de atrito de Fanning dado por Round :

12

1712
g\
f=2 (-—) S —| onde E52
Re (A+B)"
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A=1245TIn 0_91 ' ES3
<-7—> -+~O.27£
i Re D
16
B= 37530) e ES 4
Re
Re = Dup E55
1%

E.6 - Equacdes de especificaciode D, L ,,Q, e W

As vazdes do destilado, do refluxo de topo e da retirada de vapor no condensador
sdo definidas pelas respectivas equagdes das valvulas :

P gi\h +h)-P
Dxc_?;gﬂg.\/ “+pg("j )P E6.1
v
P +pglh +h)-P
Lm:(?V4,FV4.\/ s pg("; )= P E6.2
}/HJ
AL E63

W_=CV, FV,

Hne

onde h, representa a altura do tambor de refluxo (m), P, a pressdo atmosférica e AP, a
queda de pressdo (constante) na retirada (W ) da valvula de vapor do condensador Para a
situagao de condensador total W __ € nula.

A taxa de calor retirada no condensador pelo fluido de resfriamento é dada por
Q. =W Cp. AT =U_ A AT, E6.4

onde W, representa a vazio molar do fluido de resfriamento(kmol/min), AT, a variagio de
temperatura do fluido refrigerante (K), U, o coeficiente (constante) global de troca térmica
(kcal/min/m2/K), A_ a 4rea de troca térmica do condensador (m?) e AT, a variagio média

m

logaritmica da temperatura entre a entrada e a saida do condensador (K).

A vazio do fluido de resfriamento é dada pela equagio da valvula :
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W =CV,.FV,. /5—‘5— E6.5
Ve

onde AF, representa a perda de carga (constante) na valvula do fluido de resfriamento.

Analogamente ao refervedor as frages de abertura F, , F, , Fs e F; sfo fun¢des dos
tipos de controladores que estiverem sendo utilizados. Para a simulagio dindmica da coluna
em malha aberta tem-se;

dF, _dF, _dF, _dF, _

0 E6.6
dt at dt dt
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Apéndice F - Método de Gear

Partindo-se da formula linear multipasso (LMS) de equagio geral:

k

k
y" = Zj:(} ajym-l—j +hzj=_gﬁjfn-le Fl

onde k € o nimero de passos do método, Gear desenvolveu a férmula do tipo BDF
(Férmula de Diferenciagio Regressiva) "stiffly-stabili"até a sexta ordem do método :

yn = ij; o ynv—j +hﬂ—§fn kwl’z""’6 F2
M

O métode de Gear ( Gear,1971; Miranker, 1981) é do tipo PE(C)™E isto é consiste
na utilizacdo da formula explicita de Adams Bashforth como'predictor

k
Yn = yn—l +hzj¢0ﬁjfn-jm] FB

€ sucessivamente m iteragdes na formula BDF implicita do tipo (F.2). As Tabelas F.1 e
F.2apresentam respectivamente os coeficientes @, e f, dos métodos Adams-Basforth e

BDF.

Tabela F.1 ; coeficientes da formula Adams-Bashforth

k B A JBz By B, B

1 1

2 372 -1/2

3 23/12 -16/12 5/12

4 55/24 -59/24 37/24 -0/24

5 1901/720  -2774/720  2616/720  -1274/720  251/720

6 4277/144  -7923/1440 9982/1440 -7298/1440 2887/144  -475/1440
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Tabela F .2 : coeficientes da formula BDF

ﬂml at aZ a} a“l aS a&
1 1 1
2/3 4/3 -1/3
6/11 18/11 -9/11 2/11
12/25 48/25 -36/25 16/25 -3/25
60/137  300/137 -300/137 200/137 -75/137 12/137
60/147 360/147 -450/147 400/147 -225/147 72/147  -10/147

LA B W R e X

Uma importante caracteristica do método € a possibilidade de aumentar
automaticamente a ordem e o passo, de uma forma econdmica, durante a integragio,
utilizando-se do vetor:

Vo = [V Y Yo Yoo Yok ] ES

que contém os valores das variaveis dependentes estimadas no passo (k-1) anterior e
também do vetor de Nordsieck (Chua e Lin - 1975):

H

Yo v ]
x, =y, byl Pl g F.5
2!
cujos componentes sio as derivadas até ordem k das variaveis dependentes estimadas no
ponto corrente t,,

De uma forma sintética ,0 método de Gear pode ser esquematizado nas seguintes
etapas:

i ) os valores preditos x, em ¢, sdo calculados por
x» =Dx, ,

onde D € a matriz prditiva, que devido a utilizagdo do vetor de Nordsieck, resulta
triangular de Pascal (Chan et al., 1978),

ii ) utilizando um método quase Newton-Raphson, determina-se o vetor b
resolvendo o sistema algébrico:

G(b)=b+hf, —hi(1,y, +bB_ ) =0 F7

onde f =f (In,yn) . Os valores y, estdo relacionados com os valores preditos de

primeira tentativa ;n pela correlagio :



226

Y, =Y, tA.b F.8
iii ) retualiza-se o vetor de Nordsieck para cada variavel :

=xn+h.l
=X F.9

As componentes do vetor 1 sio reportadas na tabela (F.3). De (F.8) parece evidente
que l(]) ﬁﬁmi .

Tabela F.3 : Componentes do vetor |

k 1 2 3 4 5 6
L 1 2/3 6/11 24/50 120274  720/1764
I 1 313 11/11 50/50  274/274  1764/1764
I 1/3 6/11 35/50  225/274  1624/1764
Iy 111 10/50 35/274  735/1764
I 1/50 15/274  175/1764
1, 1274 21/1764
L, 1/1764

A escolha da ordem e do passo de integragio ¢ efetuada de modo eficiente, no senso
de tempo dispéndido nos calculos, em satisfazer a condi¢@o que o erro local de truncamento
resulte inferior a tolerdncia £ especificada .

O erro local de truncamento de (F.2), na hiotese que y, tenha (k+1) derivadas
continuas ¢ dado por {(Gear-1971) :

1 .
T {(h) = —— 'V 1 ol a2 F.10
' (h) PSR ( )

Utilizando-se os vetores b e | anteriormente definidos obtém-se (Gallun e Holland,
1982}

} +2
T,,(h):mmmk“ +O(h?) F.11

Com referéncia a norma Euclidiana e introduzindo um vetor w de normalizacio
obtém-se :

blﬂw—%

w

T.(h) = —— k!

< : F 12
5 k+1 5
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O controle de (F.12) é feito em correspondéncia a cada passo de integragio e ©
tamanho do passo a ser utilizado em passo sucessivo, ou mesmo repetir 0 passo precedente,
é estimado por a.h , onde :

T,(ch)=¢& F.13

De forma aniloga sdo estudados os tamanhos a utilizar-se com as ordens (k-1) e
(k+1). Dentre os trés valores de a escolhe-se 0 méaximo, definindo-se assima ordem que

permite aumentar majoritariamente o passo de integragdo.Para evita um tempo de calculo
excessivo a estimativa do tamanho e da ordem sdo efetuadas somente periodicamente.

Toda vez que o passo € modificado de h a a.h o vetor de Nordsieck ¢ recalculado
pela equagio:
%, 0= @'x,, i=1, ..., k+l F.14

n

A redugdo do passo de integragiio, devido a falha de convergéncia no meétodo de
Newton-Raphson aplicado a (F.7), € feita até um nimero pré-fixado de iteragdes internas.
Gear e Petzold (1984) sugerem que este numero seja limitado em um valor 6timo de trés
iteragdes,

Para problemas particulares sio também utilizadas formulas do tipo BDF a passos
variaveis, 1sto €

k 4
y” = ijg aJ-ﬂyH*i“) +zjzwihnﬂf.nfn—l—j F}S

Pode-se demonstrar (Gear ¢ Tu - 1974; Jackson e Sacks-Davies - 1980) que
utilizando tais formas o método de Gear € estavel e convergente para todo esquema de
selegdo do passo, enquanto a formula com coeficientes fixos pode-se demostrar instavel se a
amplitude do passo variar muito. A formula a coeficientes variaveis apresenta, portanto
melhores propriedades quanto a estabilidade. Assim, um método que a utliza esta em grau
de reduzir o nimero de passos necessarios na resolugdo do problema, desfrutando portanto
de um methor majoramento da ordem e passo. As duas técnicas diferem quanto ao acumulo
do trabalho requerido em cada passo. Para uma férmula a k passos com coeficientes
variaveis, os coeficientes devem ser recalculados quando o tamanho do passo ¢ alterado nos
ultimos k passos; o acumulo do trabaltho requerido para recalcula-los depende de k, mas ¢
independente do numero de equagdes a ser resolvido. Por outro lado, na formula para
coeficientes fixos, estes sdo calculados uma vez para todos, mas quando se altera o passo
deve-se recorrer a interpolaco.

Agora na implementagdo a passos fixos f_;, varia somente quando a ordem ¢
alterada, enquanto que no outro caso varia para todos os k passos. Portanto se um método a
coeficientes variaveis apresenta por um lado uma maior garantia de estabilidade, por outro
requer um maior numero de fatorizagio da matriz e estimativas de fungdes.
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Apéndice G - Calculo das entalpias

Na resolugio das equagdes do balango de energia da coluna € necessario ©
conhecimento das entalpias da fase liquida e da fase vapor, sendo neste apéndice
denominadas simplesmente por {h) e (H) respectivamente.

A entalpia da fase vapor ¢ dada por:

H=H"+AH G.1
onde H' ¢é a entalpia da mistura de vapor ideal e AH corresponde a corregdo de entalpia
para o vapor a temperatura T e pressdo P em relagio ao vapor ideal a mesma temperatura e

composigio.

A capacidade calorifica do vapor ideal sera obtida pela relago empirica apresentada
por Prausnitz (1980):

Cp!

=D, +L; +D,T+D,InT G2

onde Cp! em joules/mol-e T em K.

A entalpia do vapor puro ideal a temperatura T € tomada em relagéo a temperatura
de referéncia T,=0K

.
H) = [Cpldr G.3
0

Substituindo G.2 em G.3 obtém-se:

H' =D/(T-T,)+D, 1n[%J+D3i( r-n )+Dq,(r.1n T-T,InT,+T,-T)
0 G4
Para a mistura de vapor ideal com NC componentes:
=Y YH G.5
Substituindo G.4 em G.5 obtém-se G.6:
zy[ (T-T)+D, ln( )wm[rz ”752)+D4.(T1n I T T+T~T)
I 2 '

G.6
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A entalpia de corregiio AH € calculada por :

AH = j:[v— 2{%}}9}]& G.7

onde v € o volume molar da fase vapor.

Para avaliar a integral considerou-se a mistura como sendo ndo associada e
utilizando a equagfo virial truncada no segundo termo (consideragdo como ja discutida
valida para pressdes moderadas), obtendo-se

NC NC

AHmPZZx};.[B,.Jquf” Gs3

i=1 =l

sendo B, , calculado pelo método de Tsnopoulos e as derivadas analiticamente (derivando a
correlacdo de Tsnopoulos em relagio a temperatura).

Em misturas de vapor associadas, onde ocorre forte dimerizagio, a determinagio do

Ah ¢ feita através da teoria quimica (Prausnitz, 1980).

asseciado

A entalpia da fase liquida é dada por:

NC _—
B =k +3 XAk, G9

i=t

onde A’ ¢ obtido pela equagdo G.6 com Y substituido por X . 5717 corresponde a entalpia
residual do componente i na mistura liquida (em relagdo ao componente i gas ideal a T do
sistema),

Considerando a equagdo de Gibbs Helmotz para exprimir a entalpia residual (AR),
parametros binarios (UNIQUAC) a; ¢ a; independentes da temperatura e pressdes

moderadas, chega-sea G.10:

NC (]X NC NE
B =h'+ RZ :‘:6—(2 6, rj.,.aj.l) - RZ X(-C, +C, T +C, T+2C,7T°)
1= TJJ j= yu
J=1

G.10

com a entalpia de excesso dada por :
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g NC q'X NC
h* =RY |+ ;615‘,.91',) G.11

i=t Z gj T;;:

J=1
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Apéndice H - Desacoplador parcial
Unidade Lead/Lag

Para uma unidade Lead-lag tem-se a seguinte fungdo de transferéncia:

- .s+1 -
Y =Ky Uy H.1

onde 7, representa a constante de atraso (lag) e 7, a constante de tempo de antecipagdo
'(lead), ou ainda no dominio do tempo:

r,%+y=Kd[rz%+u] Hz2

Para integrar esta equagdo, com u=0 e y=0 para t=0 tem-se:

-solugio geral da equagio

r]?;—-H:Kdu(t) H3

(1) = ﬁije*“““’ "u( 0)do H.4
T,
Logo, para o nosso caso tem-se:

(1) = je 15 9)[ ff'fiw(e)]de H.S

ou ainda ;
t [ : -8
1 K.t '[“‘“””} du
t)="—%1e [ 7*) 0)df+—2-<L " —de H.6
0 =Ee [ Wl gap K 1 2
Mas:
-9 (-9 -0
-5—91:@ o u(B)J:e n %-ﬁ}re “ u(6) H.7

Substituindo H.5 em H.7 tem-se:




-8
{1-9) ' d[e ‘u(@) 1 (-9

" u(O)do+Bet | Lo uope  Hs
ho%

1) ="§-‘~*~Je“

{r-8)
y(z)zxd[iz-u(t)+i( -£~2-)J‘e Z u(ﬁ)dﬁ} H.9

que representa a fungdo matematica desacopladora utilizada no item 4.4.2. Esta fungio
utiliza a variagio da vaziio de refluxo u(¢) como entrada e fornece como saida a variagio da

poténcia térmica y(t) do refervedor.



