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O Oxido de Etileno é a principal commodity quimica produzida em todo o
Mundo, obtido pela oxidagdo catalitica do etileno com catalisador de prata. Essa reag@o
de oxidac&o é acompanhada por reactes paralelas, destacando-se a de queima total do
etileno e a queima direta do préprio Oxido de etileno, formando CO, e H,O. A
seletividade e conversdo do reator dependem fortemente das condigdes de processo e a
baixa conversdo por passe, associada ao aumento da seletividade, impde a necessidade
de reciclo, com integracdo energética para minimizacdo dos custos de producdo. A
predi¢céo do comportamento dindmico é dificultada pela alta sensibilidade paramétrica
do processo, tornando necessérias ferramentas de simulagdo para andlise e otimizacéo
da producéo.

Neste cenario, o presente trabalho abordou a Etapa de Reacéo, com modelagem
fenomenol 6gica rigorosa. Adicionalmente, a Etapa de Absor¢do do 6xido produzido foi
introduzida de forma simplificada visando asimulacdo do reciclo e da integracéo
energética, enquanto a Etapa de Purificacdo ndo foi objeto de simulagdo. Os modelos
para 0s principais equipamentos — i.e., reator, trocadores de calor de integracéo
energética e absorvedora — foram implementados em ambiente SIMULINK do
MATLAB (SIMULINK 4.1 do MATLAB verséo 6.1, The MathWorks Inc.),
configurado para simulagdo do processo em correntes de processo e blocos de

operagdes/equi pamentos.
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Uma andlise de sensibilidade paramétrica apontou as condicdes de operacéo
enguanto uma andlise de controlabilidade definiu a estrutura de controle para condugéo
do processo. A estratégia de controle proposta € composta por quatro malhas cascata de
controle, dém da malha de controle simples da concentracdo de CO2. ApOs

procedimento de sintonia, 0 processo integrado e controlado foi simulado.
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Abstract of Monograph presented to Escola de Quimica/UFRJ as partia fulfillment of
the requirements for the degree of Chemical Engineer.

SIMULATION AND CONTROL OF REACTION SYSTEM
FROM ETHYLENE OXIDE PRODUCTION PLANT

Maira Carnaval Barbosa
M ar ch, 2007

Advisors: Prof. José Luiz de Medeiros, D.<.
Profé. Ofélia de Queiroz Fernandes Araljo, Ph.D.

Ethylene Oxide is the most important chemical commodity produced in the
whole world, gotten for the catalytic oxidation of the ethylene with silver catalyser. This
reaction of oxidation is folloied by parallel reactions, like the total ethylene oxidation
and the oxide of ethylene oxidation, forming CO2 and H20O. The selectivity and
conversion of the reactor have a strong dependence on the conditions of process and a
low dependence on the conversion for associated pass. The increase of the selectivity
imposes the necessity of recycle, with energy integration for decrease the production
costs. The prediction of the dynamic behavior is made it difficult by the high parametric
sensitivity of the process, having become necessary tools of ssimulation for analysis and
optimization of the production.

In this scene, the present work approached the Stage of Reaction, with rigorous
modeling. Additionally, the Stage of Absorption of produced oxide was introduced of
simplified form aiming at to the smulation of recycle it and the energy integration,
while the Stage of Purificacdo was not simulation object. The models for the main
equipment - i.e, reactor, heat of exchangers and absorption system - had been
implemented in environment SIMULINK of the MATLAB (SIMULINK 4,1 of the
MATLAB version 6.1, The MathWorks Incorporation), configured for ssmulation of the
process in chains of process and blocks of operations/equipment.

Analysis of parametric senditivity had pointed the readinesses while a

controllability analysis defined the structure of control for conduction of the process.



The control strategy proposal is composed for four meshes control cascade, beyond the
mesh of simple control of the CO2 concentration. After tunning procedure, the

integrated and controlled process was simulated.



Indices

INDICE

CAPITULO 1: INTRODUGAQ ......ooveeeeeeeeeeeeteetee et sssesstenasssssssnsss s sensennens 7
1.1) O PRODUTOOXIDODE ETILENO.......cveeiveeertseeeesessstssesssssssesesssssessssessessssssssenes 7
1.2) O PROCESSODE PRODUGAO DE OXIDODE ETILENO.......covreeeeecesereeesenseeenenens 8
1.3) MOTIVACAOE RELEVANCIA .....cciiiieiteeteeiecteestesee s e esaeeaesseenteeseesneenneennesneenns 10
1.4) ESTRUTURA DO TRABALHO ....cceeitiitirtestistesteeseeeeseestessestesseasesseeseeseessessessessensens 11

CAPITULO 22 MODELAGEM E SIMULACAO DOSPRINCIPAIS

EQUIPAMENTOS ...ttt e et e s e e e e e naeesnee s 13
2.1)  REATORDE OXIDODE ETILENO.....vcuiieeveceseeeeseseseessessssssesssssssssssssssssssessssennes 13
2.1.1) Modelo Matematico do REALON .........cceecveieeiieeceeceee e 16
2.1.2) CondicOesbase de OPEraGa0 ..........ccevverereereererseeseesee e seeesee e e eee e 21
2.1.3) SMUIACAO O REALON .....ccviiiiiieeiieiee et 23

2.2)  TROCADORDE CALOR GAS-GAS......ocooiveeeeeeteeceseeeeee e 36
2.2.1) Modelo Matematico dos Trocadoresde Calor ...........ccoeeeeveeviecieciecciecnene 37
2.2.2) CondigOes base de OPEraCa0 .........cuuererieerierierie et 44
2.2.3) SMUIAGA0 dOS TrOCAUOIES.......ecuerveriiriirieie et sae s 45

2.3)  ABSORVEDORA DE OXIDODE ETILENO ....coovvvveectrereeessecsesessesssessesenesessensesnes 48
2.3.1) MOOEO MAIEIMALICO. .....c.ceiveiereisiesieriereeee et 48
CAPITULO 3: ANALISE DE CONTROLABILIDADE........cccoviveeeeeeseeeeereans 51
3.1) SIMULADOR DO PROCESSO INTEGRADO......ccceieruerueeenerseseenessessesensessessesessessenens 51
3.2)  ANALISEDE CONTROLABILIDADE ....cveiveueetiiteeetesiessesessessesessessessesessessesessessenens 52
3.2.1) Matrizde GanhOS........ccccueieierieriesiesiesie ettt e 53
3.2.2) ANAIISE RGA ...ttt sttt 54
3.2.3) Estratégiade COntrole........ocvivieieiinieeceesiesese e 56
CAPITULO 4. SIMULACAO DO PROCESSO CONTROLADO.........cccouerrnnee. 59




Indices

4.1)  SIMULADOR DO PROCESSO CONTROLADO .....ccueieiertesressessensesseeeessessessessensenns 59
4.2)  SIMULAGOESPARCIAISDOS CONTROLADORESE SINTONIA ....ccveveviiieieneeeeeenes 60
4.2.1) Controle Cascata de Concentragdo de Etileno........c.ccooeeveeeveninincniennne 61
4.2.2) Controle Cascata de Concentracao de OXigénio..........ccccuveeereeieeseeseeinens 64
4.2.3) Controle Cascata de Temperatura da Corrente de Processo..................... 65
4.2.4) Controle Cascata de Temperatura do Fluido de Refrigeracéo................... 66
4.2.5) Controle de Concentragao de COy.......ccevverreriereniereneneeeeeeseesee e 68

4.3)  SIMULAGAO FINAL DO PROCESSO CONTROLADO .....coviivereerenreseesenseseeseesensessenes 69
CONCLUSAO E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS.........ccocovvennee. 72
REFERENCIASBIBLIOGRAFICAS ......oiiieieeineeseieeseeesesessssssssssssssssesensssssssncs 74
ANEXO A: SIMULADOR DO PROCESSO EM AMBIENTE SIMULINK ......... 76
A1) REATORDEOXIDODEETILENO ....ccoccevieietiectseereeeseeetseesee s, 77
A.2) TROCADORESDECALOR.....coiiiieiitseiei sttt 80
A.3) ABSORVEDORA DEOXIDO .....covieieiireteeeeeiseeeeeseissessssessessense s, 83
A.4) MISTURADORES, VALVULAS ECONTROLADORES........cccccovvevrunen. 86
ANEXOSB: ANALISE DE SENSIBILIDADE........ooiiiieieeeeeeeeeeeeeeeseseesens 90
ANEXOSC: ORDEM DE CALCULO DE H...coooveeeeceeeeeeeeeeeee et 96
ANEXOSD: MATRIZ DE GANHOSRELATIVOS ...t 101




Indices

INDICE DE FIGURAS

Figura 1.1: Cadeia Produtiva do OXido de ELIlEN0..........ccccuvieereeeeeeseeeeeeeeeseee e, 7
Figura 1.2: Processo Completo de Producgdo de Oxido de Etileno...........coceveeveevrvecenneee. 9
Figura2.1: Exemplo de Reator Multitubular. ..........cccoooveiiiiiiiiice e, 13
Figura 2.2: Nimero de segmentos obtidos pela DisCretizagao. .........coovvereeerereeienerinnens 21
Figura 2.3: Perfil de Conversdo com avariacdo de CETin e CO2in. ........ccccoeevveverrenee. 25
Figura2.4: Perfil de Seletividade com avariaggo de CETin € CO2iN. .......ccccevvvereennene 25
Figura 2.5: Perfil de Temperatura de Pico com avariacdo de CETin e CO2in. ............. 26
Figura 2.6: Perfil de Localizacdo de Pico com avariacdo de CETin e CO2in................. 26
Figura 2.7: Perfil de Conversdo com avariag@o de TP € TC. .vevvveeeveereceeseeie e 27
Figura 2.8: Perfil de Seletividade com avariag80 de TP e TC..oovvveeveevereeneeieeeesieee, 27
Figura 2.9: Perfil de Temperatura de Pico com avariaggo de TP e TC. ..ccocvvvevvreereenene 28
Figura 2.10: Perfil de Localizagdo de Pico com avariagdo de TpeTC. .cocvvcvvevevecveenen. 28
Figura 2.11: Perfil de Consumo de Etileno ao longo do reator e do tempo. ................... 32
Figura 2.12: Consumo de Etileno a0 1ongo do reator . .........ccccveveeeeceececee e 32
Figura 2.13: Perfil de Produc&o de Oxido de Etileno ao longo do reator e do tempo.....33
Figura 2.14: Producéo de Oxido de Etileno ao |ongo do reator. ...........ccvveveevenreverecenes 33
Figura 2.15: Temperatura da Corrente de Processo ao longo do reator e do tempo. ......34
Figura 2.16: Temperatura da Corrente de Processo ao longo do reator. ..........cccceeeueeee. 34
Figura 2.17: Temperatura do Fluido de Refrigeracéo ao longo do reator e do tempo. ...35
Figura 2.18: Temperatura do Fluido de Refrigeracéo ao longo do reator. ...........c.c........ 35
Figura2.19: Trocador de Calor Casco e Tubo em contracorrente. ..........cccocveveeeveennen. 36
Figura 2.20: Representagdo da configuracdo de escoamento em contracorrente. ........... 36
Figura 2.21: Diagrama Esquematico de Tanques de Mistura...........cccceeveeeveeiecceecneenne. 38
Figura 2.22: Simulador dos Trocadores de Calor em Integracdo Energética com o
REBLOT ...ttt e e s e b e s e e e bt e s e e e be e e e e e nne e nan e e nne e snneeneas 45
Figura 2.23: Perfil de Temperaturano Tubo N0 TCL. .......ccoviiiiiirinieeeeee e 46
Figura 2.24: Perfil de Temperaturano Casco N0 TClL........cccoveeveeieeseece e 46
Figura 2.25: Perfil de Temperaturano TUBO NO TC2. ......cceveiieiiiiiiececvee e, 47




Indices

Figura 2.26: Perfil de Temperaturano Casco N0 TC2.........cocvvevinereninieeiee e 47
Figura 2.27: Esquema de Correntes da AbSOrvedora. ..........ccceevveeveesieesee e 438
Figura3.1: Telado Simulador do Processo INtegrado. ..........covvvrererenenieenesesee e 51
Figura 3.2: Estratégia de controle para o Processo Global.............cccccevvveveccecciecenee, 57
Figura4.1: Simulador do Processo Globa Controlado. ...........ccoevereririeeieenenese e 59
Figura4.2: Telado Simulador do Processo com Controladores “ldeais’. ...........cc....... 60
Figura4.3: Telado Simulador do Processo com Controlador de CET. ..........c.ccccevenene. 61
Figura4.4: Variacéo de CET com o tempo na primeira tentativa de sintonia.................. 62
Figura4.5: Variagéo de CET com o tempo na sintoniacalculada. ...........ccoooeevvnennennee. 63
Figura 4.6: Telado Simulador do Processo com Controlador de CO2. ..........ccceeveeuenee. 64
Figura4.7: Telado Smulador do Processo com Controlador de TP.........ccccceveevveenen. 65
Figura 4.8: Variagdo de TP com o tempo na primeira tentativa de sintonia. .................. 66
Figura4.9: Telado Simulador do Processo com Controlador de TC. ......ccccccveveviveenen. 67
Figura4.10: Telado Simulador do Processo com Controlador da purgade COs»........... 68

Figura4.11: Telado Simulador do Processo com os Controladores de CET e TP........ 69
Figura4.12: Variagdo de CET com o tempo no Processo Controlado e Integrado. ....... 70

Figura 4.13: Variagdo de TP com o tempo no Processo Controlado e Integrado. .......... 70
Figura A.1: Janela de Configuragdo da Corrente de Alimentacéo do Reator ................. 78
FiguraA.2: Telas do Simulador do Reator de Oxido de Efileno..........occvvveerecvevenenenes 78
Figura A.3: Configuracéo de Blocos para Simulag&o do Reator ...........cceceeveeienennieenee. 79
Figura A.4: Janela de Configuragéo da Corrente de Alimentag8o. .........ccocevevvneriennene 81
FiguraA.5: Bloco de Trocador de Calor para Correntes de Processo...........ccevveeeveenen. 82

Figura A.6: Configuracdo de Blocos para Simulac&o de Trocador de Calor de Processo.

......................................................................................................................................... 83
FiguraA.7: Janela de Configuraco da Corrente de Alimentagio de Agua.................... 84
Figura A.8: BIOCO da ADSOIVEUOIA. ........c.ecveeieeieeie ettt 85
Figura A.9: Configuragéo de Blocos para Simulagéo da Absorvedora. ...........ccceveenee. 85
Figura A.10: Misturador de Correntes de PrOCESSD. .......ccueveeveeereeieesieerie e seesee e sseeneas 86
Figura A.11: Vavula (ou divisora) de correntes de ProCess0. .........cceeereeeeereenreeeesseennes 87
Figura A.12: Representacdo do Controle CasCata. .........cocvvveveereeieeseeseseeseesee e 88




Indices

Figura A.13: Janelas de Configuracdo dos Controladores MESTRE e ESCRAVO,

FESPECHIVAIMENLE. ....oivieiie ettt ettt et e e e e st e ssee e beeeaeeenseesateenbeeanneenseas 88
Figura A.14: Configuragédo de Blocos para o controlador MESTRE. ............ccccoveveenene. 89
Figura A.15: Configuracdo de Blocos para o controlador ESCRAVO...........cccceeveeueeee. 89
FiguraD.1: SIStEMaMIMO 2X2.......ccoiiiiiieriesiesieeeeee e 102
Figura D.2: Esquema Representativo de cada elemento daRGA. .........cccceeevveciecnee, 105




Indices

INDICE DE TABELAS

Tabela 2.1: Relacdo entre Conversdo e Seletividade. ..........oooveveeieiie v 16
Tabela 2.2: Conversdo, Seletividade, Produtividade e Temperatura Maxima................ 22
Tabela 2.3: Dados do CataliSAOOT. ........c.oiiiiieieie e e 22
Tabela2.4: GEOMELNTAa d0 REEION. ........cceeeeiieeeee e e e 22
Tabela 2.5: Condicdes de OperaCao do REALON .........ccvevecueerieiiee e 23
Tabela 2.6: Resultados da Analise dos Gréaficos de CONVErsao. .........cuveererereeierienenne 29
Tabela 2.7: Resultados da Andlise dos Gréficos de Seletividade. ..........ccooeveveicncneenne, 29
Tabela 2.8: Resultados da Analise dos Gréficos de Temperaturade Pico. ..................... 29
Tabela 2.9: Resultados da Andlise dos Gréaficos de Localizacdo do Pico. .........cccueeee. 30
Tabela 2.10: CondigOes Ideais paraa Simulagdo do Reator. ..........ccovveeveieeiencneniene, 31
Tabela 2.11: Dados do Processo dos Trocadores de Calor. ......ccoeveveeeeeereenieneneniene 44
Tabela 2.12: PerfisIniciais de Temperaturado TC-01. ......cccceeveeiieiiin v 44
Tabela 2.13: Perfis Iniciais de Temperatura do TC-02. .......ccccovevenirenienieereseseseee 44
Tabela 2.14: Equacdes das concentractes dos componentes das correntes 3 e 4. .......... 50
Tabela 3.1: Varidveis Manipuladas do REatOr. ..........ccoeerireierereneeseee e 52
Tabela 3.2: Variaveis Controladas do REEION. .........ccoeeeriirieiine e 52
Tabela 3.3: Faixas das Variaveis do REALON. .........cceeveieieiesece e 54
Tabela 3.4: Emparelhamento de Varidveis Controladas e Manipuladas do Reator. ....... 55
Tabela 3.5: Emparelhamento de Variaveis Controladas e Manipuladas do Processo
Global com Integracdo Energética e RECICIO ......cceevveeeerieeie e 56
Tabela4.1: ValoresIniciais paraos controladores de CET. .......cccccvvieviicvieccie e, 61
Tabela4.2: Sintoniapor Ziegler @ NIiChOIS. ........ccoviiiiiiii e 62
Tabela4.3: Sintoniapara Controlador Pl. ...........c.coeeiiie e 63
Tabela4.4: Chutes Iniciais para os controladores de COn. .....ooveveerieeieneenienieseeneeeens 68




Capitulo 1 - Introducéo

CAPITULO 1: INTRODUGCAO

1.1) O Produto Oxido de Etileno

O oxido de eteno ou etileno (OE) é um intermediario quimico utilizado na
fabricacéo de uma grande variedade de produtos tais como: etilenoglicdis, etanolaminas,
éteres etilicos e surfactantes ndo i6nicos. A seguir, na Figura 1.1, a Cadeia Produtiva do

Oxido de etileno é apresentada:

MEG Fibra H Poliéster ‘

Agua
Planta de
Glicois \_: DEG ™  Explosivos
TEG —.‘ Anticongelantes

’—P MEG Anticongelantes

Eiileno
) Planta de Oxido Oxido de ) Planta de ]
Catalisador de Efileno ™ Etleno | | Glicois Derivados —* Poliglicois
Oxigénio Oxido de

Propileno
Plantia de
. — Poligis [ Espumas
Derivados

Glicerina —

Figura 1.1: Cadeia Produtiva do Oxido de Etileno.

Fonte: a autora

O oxido de etileno € produzido pela oxidagdo catalitica do etileno com
catalisador de prata. Essa reacdo de oxidacdo € acompanhada por varias reagoes
paraelas, sendo que as mais significativas sdo as de queima total do etileno e a queima
direta do préprio 6xido de etileno, formando CO, e H,O. A seguir, sdo apresentadas
essas duas reagdes paraelas, além dareacdo principal de producdo do OE:
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ReacAo de Producao do Oxido de Etileno (combust&o incompleta)
CoHs+050,® C,H,0 R1

Queima Total do Etileno (combustdo completa)

CoH 4 +30,® 2CO, + 2H0 R2

Queima Direta do Oxido de Etileno (combustdo completa)
CoHO+520,® 2CO, +2H,0

A sdletividade dessas reacfes é determinada pelas condi¢des de processo. Esse
item ser& devidamente apresentado e explicado no Capitulo 2, narevisdo sobre o reator
utilizado no processo.

A demanda mundial anual por Oxido de etileno se encontra na faixa de 14
milhdes de toneladas, e vem crescendo em torno de 3%, o0 que faz com que esse
composto quimico tenha uma importéncia econbmica relevante para um pais
[MARTINS e CARDOSO, 2005].

O maior produtor mundia do OE é os Estados Unidos, com uma producéo anual
de 4 milhdes de toneladas. A producdo anual do Brasil € de 312.000 toneladas, sendo a
maior de toda a América Latina e redlizada pela empresa Oxiteno. A maior parte desta
producdo € utilizada em reacGes com acoois (metanol, etanol e butanol) e com agua
para a obtencdo, respectivamente, de éteres mistos do etilenoglicol (60.000 ton/a) e do
mondmero e oligdmeros do etilenoglicol (310.000 ton/a) [MARTINS e CARDOSO,
2005].

1.2) O Processo de Producéo de Oxido de Etileno
O Processo de Produco de Oxido de Etileno é constituido por 3 etapas: a etapa

de reacdo, a etapa de absorcéo e a etapa de purificacdo de Oxido de etileno. A seguir, na

Figura 1.2, é possivel observar o fluxograma completo desse processo.
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Cmrents de Processa

Claalant
L 1 1 : |
i | \
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00 S0%) |

Etileno com f—zxgua

C-01: Torre de Absorgio de Oxido de

C-02: Coluna de Destilagio para separar
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C-03: Colunaf da  Destilagio para
purificacio do Ozido de Etileno
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BR-01: Eeator hultitubular

=

C-01: Trocader de Calor de Integracio
Energética com a Cotrente de Processe

TC-02: Trocader de Calor de Integragio

Energética com o Fluide de Eefrigeragio
(Coalant)

Figura 1.2: Processo Completo de Produco de Oxido de Etileno.

Fonte: a autora

Na etapa de reacéo, o Oxido de Etileno é produzido pela oxidacgo catalitica do

etileno com catalisador de prata suportada em alumina. E utilizado um reator
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multitubular de leito fixo, refrigerado externamente por um fluido térmico que circula
em contracorrente ao fluido de processo, como em um trocador de calor casco e tubo. A
alimentacdo do reator € composta por etileno e oxigénio com alto grau de pureza. Além
do reator, o sistema de reacdo é composto por 2 trocadores de calor de integracdo
energética, que sao responsaveis por aguecer a corrente de alimentagdo do reator.

A etapa de absorcdo € composta por uma torre de absor¢do. Esta torre e
alimentada pela corrente efluente do reator, que foi utilizada no primeiro trocador de
integracdo energética para aquecer a corrente de alimentacéo. Essa corrente € formada
pelo produto (6xido de etileno), subprodutos (CO- e H,0) e reagentes (etileno e O,) que
ndo reagiram. Na torre de absorcdo, agua € utilizada para absorver o oxido de etileno
formado, que segue para o sistema de purificagdo. Os demals compostos que ndo sdo
absorvidos sdo reciclados para 0 processo, onde ocorre uma purga para controle da
concentracéo de CO, e o reciclo dos componentes ndo reagidos para o reator.

Por fim, a etapa de purificagdo € composta por 2 colunas de destilacdo. A
primeira € utilizada para separar a dgua do 0xido do etilerp mais os tragos dos demais
gases presentes no processo. Esses gases que sdo separados da &gua seguem para a
segunda coluna, a partir da qual € obtido o produto, 6xido de etileno, com 99,5% (em
massa) de pureza [GUDEKAR e RIGGS, 2003].

1.3) Motivacgéo e Relevancia

O Oxido de Etileno é a principa commodity quimica produzida em todo o
mundo [MARTINS e CARDOSO, 2005].

Sua producéo apresenta algumas singularidades que sdo de grande interesse na
area de simulagdo e controle de processos, tais como: a forte exotermia apresentada na
conversao do etileno em Oxido de etileno, 0 que pode levar a um “runaway” térmico; o
tempo morto e resposta inversa, que leva a dificuldades no controle da planta; a
sensibilidade paramétrica, ou seja, grandes alteragdes no processo sdo causadas por
pequenas ateracdes nas condicbes da corrente de aimentacdo; e a dualidade

seletividade versus conversdo: quanto maior € a conversdo da reagdo, menor é a sua
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seletividade por éxido de etileno, ou sea ocorre preferencialmente a oxidagéo
completa, gerando CO, e H,0, 0 que néo é de interesse econémico.

Além disso, a planta é normalmente configurada com integracdo energética, ou
sgja, o0 calor liberado pela reacdo fortemente exotérmica pode ser aproveitado como
fonte de energia em outros pontos do processo, que podem ser a geragao de vapor ou 0
aguecimento da corrente de alimentacdo. Neste Ultimo caso, a integracdo gera uma
realimentacdo positiva da temperatura de saida sobre a temperatura de entrada,
desestabilizando a operacdo do reator em malha aberta.

Sendo assim, diante de tais singularidades e do atrativo econémico apresentado
por esse produto, € de grande interesse a simulacdo e o estudo da control abilidade desse

[processo.

1.4) Estruturado Trabalho

Esse trabalho se estrutura em capitulos. Neste primeiro capitulo encontram-se: a
apresentacdo do produto xido de etileno, a apresentacdo do processo de producdo deste
produto, a motivagdo ou justificativa da sua relevancia na atualidade, bem como sua
estrutura.

O segundo capitulo trata da modelagem e simulagdo dos principais
equipamentos que compdem o sistema. Para cada equipamento, sdo apresentados. uma
revisdo tedrica, 0 modelo matemético utilizado e as condices de operacdo do
equipamento. S&o, ainda, feitas simulagdes desses equi pamentos em separado.

No terceiro capitulo, apresenta-se a andlise de controlabilidade do sistema em
guestdo. Nesse capitulo, a principio, é demonstrado o simulador do processo integrado.
Em seguida, sdo aplicados dois métodos utilizados em analises de controlabilidade, a
saber: Matriz de Ganhos e Andlise RGA. Por fim, € proposta a estratégia de controle.

O quarto capitulo contém, por fim, a simulagdo de processo controlado. Apos
todo o estudo apresentado nos capitul os anteriores, serdo feitas as simulagdes finais com

0 processo controlado. Os resultados também serdo apresentados e discutidos.
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No quinto capitulo sdo apresentadas as conclusdes, sugestdes e recomendacdes
para trabalhos futuros. A seguir, ainda apresentam-se as referéncias bibliograficas e os
apéndices.

No Apéndice A temse a descricdo detalhada do simulador desenvolvido em
ambiente SIMULINK do MATLAB (SIMULINK 4.1 do MATLAB versdo 6.1, The
MathWorks Inc.).

Ja no Apéndice B estdo disponiveis as tabelas com os resultados da etapa
preliminar da Andise de Sensibilidade.

No Apéndice C é apresentada a ordem de célculo para os coeficientes de
transferéncia de calor dos dois trocadores de calor de integracdo energética presentes no
Processo.

Finalmente, no Apéndice D, a descricdo dos métodos utilizados para a obtencdo

daMatriz de RGA do processo em questéo.
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CAPITULO 2. MODELAGEM E
SIMULACAO DOSPRINCIPAIS
EQUIPAMENTOS

No Fluxograma de Produciio de Oxido de Etileno, Figura 1.2, a etapa de
Reacdo, engloba o reator e os trocadores de calor com integracdo energética. Neste
Capitulo, sdo apresentados. uma revisdo tedrica do equipamento em questdo, 0 modelo
matematico utilizado e as condi¢cbes de operacdo do equipamento. Resultados de
simulagdes desses equipamentos em separado sdo relatados.

No escopo do estudo, aém da Etapa de Reacdo, a Etapa de Absorcdo foi
abordada de forma smplificada, enquanto a Etapa de Purificacdo n&o foi objeto de
simulag&o.

2.1) Reator de Oxido de Etileno

A reacdo de producdo de oOxido de etileno € conduzida industrialmente em
reatores multitubulares de leito fixo, refrigerados externamente por um fluido térmico
gue circula em contracorrente ao fluido de processo, como em um trocador de calor

casco e tubo, conforme esquematizado na Figura 2.1.

Fluido
Térmico

Fluido de I III!
Processo

Figura 2.1: Exemplo de Reator Multitubular.
Fonte: http://mww.psenter prise.com/gproms/aml_fber.html
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O reator multitubular catalitico de leito fixo € um importante equipamento da
indUstria quimica. E vastamente utilizado para reagdes de oxidag30 de hidrocarbonetos,
gue sdo atamente exotérmicas. O fluido térmico ou de refrigeracdo, que circula
externamente aos tubos, pode ser um éleo térmico ou &gua em ebulicdo. A literatura
apresenta estudo comparativo do uso de trés fluidos térmicos. nNonano, Downtherm J
e n-Octano, indicando o n-Nonano como o fluido adequado ao processo [MEHL,
1996]. Com isso, foi utilizado neste estudo o n-Nonano.

Diluentes e moderadores da reacdo como nitrogénio e dicloroetano séo
utilizados na corrente de alimentacéo para manter a mistura gasosa abaixo do limite de
flamabilidade, evitando o seu descontrole [MEHL, 1996]. Esta preocupacéo se deve ao
fato de que o Oxido de etileno é inflamével no ar em qualquer concentracdo acima de
2,6% (em volume), em temperaturas acima de 10,6°C. A temperatura de auto-ignicéo
(AIT) do 6xido de etileno no ar, & pressdo atmosférica, é de 428,9°C [LOU et al.,
2006]. Assim, no estudo de caso em questdo, foi utilizado o nitrogénio como diluente.

Na Etapa de Reacdo do processo de producéo de éxido de etileno, destacam-se
guatro aspectos de relevante importancia no desempenho e controle do processo: a forte
exotermia da reagdo em questéo, o tempo morto, a sensibilidade paramétrica e arelagéo
entre seletividade e converséo.

A forte exotermia pode ser observada em casos particularmente criticos, como
em condi¢des de emergéncia. Nestes casos, € dificil manter sob controle a temperatura
de um reator que pode gerar até onze vezes mais calor do que na sua condi¢do normal
de operagcdo [MEHL, 1996]. Devido a essa forte exotermia das reacdes envolvidas no
processo, € comum a ocorréncia de “pontos quentes’ no interior do reator que, além de
comprometerem o rendimento do processo, levam a desativacdo do catalisador e
ameacam a seguranca operacional, com consequente risco de descontrole da reacdo
(“runaway”).

O reator apresenta caracteristicas dinamicas que dificultam a sua operagéo e
controle: a caracteristica de tempo morto, ou atraso de transporte, € encontrada em todo
reator tubular, onde transcorre atraso devido ao transporte do fluido entre a sua entrada

e saida. Contudo, os reatores tubulares com escoamento do tipo empistonado, sem
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reciclo, sdo ditos intrinsecamente estaveis, ou seja, com o fim da perturbagdo, o reator
retorna para o seu estado original. Ressalta-se que, no estudo em questéo, ha integracéo
energética entre a saida e a entrada do reator impondo a este um “feedback” positivo
gue torna o processo instavel em malha aberta [MEHL , 1996].

Outra caracteristica relevante na sua operacéo € o fendmeno conhecido como
“sensibilidade paramétrica’, que pode ser definido pelas grandes variagbes no
comportamento de um processo operado no estado estacionario em funcdo de pegquenas
ateracbes nas condicbes de sua carga. Trabahos publicados na literatura [MEHL,
1996] demonstram que reatores tubulares de leito fixo, onde sdo processadas reactes
exotérmicas, sd0 extremamente sensiveis a pequenas variagdes de determinados
paréametros quando operados dentro da sua regido critica, isto €, apresentam uma regido
de alta sensibilidade paramétrica. Devem se operar tais reatores dentro dessa regido para
n&o comprometer a seletividade, a conversao e a seguranca do processo.

E digno de nota outro aspecto desta reacd0, ou sgja, a dualidade entre a
seletividade e a conversdo da reacdo. A seletividade para a producdo de 6xido de etileno
é funcdo a conversdo por passe sob condicdes normais de operagdo: a conversdo de
etileno por passe ndo pode ser elevada sem consequiente queda da sel etividade em oxido
de etileno, sendo mantida uma baixa conversao por passe para favorecer a seletividade a
oxido. Adicionalmente, a seletividade em éxido de etileno é favorecida quando o perfil
de temperatura € mais suave, 0 que, porém, ocasiona queda da conversao por passe.

A Tabela 2.1 apresenta a relagdo entre a conversao e a €letividade (da reacéo
R1, de producdo do 6xido de etileno, em relacdo a reacdo R2, de combustdo completa
do etileno) obtida na literatura.

Por fim, para que a seletividade por 6xido de etileno sgja mantida em niveis mais
elevados, a conversdo deve ser martida baixa e o perfil de temperatura ao longo do
reator deve ser suave, ou sgja, ndo deve apresentar picos de temperatura muito elevados,
ou sgja, 0s “pontos quentes’ do reator.

Assim, a adocéo de estratégias adequadas de operacdo e de controle torna-se
necessaria, pois 0 aumento excessivo da temperatura pode promover a desativagdo do

catalisador, o favorecimento das reacOes paralelas, com conseqlente queda da
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seletividade e, dependendo da amplitude do pico de temperatura, comprometer a

estrutura fisica e a seguranca operacional do reator.

Tabela 2.1: Relacdo entre Conversdo e Seletividade.

% Conversao ~ Selet|V|dage R ~
(dareacdo R1 em relacdo areacéo R2)
20 6.0
30 5.9
40 5.8
50 5.6
60 52
70 4.4
80 3.6
85 2.4
90 1.2
95 0.0

Fonte: ZHOU e YUAN, 2005.

2.1.1) Modelo Matemético do Reator

Foi desenvolvido por Mehl [MEHL, 1996] um Modelo Matemético Dinamico
parao Reator Multitubular do processo de producéo de oxido de etileno. Na formulacéo

desse modelo agumas simplificagtes foram adotadas, destacando-se:

i) NUumero de Dimensdes. Um modelo matemético de um reator tubular pode
ser unidimensional ou bidimensional. O modelo unidimensional, mais simples,
descreve apensas as variagOes de massa, energia e quantidade de momento na
direcdo axia (direcdo do escoamento). Ja o modelo bidimensional descreve as

variagoes nas direcdes: axial e radial.

i) Numero de fases. Dependendo do nimero de fases considerado, 0 modelo

serd pseudohomogéneo ou heterogéneo.
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- Modelo Heterogéneo: mais rigoroso. Considera a fase sblida (leito

catalitico) e a fase fluida (gases) separadamente, sendo composto de

balangos de massa e de energia para cada fase [MEHL, 1996].

- Modelo Pseudohomogéneo: considera uma Unica ‘pseudo-fase’, ndo

fazendo distingdo entre a fase sdlida e a fase fluida. Neste modelo, tem-se
apenas balancos de massa e energia para a “pseudo-fase” onde séo
utilizados parametros cinéticos e térmicos efetivos. Apresenta um
emprego muito mais amplo devido a complexidade do modelo
heterogéneo, que demanda um grande esforco computacional
[MEHL,1996].

Sendo assim, de acordo com todas as vantagens apresentadas pelo
Modelo Pseudohomogéneo, este foi 0 escolhido para representar 0 processo em
questdo.

iii) Reator Multitubular: E importante notar que a maior parte dos modelos
encontrados na literatura utiliza apenas um reator tubular para representar o
reator multitubular, pois se considera que todos os tubos deste reator estdo sob as
mesmas condi¢Oes operacionals e, consequentemente, 0 comportamento de cada
tubo é idéntico ao comportamento dos demais [MEHL, 1996].

Foram, entdo, utilizadas as seguintes simplificagdes e consideragoes:

= Modelo Unidimensional — apenas os gradientes de energia, massa e quantidade

de momento na diregdo axia (direcdo do escoamento) foram considerados.
Como o comprimento do leito catalitico € muito maior do que o seu didmetro,
esse termo pbde ser desprezado (tubos estreitos);

& Modelo Pseudohomogéneo — A presenca do catalisador ndo foi explicitamente

considerada. N&o foi feita distingdo entre a fase solida (leito catalitico) e a fase

fluida (corrente de processo), sendo utilizados parémetros efetivos para a
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“pseudo-fase”, que € constituida pela corrente de processo mais o catalisador.
Além disso, ndo ha gradientes de temperatura e concentracdo intrafase;
& Como todos os tubos do reator estdo sob as mesmas condi¢des operacionais, um

anico tubo (reator tubular) foi utilizado para representar o reator multitubular.

Adicionalmente, de acordo com os resultados da simulagéo do modelo no estado
estacionario, para 0 mesmo sistema, redlizada por Mehl [MEHL, 2006], foram

utilizadas as seguintes simplificacfes e consideracoes adicionais:

& Foi considerada a variagdo de temperatura do fluido de refrigeracdo, bem como
0 Seu escoamento em contracorrente ao o fluido de processo;

& A queda de pressdo ao longo do leito foi desprezada por apresentar valores
pouco significativos,

& Escoamento do tipo “Plug-Flow” (empistonado), o que leva a desprezar os
efeitos de parede;

& Comportamento de gés ided;

= Dentre as propriedades fisicas da corrente de processo, apenas a Densidade

estava variando ao longo do reator.
As equagtes do Modelo sdo apresentadas a seguir.
Balanc¢o de M assa para o Etileno:

JdCet G (Cet(zt) - Cet(z- Dz,1))

-r (R - 2.1
dt r, DZ ToCR-R) (21)

onde e representa a porosidade do leito catalitico, C a concentracdo (Kmol/m®), t o
tempo (s), G a densidade de fluxo massico (Kg/m?.s), ? a densidade (Kg/m®), z o
comprimento na direcéo axial (m) e, por fim, Ri a taxa da i®™ reac&o (Kmol/m®.s). O
subscrito et identifica o etileno, o f identifica o fluido de processo e o b identifica o

catalisador.
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Balanco de Massa para o Oxido de Etileno:

edCoeJrE(Coe(z,t) - Coe(z- Czt)) —r . (R) 22)
dt r, Dz

onde e representa a porosidade do leito catalitico, C a concentracdo (Kmol/m3), t o

tempo (s), G a densidade de fluxo méssico (Kg/m?.s), ? a densidade (Kg/m®), z o

comprimento na direcdo axial (m) e, por fim, a taxa da ™ reacdo (Kmol/m®.s). O

subscrito oe identifica o 6xido de etileno, o f identifica o fluido de processo e 0 b

identifica o catalisador.

Balanco de Energia para o Fluido Refrigerante:

dT

r,Cp,-A

(T -T) (2.3

onde T representa a temperatura (K), t o tempo (S), z 0 comprimento na direcao axial
(m), U o coeficiente global de transferéncia de calor (W/m?.°C), Pe o perimetro do
reator (m), ? a densidade (Kg/m®), Cp o calor especifico (JKmol.K) e, por fim, A a
drea transversal (m?). O subscrito ¢ identifica o fluido de refrigeracdo (ou

refrigerante), o b identifica o catalisador e o f identifica o fluido de processo.

Balanco de Energia para a Corrente de Processo:

(T (z)- T(z- Dz,Y) _
Dz (2.4)

dT
[r b -CPyp-(1- €)+r1 ,.Cp, .e]F +G.Cp;

4U
r,.(-DH,.R - DH,.R,)- F.(T -T.)
onde ? representa a densidade (Kg/m®), Cp o calor especifico (JKmol.K), e a
porosidade do leito catalitico, T a temperatura (K), t o tempo (s), G a densidade de

fluxo massico (Kg/m?.s), z o comprimento na direcdo axial (m), ?H; o calor liberado

pela ™ reacdo (MJ/mol), Ri a taxa da =™ reacéo (Kmol/m>.s) e, por fim, U o
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coeficiente global de transferéncia de calor (W/m?.°C). O subscrito b identifica o
catalisador, o f identifica o fluido de processo e o ¢ identifica o fluido de refrigeracéo

(ou refrigerante).

Taxa dereagéo:
R=K, € S Co, -ativ (25)

onde Ri representa a taxa da i®*™ reacdo (Kmol/m?®.s), Ko; o fator pré-exponencial de

Arrenhius, E; a energia de ativacdo da i®™ reacsio (JKmol), R a constante universal
dos gases (Pa.m*/mol.K), T a temperatura (K), C a concentracdo (Kmol/m®) e, por fim,

ativ a atividade do leito catalitico. O subscrito O, identifica o oxigénio.

A resolucdo numérica do modelo adotada foi de Discretizacéo por Diferencas
Finitas. Os sistemas descritos por um conjunto de equacOes diferencials parciais, como
0 modelo do reator em questdo, so solucionados através da discretizacdo da varidvel
espacial, de forma que o conjunto de equacGes diferenciais parciais (EDP) sga
convertido em um conjunto de equacbes diferenciais ordinarias (EDO), que séo
integradas, freqlientemente, por métodos numeéricos como o Runge-Kutta. O método de
discretizacdo mais comumente utilizado é o de diferengas finitas.

As equaches diferenciais finitas foram obtidas a partir do truncamento no
segundo termo da expansdo da série de Taylor da defini¢do da fungdo y(x + ?x) que é

apresentada a seguir:

Expansdo em Série de Taylor da funcéo y(x + ?X):

dy(2)
dz

y(z+Dz) = y(2) + Dz+... (2.6)

Rearranjando, tem-se a Equacéo (2.7):
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y(z+Dz) - y(2) _ dy(2)
Dz dz 2.7)

Quando o espacamento entre os pontos de discretizagéo tende a zero, a solugéo
da EDO resultante tende para a solucéo exata da EDP original. A aplicacdo do Método
das Diferengas Finitas deve apresentar como resultado uma discretizagdo que apresente
um maior numero de segmentos na regido de maior gradiente de temperatura, que € a
porcao inicial do reator. O nimero total de segmentos que foi utilizado é de 49, sendo
40 concentrados nos 4 metros iniciais do reator. E possivel observar a distribuicio dos

segmentos pelo comprimento do reator na Figura 2.2:

F3] ] > in [

o 5 ia i 0 P
Dhimsribssiees de g g o diger e de divorac avial do Rosdor

Figura 2.2: Numero de segmentos obtidos pela Discretizac&o.

2.1.2) Condigdes base de operacao

O modelo desenvolvido foi simulado no estado estacionério por Mehl [MEHL,

1996] com o objetivo avaliar parametros de desempenho do processo. Esses parametros
calculados foram utilizados na simulagdo do modelo dindmico, que € o de maior
interesse neste estudo de caso. A seguir, sG0 apresentados os valores encontrados para

0s principais parametros de desempenho com o modelo adotado a partir da simulacéo
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no estado estacionario. Os valores encontrados para a conversdo, seletividade,
produtividade e temperatura maxima atingida pela corrente de processo encontram-se na
Tabela 2.2

Tabela 2.2: Conversdo, Seletividade, Produtividade e Temperatura Méxima

CONVERSAO 21,56
SELETIVIDADE 73,42
PRODUTIVIDADE 15,83
T maxima (K) 525,67

E possivel observar que os vaores de conversio e seletividade encontrados
nessa simulacdo estéo de acordo com a Tabela 2.1, que apresenta algumas relacdes
entre Conversdo e Seletividade apresentadas na literatura

Outros dados importantes sobre o Catalisador, Reator e Processo, utilizados no

modelo, sdo apresentados nas Tabelas 2.3, 2.4 e 2.5.

Tabela 2.3: Dados do Catalisador.

CATALISADOR
Tipo Prata suportada em alumina
Densidade 850 Kg/ nt
Diametro de Particula 0,008 m

Tabedla 2.4: Geometria do Reator.

REATOR
Comprimento 12m
NUmero de Tubos 4000 tubos
Diametro dos Tubos 0,04 m
Diametro do Casco 3,39m
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Tabela 2.5: Condigdes de Operacdo do Reator
DADOS DE PROCESSO

Vazéo de Alimentacéo Total 40Kg/s
Vazéo massica por tubo 0,01Kg/s
Temperatura de Entrada 220°C

Press3o da Entrada 2,0265x10° Pa
Fluido de Refrigeracéo n-Nonano

Gradiente de Temperatura do Fluido de Refrigeragéo 4K

Vazdo Méssica do Fluido de Refrigeracdo 0,4383Kg/s

Concentragdo da Alimentagdo (% molar)

Etileno (C2Hy) | 17%
Oxigénio (Oy) | 6%
Dioxido de Carbono (COy) | ---
Agua (H0) | ---
Oxido de Etileno (C2H40) | ---
Inerte (N2) | 77%

Capacidade Calorifica dos Reagentes (Cp) 1050 JKg.K
Capacidade Calorifica do Fluido de Refrigeracéo (Cp) | 3222 JKg.K
Coeficiente se Transferéncia de Calor (U) 316 W/nt K

2.1.3) Simulacéo do Reator

O bloco desenvolvido em ambiente SIMULINK/MATLAB 6.1 (The MathWorks
Inc.) para simulacdo dinamica do reator esta descrito no ANEXO A.

Para a determinacdo dos parémetros 6timos de operacdo, foi feita uma Andlise
de Sensibilidade Paramétrica. Em etapa preliminar, cada uma das variaveis de entrada
foi perturbada, mantendo as demais constantes e iguais a condi¢cdo base de operacdo

(item 2.1.2). A cada iteracdo, eram acompanhados os valores para as variaveis de saida
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(primérias e secundarias). As tabelas com os resultados da Andlise de Sensibilidade
Preliminar encontram-se no ANEXO B.

A seguir, é apresenta estudo realizado através de rotina computacional em
MATLAB (versdo 6.1, The MathWorks Inc.). Neste estudo, foi verificada a variacdo de
cadavariavel de entrada, com as demais variaveis também sendo perturbadas dentro das
faixas pesquisadas na etapa preliminar.

Foram construidas superficies que mostram as relagfes entre as variaveis de
entrada CETin, CO2in, Tp e Tc e as varidvels de saida Conv., Selet., Tpico e Lpico
(Figuras 2.3 a 2.10). A variavel de entrada W néo foi abordada neste estudo completo,
pois variar a vazéo implica em alterar a producéo da planta, 0 que normalmente néo é
um cen&rio dindmico de interesse. Dentre as 8 variaveis de saida (primarias e
secundérias), estas 4 foram as escolhidas pois sdo as determinantes da viabilidade do
processo. A conversdo e seletividade determinam o rendimento e a producdo. Ja a
temperatura de pico e a sua localizagdo determinam a seguranca do processo, pois,
como ja foi dito anteriormente, este reator é capaz de chegar a uma temperatura 11
vezes maior gque a temperatura de operacdo, podendo causar diversos danos estruturais

como até mesmo explosdes.
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Figura 2.3: Perfil de Conversdo com avariacdo de CETin e CO2in.
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Figura 2.4: Perfil de Seletividade com avariagdo de CETin e CO2in.
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Figura 2.5: Perfil de Temperatura de Pico com a variacéo de CETin e CO2in.
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Figura 2.6: Perfil de Localizac&o de Pico com avariacdo de CETin e CO2in.
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Figura 2.7: Perfil de Conversdo com avariagdo de Tpe Tc.
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Figura 2.8: Perfil de Seletividade com avariagdo de Tp e Tc.
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Figura 2.9: Perfil de Temperatura de Pico com avariagdo de TpeTc.
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Figura 2.10: Perfil de Localizacdo de Pico com avariagdo de Tp e Tc.

A partir desse estudo de sensibilidade e partindo das condigbes base de

operacdo, foi possivel determinar as condiges ideais para a smulagdo do reator em
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guestéo através da andlise dos gréficos apresentados anteriormente. Os resultados estéo
listados nas Tabelas 2.6 a 2.9.

Tabela 2.6: Resultados da Andlise dos Gréficos de Conversao.
CONVERSAO

Zmax | 21,7191 conv
Pelo Gréfico das Concentragdes | Xmax 0,0291 CO2in

Y max 0,0800 CETin
Zmax | 21,4498 conv
Pelo Gréfico das Temperaturas | Xmax 230 TPin

Y max 210 TCin

Tabela 2.7: Resultados da Analise dos Graficos de Seletividade.
SELETIVIDADE

Zmax | 76,5400 selet

Pelo Gréfico das Concentragdes | Xmax 0,0200 | CO2in

Y max 0,2000 | CETin

Zmax | 81,0571 | Sdet

Pelo Gréfico das Temperaturas | Xmax 210 TPin

Y méx 205 TCin

Tabela 2.8: Resultados da Andlise dos Gréficos de Temperatura de Pico.
TEMPERATURA DE PICO

Zméx | 503,5317 | Tpico
Pelo Grafico das Concentragdes | Xmax 0,0200 | CO2in
Y max 0,2000 | CETin
Zmax | 487,2357 | Tpico
Pelo Gréfico das Temperaturas | Xmax 210 TPin

Y max 205 TCin
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Tabela 2.9: Resultados da Andlise dos Gréficos de Localizacdo do Pico.
TEMPERATURA DE PICO

Zmax 1,3000 Lpico
Pelo Gréfico das Concentragdes | Xmax 0,0200 | CO2in
Y max 0,2000 | CETin
Zmax 0,1000 Lpico
Pelo Gréfico das Temperaturas | Xmax 210 TPin

Y max 205 TCin

Analisando os resultados obtidos, conclui-se que, para a geometria utilizada e
catalisador empregado, as concentracdes iniciais ideais de O, e Etileno sdo 0,0200 e
0,2000M, respectivamente, por possibilitar maior seletividade e nmenor temperatura de
pico. No entanto, utilizando esses valores para as concentragdes, a conversao da reacéo
seria de apenas 5,4% (a menor conversdo obtida para as faixas de concentracoes
estudadas), o que representa um valor muito baixo para a escala industrial.

Utilizando-se os resultados obtidos para as concentracdes no caso da conversao
méxima (0,0291M para a CO2in e 0,0800M para a CETin), o vaor da seletividade
resultante (71,9%) é bem proximo do valor maximo obtido (76,5%). O mesmo ocorre
com a temperatura de pico: para a conversao maxima, seria de 540,4°C, sendo que a
minimaideal é de 503,5°C.

No caso das temperaturas, a partir dos resultados obtidos, os valores ideais para
a corrente de processo e para 0 coolant seriam 210 e 205°C, respectivamente. Nessas
temperaturas, temse maior seletividade e menor temperatura de pico. No entanto, a
conversdo é muito baixa: 13,2% (a menor conversdo obtida para as faixas de
temperaturas estudadas).

Por outro lado, utilizando-se os valores das temperaturas obtidas para uma
conversao maxima (230°C para a corrente de processo e 210°C para o coolant), o valor

da sdletividade resultante (64,4%) se afasta razoavelmente do valor maximo obtido
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(81,1%). O mesmo ocorre com a temperatura de pico: para a conversdo maxima, seria

de 724,1°C, sendo que aminimaideal é de 487,2°C.

Com esse impasse, principamente no caso das temperaturas, para decidir

finamente quais parametros utilizar na ssimulacéo final do processo, recorreuse as
tabelas da andlise de sensibilidade preliminar. Por fim, em uma analise conjunta dos
resultados apresentados tanto pela andlise de sensibilidade preliminar quanto pela

completa, e utilizando-se como critério a escolha de temperaturas e concentragdes que,

a0 mesmo tempo, apresentem um valor razoavel de conversdo e seletividade, aém de

uma temperatura de pico que ndo fosse muito elevada, optouse pelos valores

apresentados na Tabela 2.10.

Tabela 2.10: Condicdes Ideais paraa Simulagdo do Reator.

PARAMETRO VALOR
Concentracdo Inicial de O, (CO2in) 0,0291M
Concentragdo inicial de Etileno (CETin) 0,0840M
Temperaturainicial da corrente de processo (TP) 220°C
Temperaturainicial do Coolant (Tc) 217°C

Os resultados da simulacéo do reator com as condicOes ideais de operacéo

determinadas anteriormente est&o apresentados nas Figuras2.11 a 2.18.
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Perfis do Reator nas condigdes ideais de operacao
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Figura 2.11: Perfil de Consumo de Etileno ao longo do reator e do tempo.

O bl e jruwt Joalr rdos b
DEEHS kA A BET

Ferfil de Consumo de ESlena.
0.0

Figura 2.12: Consumo de Etileno ao longo do reator.
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Figura 2.14: Producéo de Oxido de Etileno ao longo do reator.
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Figura 2.15: Temperatura da Corrente de Processo ao longo do reator e do tempo.
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Figura 2.16: Temperatura da Corrente de Processo ao longo do reator.
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Figura 2.18: Temperatura do Fluido de Refrigeracdo ao longo do reator.
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2.2) Trocador de Calor GAS-GAS

No processo de producdo de Oxido de etileno, a corrente de alimentacdo do
reator deve ser pré-aquecida. Ou sga, esta, que estd disponivel na planta em uma
temperatura de, aproximadamente, 60°C, deve ser aguecida até 220°C para atingir a
temperatura de entrada requerida pelo reator. Paratal, sdo utilizados trocadores de calor
do tipo Casco e Tubo com configuracéo de escoamento em contracorrente.

Um exemplo de trocador de calor (tipo Casco e Tubo) pode ser observado na

Figura 2.19 e a representacdo da configuragéo de escoamento em contracorrente pode
ser observada na Figura 2.20.

Figura2.19: Trocador de Caor Casco e Tubo em contracorrente.

Fonte: http://www.heatexchanger sonline.convshellandtube.htm

Figura 2.20: Representacdo da configuraco de escoamento em contracorrente.
Fonte http://www.heatexchanger sonline.convshellandtube.htm
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Como a corrente de saida do reator se encontra numa temperatura proxima a
requerida pelo reator para a corrente de entrada, € feita uma integracdo energética. Essa
corrente de saida é o fluido quente do trocador de calor, enquanto a corrente de
alimentagdo assume o papel do fluido frio. Como o objetivo datroca térmica é de elevar
a temperatura do fluido frio até a mesma temperatura de entrada do fluido quente, foi
proposta a utilizagdo de um segundo trocador de integracéo, que aproveita o fluido de
refrigeracéo do reator (n-Nonano), que também tem sua temperatura de saida do reator
em torno dos 220°C, como fluido quente para concluir o aguecimento da corrente de

alimentacéo.

2.2.1) Modelo Matemético dos Trocador es de Calor

Foi desenvolvido por Oliveira [OLIVEIRA, 1995] um Modelo Matematico
Dinamico paratrocadores de calor do tipo Casco e Tubo. Esse modelo é constituido por
equacdes que descrevem balangos de energia e de massa, bem como equages de
projeto das unidades. Além disso, nesse modelo, as propriedades fisicas sdo
consideradas constantes e os coeficientes de transferéncia de calor uniformes ao longo
das éreas de transferéncia de calor.

Adotando-se uma hipétese muito comum em trabalhos de sintese de redes de
trocadores de calor, todas as simulagcOes realizadas consideram configuragdo de
escoamento em contracorrente nos trocadores de calor. Foi utilizada a hipétese de que
as correntes dos dois fluidos que escoam através do equipamento podem ser
representadas por uma série de tanques de mistura perfeita [OLI1VEIRA, 1995], como
mostrado na Figura 2.21. Ou sga, a modelagem dindmica é efetuada através da
discretizacdo dos trocadores em células com areas e volumes iguais, nas quas é
considerada mistura ideal.

A seguir, é apresentado o modelo desenvolvido por Oliveira [OLIVEIRA,
1995], e que foi utilizado no presente trabal ho.
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Figura 2.21: Diagrama Esquemético de Tanques de Mistura.
Fonte: OLIVEIRA, 1995.

Balancos de Energia

Os balancos de energia utilizados adotam a hipétese de equipamentos isolados
termicamente do ambiente. Supondo regime de operacéo transiente e definindo como
volume de controle o fluido quente no interior de uma célula, a representacdo do
balanco de energia nesse volume de controle conforme Equagéo 2.8:

dT . . .
?q Vq Cpq d_tq:rnq (Hq_ Hq)_chl (28)

onde r representa a densidade do fluido, Vg € o volume de fluido no interior da céula,
T, € a temperatura média no interior da célula, m representa a vazdo massica, H a
entalpia por unidade de massa e Q. taxa de transferéncia de calor cedida para o
fluido frio a partir desse volume de controle. Note que em funcdo da hipétese de
mistura ideal no interior das células, T4 = T,°. O subscrito q identifica o fluido quente,

enquanto o superescrito e significa entrada e s saida.
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Para o volume de fluido frio no interior do equipamento como volume de

controle hd uma equacéo andloga. O balanco de energia é apresentado na Equacéao 2.9:

dT . . .
7 Vi Cpy d—tf:mf (HY - HY) +Qqq (2.9)

onde o subscrito f identifica o fluido frio.

Os volumes de fluido quente e de fluido frio (V4 e Vi) no interior de cada cdula
s80 determinados a partir do conhecimento dos volumes totais de fluido no interior dos
tubos (V+) e ho casco do trocador (Vs), da posicéo de cada fluido e do nimero de células
(N) utilizadas para representar o equipamento. Supondo o fluido quente escoando pelos

tubos e o frio pelo casco, as respectivas expressoes estdo descritas nas Equacdes 2.10 e
2.11:

& (D -2 d )2
v, g) v g (2.10)
& D s P N th LO
4 4 =
V; = \s & - 2 (2.12)

O balanco térmico nos trocadores de calor resultante é apresentado na Equacéo
2.12.

dT dT v e S
%4 Va CP dtq+ ?: Vi Cp; _mq(He Hy)+m, (HY - Hf) (212

gue indica que a energia cedida pelo fluido quente € integralmente absorvida pelo fluido
frio, em funcéo da hipdtese do trocador estar termicamente isolado do ambiente e de

ndo haver gradiente espacial de energia nas paredes do equipamento.
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Com a hipétese de propriedades fisicas constantes e a ndo ocorréncia de
mudanca de fase nos dois fluidos, obtém-se a Equacéo 2.13.
n qu o de — e s . e s
“q Vq Cpq F-F of Vf Cpf ?_chpq(-rq - Tq)+mfcpf (Tf - Tf)

(2.13)
onde Cp representa o calor especifico dosfluidose T a temperatura.

Cada célula de fluido quente tem uma correspondente de fluido frio. Os pares
formam os estagios, em nimero igual a N, representados na Figura 2.21 pelo indice i.

Os balancos de energia no fluido quente e no fluido frio, em cada estagio, sdo

representados por:
dTy; m
o= T Ty - ?U(ﬂ?% (2.14)
dt ?a Vg ?h Vq Cph
dT;; M U (AN
— = (Ttiaa - Tf,i)+—( ) - By (2.15)
dt ?f Vf ?f Vf Cpf

Considerando-se ainfluéncia das paredes dos tubos no comportamento dinémico
através de um modelo simplificado, ha a necessidade de se adicionar mais uma equagéo
na descricdo do comportamento em cada estdgio. Essa nova equacgdo representa o
balanco térmico em um volume de controle em torno da parede do tubo no interior de
cada estagio. Desprezando-se a conducdo axial (entre estagios) e considerando as

propriedades fisicas do material que compde os tubos constantes, tem se:

dT, _ 1 A, A 0
dt 7.V Op, EN e Dlee g Dlars (2.16)

onde T, é a temperatura da parede; r , € Cpy S80 a densidade e o calor especifico do

material que compde a parede; e hq e hs sdo os coeficientes de transferéncia de calor
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nos lados quente e frio. As areas de transferéncia de calor em contato com o fluido

quente (Aq) ecomo fluido frio (As) sdo funcbes da posi¢éo dos fluidos.

O volume de parede no estagio (V) pode ser estimado por:

v= ML (D(Dj -I\(IDt -2dt)2) o1

Equacéo de Projeto

A equacdo de projeto relaciona a carga térmica no equipamento (Q) com a sua

areadetransferénciade calor (A). Uma forma geral de representé-la é:

Q=U ADT, (2.18)

onde U € o coeficiente global de transferéncia de calor e DTe € 0 diferencial de

temperatura efetivo, entre o fluido quente e o fluido frio, ao longo da &rea de
transferéncia de calor.

O coeficiente global esta diretamente relacionado com as resisténcias térmicas
entre os dois fluidos no interior do equipamento. Desprezando a resisténcia térmica
condutiva na parede dos tubos e a diferenca entre as areas superficiais interna e externa
dos tubos, tem-se para o coeficiente global:

u= — =~ (2.19)

onde h representa os coeficientes de transferéncia de calor entre os fluidos e a

superficie da area de transferéncia de calor.
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Considerando-se anfiguragdo de escoamento em contracorrente, o diferencial

efetivo DT« ho estégio i fiel & abordagem de tanques de mistura &

DT, =T, - T, (2.20)

q,l

Essa forma de estimar o diferencial efetivo entre as temperaturas dos fluidos
guente e frio leva a valores subestimados para o calor transferido quando o nimero de
células utilizadas € pegueno. Assim, a sua adocdo implica na necessidade de se usar um
ndmero maior de estagios para se obter uma boa representagcdo de cada equipamento.

Uma aternativa € a utilizacdo da média logaritmica dos diferenciais de
temperaturas, que, para minimizar problemas numéricos, pode ser estimada pela

aproximacao de Paterson (1984):

1(Tgi-a - Te i)+ (Tgi - Triva) 2
DTy ”3 & I > & il +§\/(Tq,i-1 - Tei)(Tgi - Triv)  (221)

Uma aternativa a média logaritmica € a média aitmética, que tem a vantagem

de ser linear:

DTy ; = (Tg,i-1- Tr,i) ;(Tq,i - Tt jiv1)

(2.22)

Ela prevé resultados para 0 DT maiores do que os estimados pela média

logaritmica, entretanto a diferenca é pequena na medida em que os vaores dos
diferenciais envolvidos se aproximam.

Coeficientes de Transfer éncia de Calor

Considera-se que o fluido guente escoa através dos tubos e o frio pelo casco. A

definicdo da correlacdo a ser utilizada levou em conta a simplicidade da correlacéo e
assume que 0 escoamento, no interior do equipamento, € turbulento. Para o escoamento

nos tubos foi utilizada a correlagdo de Dittus-Boelter, Equacéo (2.23)
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ke

t

h, =0023 Re,%® prl3 (2.23)

onde h; é o coeficiente de transferéncia de calor no lado dos tubos; k; a condutividade
térmica e Pr; 0 nimero de Prandtl do fluido que atravessa os tubos; D; o diametro dos
tubos, e Re; 0 nimero de Reynolds do escoamento através dos tubos, proporcional a
velocidade média do escoamento, e, conseqlientemente, também proporcional a vazao

massi ca desse escoamento.

Para 0 escoamento através do casco, um referencial € a correlacdo apresentada
por Kern [KERN, 1980]. A incerteza na estimativa fornecida por essa correlacéo €
notoria, porém sua simplicidade faz com que ainda segja muito utilizada como uma
primeira fonte para estimativas do coeficiente de transferéncia de calor (hs) no
escoamento atraves do casco de fluidos que ndo mudam de fase. Segundo Kern[KERN,
1980]:

hg = 0,36 % Re 0% pr.l/3 (2.24)

e

onde ks é a condutividade térmica e Prs 0 nimero ce Prandtl do fluido que escoa
através do casco; D¢ € o didmetro equivalente do escoamento no casco; e Res 0 nimero
de Reynolds do escoamento no casco, proporcional a velocidade média do escoamento

NO €asco, €, portanto, proporcional a vazao massica desse escoamento.
O uso das correl agdes anteriormente apresentadas requer a estimagao, ou fixacdo

arbitraria, de alguns parémetros, que sdo fornecidas pelo usu&rio. Os  nimeros  de

Prandtl sdo calculados a partir das propriedades fisicas do fluido que compde a corrente:

Pr = Ci ! (2.25)

O ANEXO C apresenta a ordem de célculo utilizada para estimar h.
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2.2.2) Condigdes base de operacao

As informagdes fornecidas pelo usuario sdo: o didmetro dos tubos, a area de
transferéncia de calor do equipamento e a espessura da parede dos tubos, aém de suas

propriedades. Essas informagdes sdo utilizadas nos 2 trocadores do processo.

Tabela 2.11: Dados do Processo dos Trocadores de Calor.
DADOS DE PROCESSO

Diametro dos Tubos (Dy) 0,03m
Numero de células (nc) 20
Area Total de Troca Térmica (A) 1700 nt
Espessura da Parede dos Tubos (dy) Om
Propriedades da Parede dos Tubos

Capacidade Calorifica (Cp) | 480 W/Kg.°C
Densidade (?) | 7800 Kg/nt
Condutividade Térmica (k) | 46 W/m.°C

Tabela 2.12: Perfis Iniciais de Temperatura do TC-01.

PERFIL INICIAL
Temperatura de Entrada nos Tubos (Tt,) 220°C
Temperatura de Saida nos Tubos (Ttout) 70°C
Temperatura de Entrada no Casco (Tsn) 60°C
Temperatura de Saida no Casco (TSout) 150°C

Tabela 2.13: Perfis Iniciais de Temperatura do TC-02.

PERFIL INICIAL
Temperatura de Entrada nos Tubos (Tt:,) 217°C
Temperatura de Saida nos Tubos (Ttoyt) 70°C
Temperatura de Entrada no Casco (TS) 200°C
Temperatura de Saida no Casco (TSout) 220°C
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2.2.3) Simulagéo dos Trocadores

O simulador dos trocadores de calor foi desenvolvido em ambiente SIMULINK
4.1 do MATLAB versdo 6.1 (The MathWorks Inc.), e esta apresentado no ANEXO B.
Foram realizadas simulagdes, a partir do modelo dinamico desenvolvido para os
trocadores de calor, para obter o perfil do comportamento de suas variaveis ao longo do
tempo. Durante as simulagdes dos trocadores, ja foi corsiderada a integracéo energética

com o reator. Foi usada a configuracéo apresentada na Figura 2.22, a seguir:
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Figura 2.22: Simulador dos Trocadores de Calor em Integracéo Energética com o
Reator

As Figuras 2.22 a 2.24 apresentam os resultados de ssmulagdo dos Trocadores

de Calor em Integracéo Energética com o Reator.
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i) Perfil de Temperaturano TC1:
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Figura 2.24: Perfil de Temperatura no Casco no TC1.
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ii) Perfil de Temperaturano TC2:
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Figura 2.26: Perfil de Temperatura no Casco no TC2.
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2.3) Absorvedora de Oxido de Etileno

A absorvedora (ou torre de absor¢io) de Oxido de Etileno é alimentada pela
corrente efluente do reator, que foi utilizada no primeiro trocador de integracdo
energética para aquecer a corrente de alimentagdo. Essa corrente é formada pelo produto
(6xido de etileno), subprodutos (CO, e H,O) e reagentes (etileno e Oz) que ndo
reagiram.

Na torre de absorcéo, agua € utilizada para absorver o éxido de etileno formado,
gue segue para o sistema de purificacdo. Os demais compostos que ndo sao absorvidos
seguem no processo. O CO; serd eliminado numa futura purga. Ja o etileno e 0 O, ndo
reagidos seguem para a estacao de Mistura, para o Make Up da corrente de alimentacdo
do reator, que deverd ser previamente aquecida pelos trocadores de calor de integracdo
energética antes de seguir para o reator.

Neste trabalho, aborda-se a absorvedora com o Unico objetivo de fechar o reciclo
para aimentacdo do reator, junto com o Make Up. Portanto, ndo foi desenvolvido um
modelo matemético dinamico rigoroso para a absorvedora.

Foi considerado que todo o 6xido de etileno € removido pelo fundo da coluna
com a agua, enquanto o etileno, o O, (ndo reagidos), e o CO, saem pelo topo e seguem

parareciclo, apis purga.
2.3.1) Modelo Matematico

A Figura 2.27 representa a coluna absorvedora.

Corrente 1 sy
{processo) (H20 + OE)
—— —
——  ———

Corrente 2 Corrente 4

(H20) {(Et+ 02 + CO2)

Figura 2.27: Esquema de Correntes da Absorvedora.

Fonte: a autora.
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Com o objetivo de calcular acomposicdo das correntes 3 e 4 de saida da
absorvedora, foram determinadas as vazdes massicas de cada componente na corrente 1
de alimentacdo. Para tal, as densidades (em Kg/nt) dos componentes puros foram

calculadas inicialmente, conforme a Equacéo 2.26:

PM,.P
ro= (2.26)
RT

onde r; é a densidade de i (em Kg/m®), PM; o peso molecular de i (em g/mol) P a

pressdo (em Pa), R a constante universal dos gases (Pa.m*/mol.K ) e T a temperatura
(emK). O subscrito i pode ser oe, et, O, e CO».

A vazdo méssica de cada componente da corrente 1 (em Kg/s) €, entdo, dada
pelaEquacao 2.27.

Mi = C...m.PM,

r

(2.27)

onde M; é a vazdo massica dei (em Kg/s), C; a concentracao dei (em M), m; a vazao
massica da corrente 1 (em Kg/s), PM; o peso molecular dei (emg/mol) er; éa

densidade de i (em Kg/m®). O subscrito i pode ser oe, et, O, e COs.

Para a corrente 4, assumiu-se que a densidade € a mesma da corrente 1, ou sgja,
considerouse que a quantidade de éxido de etileno removida € tdo peguena que nao
alterou a densidade da corrente. E assumindo que a massa de &gua na corrente 3 € oito
vezes maior que a massa de Oxido de etileno, a densidade da corrente 3 é
aproximadamente a densidade da &gua.

Pelo balanco de massa no equipamento temse a vazdo massica (em Kg/s) das

correntes 3 e 4, de acordo com as Equagdes 2.28 e 2.29:

m3 = m2 + M oe,rem (228)

m, = (ml -M oe,rem) (229)
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Finalmente, a vazao volumétrica da corrente 4 (em nt/s):

m4
n,=—% (2.30)
r4

As equacOes para o caculo das concentragGes dos componentes das correntes 3

e 4 podem ser vistos na Tabela 2.14.

Tabela 2.14: Equacbes das concentrages dos componentes das correntes 3 e 4.

CORRENTE 3 CORRENTE 4
r agua
C063 = —g Coe4 = O
”  9.PM_..1000 '
M
Cy3=0 Cys= d
« “* PM,n,
M
Co23=0 Coza = —2
PM,,n,
M
Cco23=0 Ceoza = —=2
PM,,n,

Para a caracteristica dindmica do modelo da absorvedora apresentado
anteriormente, adotouse funcéo de transferéncia de primeira ordem, com constante de
tempo de 3 minutos (180s). Este valor foi selecionado com base em experiéncia
industrial [GUDEKAR e RIGGS, 2003].

O simulador da absorvedora foi desenvolvido em ambiente SSIMULINK 4.1 do
MATLAB versdo 6.1 (The MathWorks Inc.). Os principais dispositivos para

especificacdo de dados para utilizar o ssmulador sdo apresentados no ANEXO A, assim

como os demai's equipamentos de processo (misturadores, vavulas e controladores).
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CAPITULO 3: ANALISE DE
CONTROLABILIDADE

A partir do detalhamento feito de cada um dos principais equipamentos que
constituem o processo de producdo de 6xido de etileno e das simulagBes individuais

realizadas, foi proposto o simulador do processo integrado.

3.1) Simulador do Processo I ntegrado

Na Figura 3.1 é apresentado o simulador do Processo de Producgéo de Oxido de
Etileno integrado, desenvolvido em ambiente SSIMULINK 4.1 do MATLAB versdo 6.1
(The MathWorks Inc.). Os parémetros que caracterizam cada uma das correntes de
processo presentes nesse simulador estdo detalhados no ANEXO A, bem como a

descricdo detalhada de cada bloco que compde essa tela.

L TR e A Tt Y

Bla Bt Ve Sralsien Powat  [ade el
0O & & B O Bm@mLoE [

e
i

Fngtnyin OF

| Feamahy g aduih

Figura 3.1: Telado Simulador do Processo Integrado.
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Como o processo € instdvel em malha aberta e apresenta uma alta sensibilidade
paramétrica, a simulacdo dindmica requer a adicdo de controladores de processo. Para

definir a estrutura de controle, procede-se a um estudo de controlabilidade do processo.

3.2) Analise de Controlabilidade

A operacdo determinante da dindmica do processo de producédo de Oxido de
etileno € a reagdo. Assim, o0 estudo da controlabilidade do processo concentra-se no
reator de 6xido, visando a definir o emparelhamento entre as varidveis manipuladas e as

varidveis controladas, que se encontram nas Tabelas 3.1 e 3.2:

Tabela 3.1: Varidveis Manipuladas do Restor.

Variaveis Manipuladas

Concentracdo inicial de O, CO2in

Concentracdo inicia de Etileno CETin

Temperaturainicial da Corrente de Processo TPin

Temperaturainicial do Fluido de Refrigeragdo | TPin

Tabela 3.2: Varidveis Controladas do Reator.

Variaveis Controladas

Concentracdo de saida de Oxido de Etileno COEout
Concentracéo de saida de Etileno CETout
Temperatura de saida da Corrente de Processo TPout
Temperatura de saida do Fluido de Refrigeracdo | TPout

O procedimento de emparelhamento adotado foi de montar a Matriz de Ganhos
do Processo e analisar amatriz RGA, conforme ANEXO D.
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3.2.1) Matriz de Ganhos

3.1 seguinte:

onde :

éK(L) K@L2 K@3
K@D K22 K23
TEK@BD) KB K@EBI
84D K42 K43
CO2in CETin TPin

K(11) = TPogt - TPogtbase
CO2in - CO2inbase
CETout - CEToutbase

K(2)) = . .

CO2in- CO2inbase
COEout - COEoutbase

K(31 = . .

CO2in - CO2inbase
TCout - TCoutbase

K41 = . :

CO2in- CO2inbase

K(13) = TPogt - TP_outbase

TPin- TPinbase

K(2.3) = CETogt - CI;Toutbase

TPin - TPinbase
K(33) = COEo_ut - CQEoutbase
TPin - TPinbase
K(4.3) = TCogt - TCputbase
TPin - TPinbase

A Matriz de Ganhos que foi proposta para o reator esta apresentada na Equacao

K(l4)g TPout
K (2,4)HCETout
K(3,4) @COEOUt (3.0
K (4,4)§ TCout
TCin

TPout - TPoutbase

K@2) = - -
CETin - CETinbase
K(2.2) = CETogt - CEToutbase
CETin- CETinbase
K(32) = COEoyt - COE.outbase
CETin- CETinbase
K(4.2) = TCogt - TCoytbase
CETin- CETinbase
K(14) = TPo_ut - TPgutbase
TCin - TCinbase
K(2.4) = CETogt - CEToutbase
TCin- TCinbase
K(34) = COEOl-,I'[ - CQEoutbase
TCin - TCinbase
K(4.4) = TCoyt - TC_outbase
TCin - TCinbase

Como os vaores das varidveis de concentracdo apresentam uma ordem de

grandeza quase mil vezes menor que os das varidveis de temperatura, o caculo dos

ganhos ram tornadas adimensionais com base em faixas de operacdo, com um valor

minimo e um méximo, para cada variavel, conforme a Equacao 3.2:
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y =_y-ymn
ymax -ymin

(3.2)

ondey é avariavel dimensional (CO2in, por exemplo) e ymin e ymax sdo os limites das

faixas utilizadas. As faixas utilizadas para cada varidvel pode ser observada na Tabela

3.3.

Tabela 3.3: Faixas das Variaveis do Reator.

Descricéo da Variavel Simbolo Valor minimo | Valor maximo
(ymin) (ymax)
Concentracdo de O, CO2in 0,01 0,03
Concentracéo de Etileno CETin 0,05 0,3
Concentragao de Oxido de Etileno COEin 0,005 0,02
Temperatura da Corrente de Processo TPRin 200 240
Temperatura do Fluido de Refrigeracéo TCin 190 230
A Matriz de Ganhos resultante € mostrada na Equacéo 3.3:
§0,385 - 0,020 0,759 0,703 u TPout
‘ - 0093 1 0 - 0,059;CETout
§D,444 0 0 0,495 @COEout (33)

€351 - 0032 0014 1150 § TCout

CO2in CETin

3.2.2) AndliseRGA

TPin TCin

Utilizando o MATLAB versdo 6.1 (The MathWorks Inc.), obtém-se a matriz de

RGA, calculada com base na matriz de ganhos Kp conforme a Equacéo 3.4:

RGA = K,.*(Kp")*

(3.4)
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onde o operador “.*” corresponde ao produto:

aj = b” *Cij (35)

Assim, a matriz de RGA resultante, para o Reator, esta apresentada na Equacéo
3.6:

¢0,0106 00001 10067 - 0,0173y

_So00#4 10069 0  -00025
8 15166 0 0 - 051660 (3.6)
e

TN

& 05228 - 0,00/0 - 00067 15364

Na andlise da RGA busca-se 0 ganho relativo mais proximo do valor unitario

para cada variavel controlada. A Tabela 3.4 apresenta 0 emparel hamento obtido.

Tabela 3.4: Emparelhamento de Variaveis Controladas e Manipuladas do Reator.

VARIAVEISCONTROLADAS | VARIAVEISMANIPULADAS
TPout TPin
CETout CETin
COEout CO2in
TCout TCin

Determinado 0 emparelhamento das variavels do reator e com 0 objetivo de
tracar uma estratégia de controle para o Processo Global (Plant Wide), o préximo passo
foi a determinacéo do emparelhamento das variaveis do processo global.

Fazendo-se uma passagem ad-hoc do emparelhamento obtido no Reator, para o
emparelhamento do Processo Global, as variaveis de entrada TPin e TCin sdo graus de
liberdade perdidos, isto €, ndo podem ser manipuladas para controlar as variaveis
listadas na Tabela 3.4, devido areciclo e integracdo energética.

55



Capitulo 3 — Analise de Controlabilidade

Sendo assim, as variaveis de entrada TPin e TCin passam a ser 0s respectivos
set-points dos controladores das varidveis Tp e Tc, respectivamente. Com isso, 0

emparel hamento de varidvels para 0 Processo Global € o apresentado na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Emparelhamento de Varidveis Controladas e Manipuladas do Processo
Globa com Integracdo Energética e Reciclo

VARIAVEISCONTROLADAS | VARIAVEISMANIPULADAS
TPout SPde TP
CETout CETin
COEout CO2in
TCout SPdeTC

3.2.3) Estratégiade Controle

A partir do emparelhamento das variaveis globais, foi possivel propor uma
estratégia de controle, que pode ser observada na Figura 3.2. Observa-se, na figura, que
foram propostas 4 malhas cascata de controle:

& Na primeira, da Temperatura da Corrente de Processo, o controlador MESTRE
recebe 0 set-poit de TPout e envia o set-poit para o controlador ESCRAV O, que
atua na vévula de by-pass do trocador de calor TC-1.

& Nasegunda, da Temperatura do Fluido de Refrigeracdo, o controlador MESTRE
recebe 0 set-poit de TCout e envia o set-poit para o controlador ESCRAV O, gque
atua na vavula de by-pass do trocador de calor TC-2.

& Janaterceira, da Concentracdo de Etileno, o controlador MESTRE recebe 0 set-
poit de CETout e envia 0 set-poit para o controlador ESCRAVO, que atua na
vavula da Estacdo de Mistura que determina a quantidade de Etileno “fresco”

gue deve ser adicionada ao Make Up da corrente de alimentacéo do reator.
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= Por fim, na quarta, da Concentracéo de O,, o controlador MESTRE recebe 0 set-
poit de COEout e envia o set-poit para o controlador ESCRAVO, que atua na
valvula da Estacdo de Mistura que determina a quantidade de O, “fresco” que

deve ser adicionada ao Make Up da corrente de alimentacdo do regtor.

OE
ey |
Ry O |
EYPASS | ! T e :
DO TC2 : R |
)
)

BE | o
ALIMENTACAD Tp __m_l O 1
! /

] i |

i i |
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PURGA i ;

[C032) | |

Et+ 02 + N2 + CO2 i !

+ subprodutos , i i

Et # 02+ N2+ i i
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H20 coz2 f i

= v i :

e - PURIFI- ¥ :

(e o T T .

- V4
MU de Etilena |
R
En1
o2 ' !
sSP !
i * MU de 02

i i i V5 !

i b e =) +

Figura 3.2: Estratégia de controle para o Processo Global

Fonte: a autora.
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Além das 4 mahas cascata, também foi proposto 1 controle smples para a
concentracdo de CO,. Esta varidvel ndo fez parte da andlise de controlabilidade por
apresentar um emparelhamento com varidvel manipulada, a vazéo de purga, com baixo

impacto nas demais variavels controladas (baixa interacdo).
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CAPITULO 4. SIMULACAO DO PROCESSO
CONTROLADO

Neste Capitulo, sdo apresentados os resultados de simulacdo do processo

integrado com a estrutura de controle definida no Capitulo 3.

4.1) Simulador do Processo Controlado

Na Figura 4.1, é apresentado o simulador do Processo de Producéo de Oxido de
Etileno Controlado, desenvolvido em ambiente SIMULINK 4.1 do MATLAB versdo
6.1 (The MathWorks Inc.).
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Figura4.1: Simulador do Processo Global Controlado.
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4.2) Simulacgbes Parciais dos Controladores e Sintonia

Com a finalidade de sintonizar os controladores, foram feitas simulagdes em
separado para cada uma das malhas cascata, mantendo as demais malhas sob controle
perfeito, com um bloco que redefinia o valor da corrente conforme meta de controle -
Blocos de Corregdo na Figura 4.2, sem efeitos dindmicos. Apés ter sido definida a

sintonia, o processo foi entdo simulado com todos os seus controladores.
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de AT 4 ORead da AL do Bhant
. b gkl
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dw TC i Teawl

Corark e =

Figura4.2: Telado Simulador do Processo com Controladores “ldeais’.

A etapa seguinte foi a substituicdo dos blocos de correcdo, um a um, pelo
controle proposto no capitulo anterior, para sintonia. Na proxima malha a sintonizar, o

controlador sintonizado substituia o respectivo Bloco de Correcéo (controlador ideal).
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4.2.1) Controle Cascata de Concentracdo de Etileno

O primeiro bloco de corregdo substituido foi o da variavel CET. A seguir, na

Figura 4.3, o esquema utilizado nessa etapa:

| T O E o P W

[ §8 ‘s  Seaidshion  Fgmest - [ook g
D RS B2 RBL® » e

_Rllw (L -\ldi-'g._

Figura4.3: Telado Simulador do Processo com Controlador de CET.

Foram realizadas algumas simulagdes com o objetivo de sintonizar malha
cascata. O procedimento partiu com os parametros do controlador descritos na Tabela
4.1.

Tabela4.1: VaoresIniciais para os controladores de CET.
Controlador MESTRE | Controlador ESCRAVO
Kc 1 10

I (=11)) 0 0
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Foi especificando um ganho proporcional alto para o controlador escravo. O

grafico obtido paraavariacéo de CET com o tempo estd mostrado na Figura 4.4.

) TS o0 ety os E DIV E-ONR PN POF N LT
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o0 T T T T T 1 (=1Taulj= 0.1
Oscilagdo Sustentada Maiha ESCRAVA
Periodo = 153 Ke=10
. 1{=1Taul) = 1
e | | | W
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g
g |
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i iﬂ |

0.076 >

150
Tempo (s)

Figura4.4: Variagdo de CET com o tempo na primeira tentativa de sintonia.

O método utilizado na sintonia dos Controladores foi o de Ziegler e Nichols.
Para tal, foi calculado o periodo limite, que foi de 15s. Assim, a partir da Tabela 4.2 e
dos valores de K¢ im € PLiv, foi possivel determinar a sintonia para os controladores
dessa malha cascata.

Tabela 4.2: Sintonia por Ziegler e Nichols.

Pl Kope/22 | Poge 12

PID | Kepng /1,7 | Prpe 2 Prog 8
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O resultado da sintonia para um controlador do tipo Pl encontra-se na Tabela

4.3.
Tabela 4.3: Sintonia para Controlador PI.
Controlador MESTRE | Controlador ESCRAVO
Kc 0,45 4,54
| (=11) 0,1 0,1
Utilizando esta sintonia, o grafico obtido para a variacéo de CET com o tempo
esta mostrado na Figura 4.5.
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Figura4.5: Variacéo de CET com o tempo na sintonia calculada

Andisando-se o Gréfico da Figura 4.5, € possivel observar que a sintonia

calculada anteriormente levou a uma Oscilacdo sub-amortecida da variavel controlada.
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4.2.2) Controle Cascata de Concentracao de Oxigénio

O segundo bloco de correcdo substituido foi 0 da variavel CO2, conforme a tela
do smulador mostrada na Figura 4.6.
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Figura4.6: Telado Simulador do Processo com Controlador de CO2.

O mesmo procedimento adotado para o controlador de temperatura foi repetido.
No entanto, ndo foi possivel realizar nenhuma simulacdo, pois, 10go nos segundos
iniciais, o valor da concentracdo de O, na entrada do reator estava muito distante do
ideal. Como o reator apresenta uma alta sensibilidade paramétrica em relagcdo a essa
variavel, o tempo de simulacdo, neste caso, se tornou muito longo ou até mesmo
inviavel.

Para confirmar tal resultado, foram realizadas simulacfes apenas com o reator
em condigbes afastadas da ideal em relacdo a concentragdo de O, e 0 mesmo
comportamento foi observado.
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Sendo assim, optou-se por permanecer com o bloco de correcdo da concentracéo

de O,, reservando-se esta malha para desenvolvimentos futuros.

4.2.3) Controle Cascata de Temperatura da Corrente de Processo

O terceiro bloco de correcéo substituido foi o da variavel TP. A Figura 4.7

apresenta o esquema utilizado nessa etapa:
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Figura4.7: Telado Simulador do Processo com Controlador de TP.

Foram realizadas algumas simulagbes com o objetivo de sintonizar essa malha
cascata. O primeiro valor utilizado para os parametros do controlador foi descrito na
Tabela4.1. O gréfico obtido paraa variagdo de TP com o tempo pode ser observado na
Figura 4.8. Os vaores utilizados para os parametros do controlador, a variavel

mani pul ada entrou em estado estacionério, e ndo apresentou oscilagéo.
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Figura 4.8: Variacdo de TP com o tempo na primeira tentativa de sintonia.

Outras duas simulagdes foram feitas. Na primeira, os valores de Kc e I, tanto
para o controlador MESTRE quanto para 0 ESCRAVO foram multiplicados por 10. Ja
na segunda, esses valores foram multiplicados por 100. No entanto, o gréfico obtido
para avariacdo de TP com o tempo foi 0 mesmo nesses dois casos. Logo, optouse por

usar asintonia da primeira tentativa.

4.2.4) Controle Cascata de Temperatura do Fluido de Refrigeracao

O quarto e ultimo bloco de correcdo subgtituido foi o da varidvel TC. A Figura

4.9 apresenta 0 esquema utilizado nessa etapa.
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Figura 4.9: Telado Simulador do Processo com Controlador de TC.

Com o objetivo de sintonizar essa malha cascata, Simulou-se 0 processo com 0s
parametros inicias descritos na Tabela 4.1. Assim como ocorreu com o controlador de
0O, ndo foi possivel realizar nenhuma smulagdo com o controlador de TC. Nos
segundos iniciais, o valor da temperatura do fluido de refrigeracdo na entrada do reator
estava muito distante da ideal. Como o reator também apresenta uma alta sensibilidade
paramétrica em relacdo a essa varidvel, o tempo de smulagdo, neste caso, também se
tornou muito longo ou até mesmo inviavel.

Para confirmar tal resultado, também foram realizadas simulagdes apenas com o
reator em condi¢des longes da ideal em relacéo a temperatura do fluido de refrigeracéo
€ 0 mesmo comportamento foi observado. Sendo assim, optouSe por permanecer com o
bloco de correcdo da temperatura do fluido de refrigeracdo, deixando esta etapa para

desenvolvimentos futuros.
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4.2.5) Controle de Concentracdo de CO»

O Ultimo controlador estudado fui o da purga de CO,. Na Figura 4.10, é

mostrada a malha de controle:
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Figura 4.10: Telado Simulador do Processo com Controlador da purgade CO;,

Com o objetivo de sintonizar esse controlador, o primeiro chute utilizado para os

parametros foi descrito na Tabela 4.4.

Tabela 4.4: Chutes Iniciais para os controladores de CO..

Valor do Parametro
Kc 1
| (=11)) 0
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Assim como ocorreu com o controlador de O, e Tc, ndo foi possivel realizar
nenhuma simulagdo com o controlador de CO,. O tempo de simulac&o, neste caso,
também se tornou muito longo ou até mesmo inviavel. Sendo assim, optouse por
permanecer com a fracdo constante de abertura da valvula de purga, utilizando o valor

encontrado na literatura, que é de 85%.

4.3) Simulacdo Final do Processo Controlado

ApGs as simulagBes em separado de cada malha de controle e de sua respectiva
sintonia, foi realizada uma simulagdo final com os controles cascata de CET e TP. Os
demais controles foram substituidos pelos Blocos de Corregdo. A Figura 4.11 apresenta

0 esguema simulado.
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Figura4.11: Telado Simulador do Processo com os Controladoresde CET e TP.
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A smulagdo final foi realizada com os valores encontrados para as sintonias no
item anterior. Os gréficos entdo obtidos para a variacdo de CET (Figura 4.12) e TP

(Figura 4.13) com o tempo foram 0s seguintes:
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Figura4.12: Variacéo de CET com o tempo no Processo Controlado e Integrado.
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Figura 4.13: Variacdo de TP com o tempo no Processo Controlado e Integrado.
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Anaisando os Graficos anteriores, € possivel observar que 0 uso das 2 malhas
cascata simultaneamente, houve uma peguena alteracéo no grafico de CET x tempo:
apesar do overshoot ter ocorrido com uma maior amplitude, a varidvel manteve a
oscilacdo Sub-amortecida obtida anteriormente. Ja o grafico de TP x tempo ndo

apresentou nenhuma interferéncia.
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CONCLUSAO E SUGESTOES
PARA TRABALHOSFUTUROS

O presente trabalho abordou a Etapa de Reacdo no processo de producdo de
Oxido de Etileno, com modelagem fenomenol6gica rigorosa. Adicionalmente, a Etapa
de Absor¢cdo do Oxido produzido foi introduzida de forma simplificada visando a
simulacdo do reciclo e da integracdo energética, enquanto a Etapa de Purificacdo ndo foi
objeto de simulagcdo. Os modelos para 0s principais equipamentos — i.e., reator,
trocadores de calor de integracéo energética e absorvedora — foram implementados em
ambiente SIMULINK do MATLAB (SIMULINK 4.1 do MATLAB versdo 6.1, The
MathWorks Inc.), configurado para simulacdo do processo em correntes de processo e
blocos de operagbes/equipamentos.

Foram levantadas as principais caracteristicas dos equipamentos que constituem
a etapa de reacdo do processo em questdo e os respectivos modelos mateméticos foram
propostos, em diferentes niveis de complexidade. A partir destes modelos, foi possivel a
construcdo de blocos de smulacdo em ambiente SIMULINK/MATLAB (The
MathWorks Inc) para cada um desses equipamentos e a realizagdo das simulagtes
parciais, avaliando-se 0 comportamento das variaveis do processo global antes mesmo
da integracéo.

Adicionalmente, a partir de uma Andlise de Sensibilidade do Reator, que
contempla a operagdo determinante da dinamica do processo de producéo de éxido de
etileno, foi possivel definir condicbes de operacdo que favorecem um compromisso
entre seletividade e conversdo. Simulagdes permitiram a definicdo da matriz de ganhos
do processo, que permitiu uma Andlise de Controlabilidade pela Matriz de Ganhos
Relativos (RGA). Foi, entdo, possivel tracar uma estratégia de controle para 0 Processo
Global (Plant Wide), composta por quatro malhas cascata de controle, além da malha de

controle simples da concentracéo de CO..
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Na sequiéncia, o processo integrado controlado foi simulado. No entanto, como o
custo de CPU representado pelo modelo rigoroso do reator com integracéo energética,
com forte rigidez numérica dificultou, no horizonte de tempo disponivel, a smulacdo
com as cinco malhas de controle propostas. Sugere-se, como desenvolvimento futuro,
avaliar aternativas de integradores numéricos mais adegquados ao processo simulado.

Adicionamente, para definicdo de uma Estratégia Plant Wide, recomenda-se a
inclusdo da etapa de purificagdo de dxido, e a substituicdo do modelo simplificado da
absorvedora por um modelo rigoroso visando a quantificagdo dos custos energéticos

associados aos diferentes estados de operagao.
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ANEXO A:

SIMULADOR DO PROCESSO EM
AMBIENTE SIMULINK
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A.1) REATOR DE OXIDO DE ETILENO

O modelo matemético dinamico do reator codificado por Mehl [MEHL, 1996]

foi adaptado para ambiente SIMULINK do MATLAB (SIMULINK 4.1 do MATLAB

versdo 6.1, The MathWorks Inc.). O Simulador desenvolvido, cujas telas s&o

apresentadas na sequéncia, € estruturado em correntes de processo e blocos de

operacOes/equi pamentos.

Correntes de Processo: As correntes de processo do reator estdo estruturadas

com 11 informagoes:

=

4 400 0 800 80 0 O

concentracdo de Oxido de etileno na alimentacdo (COEin) em M,
concentracdo de etileno na alimentagcdo (CETin) em M,
concentracao de O, na alimentacéo (CO2in) em M,

temperatura (T) em K,

vazéo (m) em Kg/s,

calor especifico (Cp) em JKg.K,

densidade (r ) em Kg/nT,

viscosidade (m),

condutividade térmica (k),

coeficiente de transferéncia de calor (h) em W/nf.K, e

concentracéo de CO, na alimentacdo (CCO2in) em M.

As informagbes que caracterizam as correntes de alimentacdo do processo sdo

fornecidas através de caixa de didlogo especifica, conforme mostrado na Figura A.1.
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Figura A.1: Janela de Configuragdo da Corrente de Alimentac&o do Reator

Reator: O reator € smulado pelo bloco Sfunction do SIMULINK, que utiliza o
modelo ndo linear apresentado no Capitulo 2, mostrado na Figura A.2. Sua entrada € a

corrente de alimentag&o.

Bin Edh gpaw grdiion Fmet Jock e
DEES PR REL® 8 [N Ed|
==
Giiglay A%
Tarrpaniions
F— ﬁo?i‘arametms: Reator de OF
Lot errmmey ~ Candipiies de Opetacdio do Realor [mesk)
Faiameters
Temparaiira do Coolant [1T]
ET]
0k | Caneel [ |
Rexdy ot e

Figura A.2: Telas do Simulador do Reator de Oxido de Etileno
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Como se pode observar na Figura A.2, a informacdo fornecida para o bloco é
apenas a Temperatura do Coolant (Tcin). As informactes de geometria do reator e dados
do catalisador ndo foram disponibilizados para modificag@o por janela de didlogo, ndo
havendo, contudo, qualquer limitacdo na arquitetura do software que impeca esta

disponibilidade futura. A Figura A.3 apresenta a estrutura do Bloco Reator.
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Figura A.3: Configuragéo de Blocos para Simulagéo do Reator

Asvariavels de entrada e saida utilizadas nas simulagfes foram as seguintes:

Varidveis de Entrada:

& Vazao da corrente de processo (W) em Kg/s;
& Temperaturainicia da corrente de processo (Tp) emK;
& Temperaturainicia do fluido de refrigeragéo (Tc) em K;
& Concentracdo de Etileno inicial (CETin) em M;

&

Concentracdo de Oy inicia (CO2in) em M.
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Variadveis de Saida primarias:

& Concentracdo de Etileno final (CETout) em M;

& Concentracio de Oxido de Etileno final (COEout) em M;
Temperaturafinal da corrente de processo (TPout) em K;
Temperatura final do Fluido de Refrigeracéo (TCout) em K;
Temperatura de Pico (Tpico) em K;

4 4 84 4§

Localizagéo do Pico (L pico) em m.

Varidveis de Saida secundérias:

& Conversdo (Conv) em %;
= Seletividade (Selet) em %.

A2 TROCADORESDE CALOR

Os principais dispositivos para especificagdo de dados para utilizagdo do

simulador sdo apresentados nesse item.

Correntes de Processo: As correntes de processo do trocador de calor estéo

estruturadas com 7 informacdes:

& temperatura (T) em K,
vazdo (W) em Kg/s,
calor especifico (Cp) em JKg.K,
densidade (r ) em Kg/nT,
viscosidade (),

condutividade térmica (k), e

4 480 8 8 &

coeficiente de transferéncia de calor (h) em W/nf.K.
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A introducdo das informagdes que caracterizam as correntes de alimentagdo do
processo € feita através de caixa de didogo especifica, conforme mostrado na Figura
A4

Block Parameters: Alimentacao FRIA

[ Fic a3 ~ Entrada [mazk] -
O
| i~ Parameters
Conc: OE alim. [fragio malar]:
i
Conc. Et. Alimifrag&o molar:
Feed {0.084
- 1 Conc. 02 alim (fragdo molar):
Alimentagdo
FRIA {0.0291
Temp. da conente de processo [C]:
oo
“azdo massica da corente de processo [kads]:
la0
Cp do fluido de processo:
(1050
Diens. da corente de proceszo:
122
fReady. S

Vizcozidade da corente de processo;
(000003

Condutividade témica da parede:

Coeficiente de roca témica:
{2000

Conc. COZ alim. [fragdo molar]:
i0

Q. i Cancel | Help | Apply i
Figura A.4: Janela de Configuracéo da Corrente de Alimentacéo.

As demais informagdes de concentracdo presentes na Janela de Configuracdo da
Corrente de Alimentaco exibida anteriormente, tais como Concentragio de Oxido de
Etileno na alimentacdo, Concentracéo de Etileno na alimentagdo, Concentracéo de O,
na alimentagdo e Concentracdo de CO; na aimentagdo, s80 necessérias para 0 Reator.
Como a corrente que sai do segundo trocador de calor segue para o reator, esta deve

conter todas essas informagdes de concentragao.

Trocadores de Processo: Um bloco foi criado para ssmular trocadores de calor

entre correntes de processo, considerando configuragdo de escoamento em
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contracorrente. Suas entradas séo as correntes de processo quente e fria envolvidas, e
suas saidas as correntes correspondentes apds a troca. Como se pode observar na
Figura A.5, as informagdes fornecidas sdo: o didametro dos tubos Oy), 0 hiumero de
céulas, a area total de troca térmica (A), o perfil iniciad de temperaturas, as

propriedades da parede dos tubos (Cp, ? e K) e a sua espessura (d+).

B L@ b o5 |Momal ~i

Block Parameters: TC com a corrente de processo

- Trocador de Calor [mask]

BUBHTEL wir __ Saida de Trocador FRIA Fojarsters
(saida do reator)

teontinua no Processa) Didmetro da Tubo [m):
—_—
j0.0d
FRIA

(aliemntagdo)
Feed -

Nirmero de células:

Saida do Trocader QUENTE }20
Alimentagio TC com a cormente (vai para o TC2 como FRIA) Aites total de troca [m2]:
FRIA de processo {1—%—0—0

Perfil Inicial ([Ttin, Ttout. T sin.Tsout]] [2C):
{[220.70,60,150]

Fropriedades da Parede [[Cplw g 201 R ofkg/m3) KDw o 2]
{1480.7500.46]

Ezpezsura da parede doz Tubos [m]:
0

v Efetuar edloulo do cosficiente de transferéncia de calor

v Média de Temperaturas Artmética

Ok I Caricel I Help |

'éReady [100% lade4s

Figura A.5: Bloco de Trocador de Calor para Correntes de Processo.

As equactes do modelo, apresentadas no Capitulo 2, sdo chamadas pela funcéo
escrita em linguagem de programagdo do MATLAB, chamada redehx1l, através de
bloco S-function do SIMULINK, como se pode observar na Figura A.6:
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Figura A.6: Configuragéo de Blocos para Simulagdo de Trocador de Calor de Processo.

A3) ABSORVEDORA DE OXIDO

Correntes de Processo: As correntes de processo da absorvedora, assim como as

do reator, estéo estruturadas com 11 informagoes:
& concentracdo de Oxido de etileno na alimentacdo (COEiIn) em M,
& concentragdo de etileno na alimentacdo (CETin) em M,

concentracéo de O, na alimentacdo (CO2in) em M,

temperatura (T) em K,

vazéo (m) em Kg/s,

calor especifico (Cp) em JKg.K,

densidade (r ) em Kg/nT,

viscosidade (m),

condutividade térmica (k),

coeficiente de transferéncia de calor (h) em W/nf.K, e

¢4 800 00 0 080 O

concentracéo de CO, na alimentacdo (CCO2in) em M.
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A introducdo das informagdes que caracterizam as correntes de alimentagdo do
processo é feita através de caixa de didogo especifica, conforme mostrado na Figura
A.7.

Block Pa"-a'nll"!té's:-.ﬁ

Entrada [mask]

- Parameters:
Conc. OE alim. [fragao molar):
m
Conc. Et Alim{fraggo molar):
0
i E!Jnc. 02 alim [fragao molar];
o
& I
Feed |
Termp: da carrente de processa (C):
jED
“Yaz3o massica da comrente de processo (kads)
o
Cp do fluido de processo:
1
[eng. da comrente de processo;
! = ‘|‘I oo
R_eadv il

Yiscosidade da comente de processo:

i
Condutividade térmica da parede:
{0132

Coeficiente de troca térmica:
{2000

Conc. CO2 alim. {fracdo molar):
{
il

0k I Cancel ! Help | Al |

Figura A.7: Janela de Configuragio da Corrente de Alimentac&o de Agua.

Absorvedora: Um bloco foi criado para simular a absorvedora, Figura A.8. Suas
entradas s80: a corrente de processo que sai do primeiro trocador de calor de integracéo
energética e a corrente de alimentagcdo de &gua. Suas saidas sd0: a corrente que contém o
oxido de etileno absorvido em agua e a corrente que segue No Processo, composta por:
etileno e O, (ndo reagidos), e CO..

Como se pode observar na Figura A.8, a informacéo fornecida é a constante de

tempo do modelo de primeira ordem da absorvedora (t sp).
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e e

File Edit Wiew Simulstion Formab  Tools Hallp

DeEd&E 2@ (9 RES®( P 5 [Nom

Et+ 02 (nio reagidos) — Separador de Correntes [mask)]
Saida do TC-01 +CO2 Separa conente de entradas em duas corentes, com fator de separagdo
FRIA (continuam no processa)
— —
~ Parameters
Congtante de tempo ()
HED
—
P OE + H20 + impurezas
s (para purificagia) 0K Canicel Help Apply
Absorredora
Ready  |100% [ [ lode45
A

Figura A.8: Bloco da Absorvedora.

As equacdes do modelo, apresentadas anteriormente, sdo chamadas pela funcéo
escrita em linguagem de programagdo do MATLAB, chamada scrubber, através de
bloco S-function do SIMULINK, como se pode observar na Figura A.9:

et
-
- w1
L el
-
= -
T o
| =
o | ]
. - . .i } Ll -
ot e F Toiet mIE
[ R e .....I:;E T -
| V Toimam 113 b |
A | Tarml ™
L= | -

M—FH .}
| *-. Far Pumris
| -
| -

e
L xi ol
| _:.!r'.
| eyt
Pirssy 10 e

Figura A.9: Configuragéo de Blocos para Simulac&o da Absorvedora.
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A4 MISTURADORES, VALVULASE CONTROLADORES:

Neste item, sdo abordados os demais equipamentos do processo.

Misturadores

A mistura de correntes de processo € modelada pelo bloco MISTURADOR, com
configuracdo apresentada na Figura A.10, a seguir. Através do bloco MUX, as
diferentes corrente sdo empilhadas e encaminhadas para uma rotina desenvolvida para
efetuar os balancos de massa e de energia no processo de mistura, chamada mixer 11,
através do bloco do Matlab Function do SIMULINK. Nessa mesma rotina, € corrigido
o valor do coeficiente de transferéncia de calor em fungcdo da nova vazéo méassica, que é

igual a0 somatorio das vazdes méssicas das correntes alimentadas no misturador.

= Lo S ]Normal -

Misturador

In1
hiluse MATLAB n
Function
Miscert 1 Ukl
51

Inz

Fl100% lodeds

Ready 100% | | lode4s

Figura A.10: Misturador de Correntes de Processo.
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Valvulas

As vdvulas (ou by-passes) sdo0 modeladas por uma rotina desenvolvida
(valvula), que executa a divisdo das correntes mantendo as suas propriedades fisicas.
Além das vazles, somente o0 valor do coeficiente de transferéncia de calor é corrigido
em funcéo das vazdes das correntes que saem do divisor. A Figura A.11 apresenta o

bloco e a sua configuragdo, que utiliza o bloco Matlab Function do SIMULINK.

B e "
Fis Ect Vv Srrilston: Fomat Tmbh Hep

DEeE®  “® 2 - | RES® b = [iwe =

EEXEEXXEXLE]

{Reaty

Frach: 0P oedes

Figura A.11: Vavula (ou divisora) de correntes de processo.

Controladores

Foram utilizados 2 tipos de controladores. de temperatura e de concentracao.
Ambos se apresentam na configuragéo cascata.

No caso do controle cascata das temperaturas, por exemplo, o controlador
MESTRE recebe um valor de set-pont de temperatura em °C e o valor medido, também

em °C, da variavel em questdo. Este manda o set-point para o controlador ESCRAV O,
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SO que em mA. O controlador ESCRAVO, entdo, recebe esse set-poit em mA e o valor

medido, em °C, da varidvel em questdo (este valor é, posteriormente, transformado em

mA). Por fim, este manda a fragcéo de abertura (f) paraavavula, em mA.

O controle cascata das concentraces é analogo ao das temperaturas, sendo que

as variaveis medidas sdo na unidade de M.

As Figuras A.12 a A.15 apresentam 0s blocos dos controles cascata e suas

configuragoes.

File - Edit ‘Miew  Simulation Format Tools Help
DIEdaE| 4 D RES & o5 [Nomd -
Cormente de \aiyylg Comente de
Frocesso __ PFrocesso
— —
A
by-pass
Waler Medido Contralader
Coe MESTRE
Walor Medido
Contrelader
Coe ESCRAVD
lready 100 lodeds

Figura A.12: Representacdo do Controle Cascata.

?Block Parameters: Controlador Coe MESTRE

= PID com walores iniciaiz [mask)

Parameters

?Block Parameters: Controlador Coe ESCRAYO

i~ PID com valores imiciais [mask)

Tméax sensor [*C):
1230

TCmin zengor [*C]:

Parameters
Acdo Acdo
Ke: Ke:
o 1100
1 [=1/Taul): 1 [=1/Taul):
n n
Taul: Taul:
{00000t {00000t

Tméax sensor [*C):

1240

Tmin gensor [*C:

HED]

Temp. de saida da Corente de processo no EE [*C]:
1220

=]

Concel | Hep | oo |

{200

Frag&o de Split de E stado E staciodrio [0<f<1]:

0.5

=]

Cancel ‘ Help

I

|

Figura A.13: Janelas de Configuracéo dos Controladores MESTRE e ESCRAV O,

respectivamente.
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UL i e e 7
Piu Edé Waw  Seokbon Fomd Tods el
D FE8 =8 BEL®|» » b =

Tarmdraria

Ae Eot YeA ﬂ'fp.lal:i:nl'-mmatj_:mtl&l:-
O @& {“Em - REY®|r o (Hom -

_.,.E:;,_

Frapotanal

o ¥ =i}
* *
Fara &

intagia
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Dantariras

Teminedark
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Figura A.15: Configuracéo de Blocos para o controlador ESCRAVO.
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ANEXOS B:

ANALISE DE SENSIBILIDADE
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Tabelas com os Resultados da Andlise de Sensibilidade:

Variando W:

W= 39 W= 395 W = 40 W = 40,5
CETout |0,0660 CETout |0,0660 CETout |0,0660 CETout |0,0660
COEout |0,0118 COEout |0,0118 COEout |0,0118 COEout |0,0118
TPout 495,3874 TPout |495,3874 TPout 495,3874 TPout 495,3874
TCout |494,3871 TCout |494,3871 TCout |494,3871 TCout 494,3871
Tpico 683,4611 Tpico 683,4611 Tpico 683,4611 Tpico 683,4611
L pico 1,9000 L pico 1,9000 L pico 1,9000 L pico 1,9000
CONV. 21,4286 CONV. 21,4286 CONV. 21,4286 CONV. 21,4286
SELET. | 65,5556 SELET. | 65,5556 SELET. | 65,5556 SELET. | 65,5556

W = 41
CETout |0,0660
COEout |0,0118
TPout 495,3874
TCout |494,3871
Tpico 683,4611
L pico 1,9000
CONV. 21,4286
SELET. | 65,5556
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Variando Tp:

Tp= 210 Tp= 215 Tp= 217 Tp= 218
CETout |0,0660 CETout |0,0660 CETout |0,0660 CETout |0,0660
COEout |0,0121 COEout |0,0119 COEout |0,0116 COEout |0,0117
TPout | 222,6569 TPout |222,4581 TPout |222,2824 TPout |222,3345
TCout | 493,8560 TCout | 494,2069 TCout [494,3813 TCout |494,3849
Tpico 1258,2000 Tpico 850,2355 Tpico 723,7825 Tpico 705,7660
L pico 2,0000 L pico 2,0000 L pico 2,0000 L pico 1,9000
CONV. |21,4286 CONV. |21,4286 CONV. |21,4286 CONV. |21,4286
SELET. |67,2222 SELET. [66,1111 SELET. (64,4444 SELET. |65,0000

Tp= 220 Tp= 225 Tp= 230
CETout |0,0660 CETout |0,0661 CETout |0,0661
COEout |0,0118 COEout |0,0119 COEout |0,0121
TPout [222,3874 TPout | 222,5269 TPout [222,7210
TCout  [494,3871 TCout |494,2072 TCout |493,7668
Tpico 683,4611 Tpico 846,3547 Tpico 1289,7000
L pico 1,9000 Lpico 1,6000 Lpico 1,3000
CONV. |21,4286 CONV. [21,3095 CONV. 21,3095
SELET. |65,5556 SELET. |66,4804 SELET. |67,5978
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Variando Tc:

Tc= 200 Tc= 205 Tc= 210 Tc= 215
CETout |0,0728 CETout |0,0712 CETout |0,0694 CETout |0,0676
COEout |0,0090 COEout |0,0102 COEout |0,0113 COEout |0,0123
TPout 477,2618 TPout 482,7240 TPout 487,9786 TPout 492 7913
TCout 497,2724 TCout 496,7685 TCout 496,1643 TCout 495,3594
Tpico 527,2621 Tpico 527,2621 Tpico 558,7147 Tpico 591,8854
L pico 1,8000 L pico 1,8000 L pico 0,1000 L pico 0,1000
CONV. [13,3333 CONV. |[15,2381 CONV. [17,3810 CONV. 195238
SELET. [80,3571 SELET. |79,6875 SELET. |77,3973 SELET. | 75,0000

Tc= 217 Tc= 218 Tc= 219
CETout |0,0668 CETout |0,0664 CETout |0,0660
COEout |0,0126 COEout (0,0125 COEout |0,0118
TPout 494,4410 TPout 495 1033 TPout 495,3874
TCout 4949383 TCout 494 6887 TCout 494 3871
Tpico 605,5089 Tpico 612,5115 Tpico 683,4611
Lpico 0,1000 Lpico 0,1000 Lpico 1,9000
CONV. |20,4762 CONV. [20,9524 CONV. [21,4286
SELET. | 73,2558 SELET. |71,0227 SELET. |65,5556
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Variando CO2in:

CO2in = 0,0200 CO2in=0,0250 CO2in=0,0280 CO2in=0,0285
CETout |0,0728 CETout |0,0694 CETout |0,0671 CETout | 0,0667
COEout |0,0085 COEout |0,0109 COEout |0,0122 COEout | 0,0124
TPout 495,9889 TPout |496,5069 TPout |496,3158 TPout |496,1071
TCout 493,5074 TCout |494,3330 TCout |494,5342 TCout |494,5047
Tpico 574,5539 Tpico [597,8479 Tpico |613,0667 Tpico |615,9167
L pico 0,1000 Lpico |0,1000 Lpico |0,1000 Lpico |0,1000
CONV. |[13,3333 CONV. [17,3810 CONV. (20,1190 CONV. | 20,5952
SELET. |75,8929 SELET. | 74,6575 SELET. | 72,1893 SELET.| 71,6763

CO2in=0,0290 CO2in=0,0291 CO2in=0,0293
CETout | 0,0661 CETout |0,0660 CETout |0,0671
COEout | 0,0121 COEout |0,0118 COEout | 0,0090
TPout |495,6036 TPout |495,3874 TPout |494,5721
TCout |494,4185 TCout |494,3871 TCout |494,2886
Tpico |638,2171 Tpico |683,4611 Tpico |974,8537
Lpico |0,1000 Lpico |1,9000 Lpico 1,7000
CONV. | 21,3095 CONV. |21,4286 CONV. |20,1190
SELET. | 67,5978 SELET. | 65,5556 SELET. | 53,2544
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Variando CETin:

CETin= 0,0800 CETin= 0,0840 CETin= 0,0900 CETin = 0,0950
CETout |0,0622 CETout |0,0660 CETout |0,0721 CETout |0,0771
COEout |0,0108 COEout |0,0118 COEout |0,0123 COEout |0,0124
TPout  [495,0312 TPout 495,3874 TPout 495,7685 TPout  |495,8682
TCout  |494,7606 TCout 494,3871 TCout  |494,0593 TCout  [494,0054
Tpico 823,0511 Tpico 683,4611 Tpico 618,3166 Tpico 617,8467
L pico 1,8000 L pico 1,9000 L pico 0,1000 L pico 0,1000
CONV. |22,2500 CONV. |21,4286 CONV. |19,8889 CONV. [18,8421
SELET. [60,6742 SELET. |65,5556 SELET. [68,7151 SELET. [69,2737
CETin= 0,1000 CETin= 0,1500 CETin = 0,2000

CETout |0,0821 CETout |0,1322 CETout |0,1822

COEout |0,0124 COEout |0,0125 COEout |0,0125

TPout  [495,9001 TPout 495,9817 TPout 496,0062

TCout  |[493,9551 TCout 493,7748 TCout |493,7079

Tpico 617,6727 Tpico 617,1766 Tpico 635,8832

Lpico 0,1000 Lpico 0,1000 L pico 0,1000

CONV. |17,9000 CONV. 11,8667 CONV. |8,9000

SELET. |69,2737 SELET. |70,2247 SELET. | 70,2247
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ANEXOS C.

ORDEM DE CALCULO DE h

96



Anexo C —Ordemde Célculodeh

A seguir, sdo apresentadas as ordens dos calculos redlizados para estimar 0s
parametros importantes na determinagdo dos coeficientes de transferéncia de calor e dos
perfis de temperatura. Cabe ressaltar que o cddigo ndo incorpora testes em relacdo a
violacdo de alguns limites recomendados no projeto de trocadores (como as faixas de
velocidades), e a0 mesmo tempo sdo consideradas recomendacdes vindas do projeto,
como afixacio de L/Ds = 8 e arazdo de passo de PyD; = 1,25. E também considerado

arranjo triangular na construcdo da matriz tubular.

1°) Célculo do didmetro do casco (Dy):

2 ..0,5
A (125D)20

p D; 8 Dg p p

D = g’éﬁ (C.1)

2°) Céculo do nimero de tubos (N;), considerado igua a0 nimero inteiro mais

préximo:
e A u
N; =round g&———— C.2
t & D; 8 DsH €2

3°) Célculo do comprimento dos tubos (L):
A

L= ——— (C.3)
p Di N

4°) Célculo da velocidade média nos tubos (v):

4 m
V= t > (C.4)
p ri¢N;(D;- 2d;)
59 Célculo do volume de fluido quente (V) no interior de cada célula:
2 D,-2d,)?0
V, = = g (C5)
N N
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6°) Caculo do volume de fluido frio (V¢) no interior de cada célula:

@& DL pN, D? LY

vV 4 4 -

V; = -2 = & 2 (C.6)
N N

7°) Céculo do espacamento entre as chicanas (Bp) (considerando um numero de
chicanasigual a 11):
L

B, = C.7
® 7 10+1 (€D
8°) Céculo da velocidade de referéncia para o escoamento do fluido no casco:
m,
Vg = 5 S (C.8)
ro —— 0,25 D, B,
1,25D,

9°) Céculo do didmetro equivalente para 0 escoamento no casco (De), segundo Kern
[KERN, 1980]:

2

§ .25 D,)*-
D,=4& 2
05p D,

P D
8

(C.9)

10°) Calculo do numero de Reynolds para 0 escoamento no casco, segundo Kern
[KERN, 1980]:
Reg= DevVgr g/ mg (C.10

11°) Célculo do numero de Prandtl:
k
12°) Célculo do coeficiente de transferéncia de calor (hs) no escoamento através do

casco, segundo Kern[KERN, 1980] :
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hg = 0,36 % Re 0% pr.l/3 (C.12)

e

13°) Céculo da velocidade média nos tubos (v):

Vi = 4 my > (C.13)
p r¢ N (D - 2d;)
14°) Céculo do nimero de Reynolds do escoamento no interior dos tubos:
Rey = (D¢ - 2d¢) (W) r/m (C.14)
15°) Célculo do numero de Prandtl:
Pr :% (C.15)

16°) Célculo do coeficiente de transferénciade calor (h;) no escoamento através do
tubo, segundo Kern[KERN, 1980]:
ke

t

h, = 0023 Re%8 pr Y3 (C.16)

17°) Célculo do coeficiente global de transferéncia de calor:

U = (C.17)

18°) Calculo do diferencial efetivo DT, (pode ser feito atraves da media logaritmica ou

através damédia aritmética. O usuério do simulador que escol he essa opcéo):

& Média logaritmica:

1(Tgi-1-Tei) +(Tgi- Tjua) 2
DTef,i>5 > I > & - +§\/(Tq,i-l'Tf,i)(Tq,i'Tf,i+1)

(C.18)
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= Médiaaritmética:

e T )+ (T, - Te
DTef‘i — (Tq,l 1 f,|) 2( q,i f,|+1) (C.lg)

19°) Célculo da carga térmica no equipamento (Q):

Q=U ADTy (C.20)

20°) Célculo dos balancos de energia na célula:

qu — rnq Cpq (qu - qu) - chl
dt ?. Vq Ch,

(C.21)

dT, _ M Cp;(Tf - T7) +Qy
ot 2.V, Cp,

(C.22)

& Caso sga considerada a influéncia das paredes dos tubos no

comportamento dinamico, tem-se 2 equacdes a mais:

Célculo do volume de parede:

voo ML (0 -,-24,))
w 4N

(C.23)

dT 1 @ A 0
“ o A DT, -2, o, 2 (C:24)

dt r. V., Cp, g N " N g
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ANEXOS D:

MATRIZ DE GANHOSRELATIVOS
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Dado um processo 2x2:

w | G
—_— —

¥a

FiguraD.1: SistemaMIMO 2x2.

Fonte: a autora.

Temse que:
y1=f1(U, ) (D.1)
y2=fa(ly, L) (D.2)

Na vizinhanga de um ponto de operacdo, pode-se escrever:

1
Dy, :%Dul +ﬂ_;/lDu2 =Ky Du, + K,Du, (D.3)
1 2
1 |
Dy, = ﬂ_ﬁz Du, +ﬂ%Duz = K,Du, +Ky,Du, (D-4)
1 2
Define-se: K =G(0) (D.5)

O ganho K;; pode ser obtido de modelos mateméticos ou experimentos (pulso ou

degrau) na planta:

(D.6)

Definindo-se um segundo ganho:
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a, = Dy, (D.7)

Du, y2

temse uma medida de como u afeta y; se y» estivesse sob controle perfeito (isto
€, mantido constante).
A relacéo entre estes dois ganhos €, entdo, uma medida de como a segunda malha

(y2-Wp) afetaa primeiramaha:

(D.8)

Comparando-se os | ;;, pode-se apontar qual o y que tem maior efeito sobre um

ij?
dado y;, e decidir-se sobre 0 melhor emparelhamento y-y;.

Calculando-setodos os | ; para o sistema 2x2:

[)yl = KllDul + KlZDJZ (D9)
[)yZ = KZlDul + KZZDUZ (DlO)

Para controle perfeito:
DY2 =0= K21Du1 + K22Duz (D.11)

K21

Du, = - Du, (D.12)

22
Substituindo na equacéo para y;:

KK

K. K (Kas - 1|2 =)D K. K, - K.K

— K . 12" v21 DJ e - 22 - 11" M 22 12" 221
Dyl ( 11 K22 ) 1 all Du1 K22

(D.13)
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Logo:
I u= K11 — K11K22 (D.14)
a, K11K22 - K12K21
Analogamente:
a, = DY1| — K12K21' K11K22 bl. = K12K21 (D 15)
2 21 .
Du2|y1 Ke KpKa - KKy,
e
a,, = DYZ| - K11K22 - K12K21 b | = K11K22 (D.16)
Du2|y1 K11 K11K22 - K12K21
Em forma matricial, tem-se:
d, l,u
L=g" * (D.17)
él 21 l 22U

Esta é aMatriz de Ganhos Relativos ou RGA (Relative Gain Array).

A matriz de ganhos relativos é utilizada para capturar qualitativa e/ou
guantitativamente as interagdes do processo. Fisicamente, cada elemento da RGA que
relaciona uma variavel controlada yi e uma varidvel manipulada uj, representa o
guociente entre 0 ganho em cadeia aberta Gij entre a variavel de entrada j e a de saidali,
e 0 ganho em cadeia fechada com todas as outras variaveis de saida e de entrada

perfeitamente control adas.
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}L’]]

Figura D.2: Esguema Representativo de cada elemento da RGA.

Fonte: a autora.

Substituindo-se as expressdes na RGA observa-se que:

= A somadostermos de cadalinhavale 1;
= A somadostermos de cada colunavale 1.

Estas observagtes obtidas para um sistema 2x2 sdo gerais para qualquer sistema

nxn:

al;=1 (D.18)
j=1
al;=1 (D.19)
i=1
Generalizando-se a definicdo para um sistema nxn:

) (D.20)

=2 |

g 1--10: | 1 I 1O

A
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Note-se, pela definicéo, que:

Ganho da controlada i a variagbes na manipulada j, com todasas demas
3 mahas ABERTAS
~ Ganho da controlada i avariacdes na manipulada j, com todasas demas
madhas FECHADAS (controle perfeito)

(D.21)

ij

Assm, ?;; € uma medida de interagdo entre as malhas de controle em uma
determinada configuracao.

Para matrizes ndo-quadradas, o conceito € estendido com o0 uso de
PSEUDOINVERSA.

A matriz RGA tem as seguintes propriedades e caracteristicas.

& Quanto mais préximo o e emento de +1 menor ainteragdo entre as malhas;

& Elementos com valores muito grandes em maodulo indicam forte interacdo entre
as maheas,

& Elementos com valores muito grandes em modulo indicam que o sistema pode
ser bastante sensivel a mudancas nos parametros (pequena robustez);

& Se agum elemento da diagonal principal for negativo o sistema pode apresentar
instabilidade integral;

& Recomenda se que os elementos da diagonal sejam maiores que 0,5 e menores

que4.

Vaores elevados dos elementos da RGA indicam baixo desempenho com todos os
anéis de controle fechados ou instabilidade com os outros anéis abertos. E os valores
baixos dos elementos da RGA indicam baixo desempenho com todos o0s outros anéis de

controle abertos ou instabilidade com os outros anéis fechados.

I nter pretacdo da RGA:

= Para ?; = 1, o ganho em cadeia aberta € igual a0 ganho em cadeia fechada. A

varidvel controlada i ndo sofre interagdes de outras varidveis manipuladas. Mas
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ndo se sabe nada acerca da interacdo entre as outras variaveis manipuladas e as
outras controladas. No entanto, o0 emparelhamento da variavel controlada i com

avariavel manipulada j € desgjavel;

= Para ?; = 0, O ganho em cadeia aberta € zero. A variavel manipulada, j, néo
tem efeito na variavel controlada, i. Claro que y podera influenciar outras
varidveis controladas. N&o faz sentido emparelhar a varidvel controladai com a

variavel manipulada j;

& Para 0 < 7; < 1, ha interagbes dos outros anéis. Alguns ganhos do processo

devem ter sinais opostos;

= Para?; <0, osganhos em cadeia aberta e em cadeia fechada tém sinais opostos
ou efeitos opostos. A influéncia global dos outros anéis de controlo esta em
oposicdo ao efeito de y em yi. A interagdo indesgjavel é forte. O sistema
multiloop pode ficar facilmente instavel se abrir um dos seus anéis de cortrole;

= Para? ;> 1, hainteragdes dos outros anéis de controle, mas todos os ganhos do
processo tém o mesmo sinal. Evitar emparelhar a variavel controlada com a

variavel manipulada j se for muito maior que 1.

Notas sobre a RGA:

& Grandes elementos na RGA em torno da frequiéncia de quebra indicam plantas
de dificil controle devido a sensibilidade a incertezas de entrada (evitar
desacopladores ou controladores baseados em inversa do modelo da planta, G
1);

& Se 0s sinais dos eementos da RGA mudam quando s varia de 0 a 1, significa

gue ha pelo menos um zero no semi-plano direito;
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Anexo D — Matriz de Ganhos Relativos

& Se os elementos de uma coluna forem muito menores que 1, considerar remover

a entrada correspondente;

& Setodos os elementos de uma linha forem pegquenos, a saida correspondente ndo

pode ser controlada.
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