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1 Leis Fundamentais

Neste capitulo, algumas leis fundamentais da fisica e da quimica serdo revisadas, e serao também aplicadas para
os sistemas quimicos estudados por todo este relatdrio através dos experimentos e das simulagoes.

1.1 Equagoes de Continuidade
1.1.1 Equagao de continuidade total:
O principio da conservacgio de massa quando aplicado a um sistema dindmico diz:

Fluxo de massa ] [ Fluxo de massa

ehtrando 1o sistefns saltide d& sistema ] = {T:\.\c.-\ de variagio da massa em [ungio do Lmn]')u] (1)

A unidade deste sistema serd massa por tempo. Somente uma equagio de continuidade total pode ser escrito

por sistema.,
O lado direito da equagdo 1 serd4 uma derivada parcial §/9t ou um derivada ordindria d/dt de massa entrando

no sistema com respeito a varidvel independente .
£o
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Figure 1: Tanque perfeitemente misturado.

Um liquido A, com vazio e densidade como mostrado na figura (1), entra em um tanque e sai depois de um
determinado tempo com uma vazio e densidade diferentes da inicial por um cano localizado na parte inferior.

onde :

Fg - vazdo volumétrica de entrada (m®/min)

po - densidade inicial (kg/m3)

F - vazao volumétrica de saida (m?/min)

p - densidade final (kg/m?)

V - volume no tanque (m?)

Desde que o liquido esteja perfeitamente misturado, a densidade é a mesma em qualquer lugar do tanque, ou
seja, ndo varia com a posigao radial ou axial, logo pode-se usar um sistema grande e termos o mesmo resultado

e a variavel independente ainda sera t.
Desde que p e V sejam fungdes somente de t, a equagio de continuidade total do sistema acima serd:

d(pV)

= - 2
7 Fopo — Fp . (2)

em que i%ﬂ ¢ a derivada da massa dentro do sistema em fun¢ao do tempo. A unidade desta equagédo é

kg /min.

1.1.2 Equacao de continuidade por componentes:

Ao contrario da massa, os componentes quimicos ndo sdao preservados. Se uma reacao ocorre dentro de um
sistema, o nimero de moles de um componente individual aumentard se é um produto da reagio ou diminuira
se é reagente. Portanto o enésimo componente quimico da equagdo de continuidade do sistema diz:



[Fluxo de moles do enésimo componente entrando no sistemal — [Fluxo de moles do enésimo componente saindo do sists
+(Taxa de formacao de moles do enésimo componente da reagio quimica) =
[taxa de variagdo de moles do enésimo componente dentro do sistema)

(3)

A unidade deste sistema serd niimero de moles do enésimo componente por unidade de tempo.
Exemplo: Se tivermos um tanque semelhante ao mostrado na figura 1, exceto que uma reagio quimica
acontece dentro do tanque, o componente A reage irreversivelmente na taxa k2, formando assim o componente

B.
L
) ).

Figure 2: Reagio quimica.
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Figure 3: CSTR.

Vazdo de A entrando no sistema = Fg C 49
Vazio de A saindo do sistema = F Cy4

Taxa de formacio de A na reagao = -VkC 4
O sinal negativo vem do fato que A estd sendo consumido e nao produzido. As unidades de todos estes

termos devem ser o mesmo: moles de A por unidade de tempo. Entdo o termo V&C4 deve ter estas uidades,
por exemplo (m?®)(min=!)(moles de A/m?). Assim as unidades de k nestes sistemas sdo min~!,

Taxa de mudanca de A dentro do tanque = & ‘ff"
Combinando todos os dados acima, temos:
d(VC,4
¢V a) = FoCao — FC4 —VEkCy (4)

dt

Usa-se entdo uma derivada ordindria visto que é a (nica varidvel independente neste sistema agregado. O
lado esquerdo da equagéo é o termo dinadmico. Os dois primeiros termos no lado direito sdo os condutores de

calor e o 1iltimo termo de geracgao.
Visto que o termo é bindrio (componentes A e B), pode-se escrever uma outra equagio de continuidade para

a componente B. Seja Cp a concentragao de B, teremos:

EWTCB') = FUCBO — FCg+VkCj4 (5)

Note o sinal de mais antes do termo de geragio, logo B estd sendo produzido na reagao.

(V]



1.1.3 Equagao de Energia:
A primeira lei da termodinimica coloca o principio da conservacio de energia. Escrevendo esta equacio para
qualquer sistemas, teremos:

[Fluxo de energia cinética, interna e potencial entrando no sistema por convecgao ou difusao]—
[Fluxo de energia cinética, interna e potencial saindo do sistema por convecgio ou difusio]+
[Calor adicionado ao sistema por condugio, radiagio ou reagao|— (6)
[Trabalho feito pelo sistema] =
[Taxa de variagiio da energia, interna e potencial dentro do sistemal

1.2 Simulagoes:

Com todas as leis e equagdes apresentadas, pode-se entrar agora na etapa de simulagdo dos sistemas. Para
o projeto atual foi desenvolvido uma simulagio para cada sistema, mas numa etapa final juntou-se todos os
sistemas em apenas dois: os sistemas de malha aberta e os sistemas de malha fechada, Cada um tem sua prépria
tela de apresentaciio, contendo a opgio de escolha do sistema, grificos de saida, sinais opcionais para a entrada
e ainda a grande vantagem de analisarmos a saida em fungio da entrada em tempo real.

Logo. no inicio do desenvolvimento das simulagdes, é utilizado para cada sistema trés arquivos de entensio
"m” do Matlab. Um para o sistema de equagoes, outro para plotar os grificos de saida e um terceiro com a
funcao ODE23 que era o arquivo responsdvel para calcular todas as equagdes diferenciais.

Em um passo seguinte foi criado uma interface grifica para cada simulagio, utilizando o GUIDE do préprio
Matlab.

Em uma terceira etapa do projeto deixou-se de lado a fungio ODE23 do Matlab e iniciou-se o trabalho com
métodos de integracio. Isto foi feito para cada win dos sistemas em estudo. Por fim dividiu-se os sistemas em
dois: um em malha aberta e outro em malha fechada e entdo foi criados as duas interfaces grificas, concluido
todo o projeto.

Exemplo: Considere agora um sistema macroscépico semelhante ao anterior, exceto que agora ocorrerao
reacoes simultineas. Neste sistema existird o elemento A reagindo com B com taxa k1 e B também reagindo

com taxa k2 produzindo um terceiro componente C.

frreflimd]

Figure 4: Reagiio quimica.

Assumindo reagoes de primeira ordem, a equagdo de continuidade para os componentes A, B, e C sao:

d(VC
—(TA) = FgCap — FCa — Vki1Ca . (7)
d(V
(TCB) = FoCpo — FCp +Vk1Cy — VikoCp (8)
d(VCe
—(dt—C) = FyCog — FCo+ VkaCp (9)

Os componentes concentrados sio relacionados para a densidade:

MaiCp+ MpCp + McCe =p
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Figure 5: CSTR com uma bobina.

onde M, e Mp sdo os pesos moleculares dos componentes A e B respectivamente.

Exemplo: O sistema CSTR (movimento continuo no tanque de reagio) serd considerado de novo, mas desta
vez com uma bobina dentro do tanque que pode remover ou adicionar calor a reagio. IFoi usado a convengio
normal que ¢ \ negativo para uma reagio exotérmica e A positivo para uma reagio endotérmica.

A taxa de geragao do calor (energia por tempo) devido a reagao é a taxa de consumo de A vezes A.

Qo = —AVCak (10)

A taxa de calor removido da reagdo é -Q ( energia pelo tempo). A temperatura inicial é T e a temperatura
no reator é T. Escrevendo a equagio 16 para este sistema,

Fopo(Ua + Ko+ ¢0) — Fp(U + K + ¢) + (Qc + Q) — (W + FP — RyBy) = %[(U +K+¢)Vp  (11)

onde:

U=energia interna (energia por unidade de massa)

K=energia cinética (energia por unidade de massa)

¢=energia potencial (energia por unidade de massa)

W=trabalho realizado pelo sistema (energia por tempo)

P=pressio do sistema

Py =pressio inicial

Note que todos os termos na cquagio 11 devemn ter as mesmas unidades (energia por tempo) assim o termo
FP deve usar o fator de conversdo apropriado (778 {t*Ib;/Btu na unidade de engenharia inglesa).

No sistema mostrado na figura 6 nio existe trabalho realizado, entao W=0. Se a vazdo de entrada e saida
| ndo sio muito altas, a energin cindtica ¢ desprezivel. Se a elevagio da vazio de entrada e saida sio sobre a
mesma, a energia potencial é pequena. Assim a equagio 18 reduz-se a:

d(pVU P P
deVl) _ FopoUp — FpU + Q¢ + Q — Fp— + Fopy—
dt P Po
d(pVU = =
—'('O(H—) = Fopo(Uo + PoVo) — Fp(U + PV) + Q¢ + Q (12)

onde V é o volume especifico (m3/kg), reciproca da densidade. Entalpia, H ou h, é definida:

Houh=U+PV (13)
Serd usado h para a entalpia do liquido e H para a entalpia do vapor. Assim, para o CSTR, equagio 12 se

. torna
| % — Fopohg — Fph + Q — ANVECxy (14)
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Para liquidos, o termo PV é desprezivel comparado ao termo U e serd usado a taxa de mudanga no tempo
da entalpia do sistema em vez da energia interna do sistema.

d(pVh
———'(Zt ) = Fopoho — Fph 4+ Q — AVECa (15)
As entalpias sio fungdes da composigio, temperatura e pressio, mas antes de tudo da temperatura. Da
termodindica, a capacidade de calor a pressdo contante, C,, e a volume constante, C,, sédo

(DH
or
Para ilustrar que a energia é antes de tudo influenciada pela temperatura, deixe nos simplifcar o problema

assumindo que a entalpia do liquido pode ser expressada como um produto da temperatura absoluta ¢ uma
média da eapacidade de calor C,, (cal/gK) que é constante.

U
Cp == ) C, = (W (16)

h=C,T

Também serd assumido que as densidades de todos os liquidos sdo constantes. Com estas simplificacdes a
equagao 15 torna-se:

d(VT)
dt
O estudo de malha aberta serve apenas para analisarmos a resposta do sistema a determinados valores de
entradas. O objetivo principal deste projeto é o estudo mais aprofundado sobre os sistemas, entdo para isso
faremos uma andlise do mesmo sistema apresentado na figura (5), s6 que agora com uma realimentacdo, um
valor de referéncia e também um controlador para o mesmo.
Para o controle deste sistema foi utilizado um controlador PI (proporcional + integral).
Para simplificagio dos ciculos o controlador utilizado foi o Ziegler-Nichols, onde:

pC, = pC, (FoTy — FT) + Q — AVKC4 (17)

. 1
Czn = I\'p[l + (m) + Ty * S]

Figure 6: CSTR com realimentagao.

2 Modclos matematicos de sistemas de engenharia quimica

2.1 Introdugao

Este capitulo é voltado para exemplos mais complexos. O capitulo serd com sistemas simples e progredird para
processos mais realisticos. Os exemplos mais complexos serdo os sistemas néo ideal, a coluna de destilagao com

[S1]



multicomponentes e todos com um niimero muito grande de equagdes necessdrias para uma descrigio rigorosa

| do sistema.
‘ Sera impossivel incluir neste trabalho modelos matemadticos para todos os tipos de sistemas de engenharia
. quimica. Os exemplos cobrem um grande nimero dos encontrados nas partes dos equipamentos: tanques,

reatores de vérios tipos e colunas de destilagao.

- 2.2 Série de Isotérmicos, CSTRs com volume contante

Figure 7: CSTR’s em série

O sistema mostrado na figura (7) é uma simples extensio do CSTR. considerado no capitulo anterior. O
produto B é produzido e o reagente A é consumido em cada um dos trés reatores perfeitamente misturados por
uma reagao de primeira ordem ocorrendo no liquido. Para o momento, vamos assumir que as temperaturas e os
" volumes sio constantes. A densidade é denominada constante em toda a parte do sistema, que é uma mistura
| bindria de A e B.

Com estas hipdteses, tudo estd pronto para formular o modelo. Se a densidade e o volume de cada tanque séo
constantes, a massa total em cada tanque é constante. Assim a equagao de continuidade total para o primeiro

reator ¢é:

d(pV;
M:ppo_pﬂ:g (18)
dt
ou Fy = Fy.
Da mesma forma o balanceamento de massa total nos tanques 2 e 3 serio:

| F3=F2:F1:FO:F (19)

onde F é definido como o taxa de transferéncia (rm®/ min).
O objetivo é saber a quantia do reagente A e o produto B em cada tanque, assim as equagoes de continuidade
| dos componentes sio necessdrias. De qualquer forma, visto que o sistema é bindrio e que é conhecido a massa
total do material em cada tanque, somente uma equagio de continuidade de componente é necessdria. Um dos
| dois B ou A pode ser usado. Se por acaso escolher arbitrariamente A, as equagdes que o descrevem em cada

tanque serao:

'V'l%f”L = F(Cao — Ca1) — VikiCax
Vgéza-fﬂ = F(Ca1 — Caz) — VakaCapa (20)
Vadeas = P(Cpz — Cas) — VaksCas

(com unidades de kg*mol de A/min):
A taxa de reacio especifica k, é dada pela equagido de Arrhenius

' kn =0 n=1,23 (21)

Se as temperaturas nos reatores sio diferentes, os k serdo diferentes.
Os volumes V,, podem ser levados para fora da derivada no tempo porque eles sao constantes. Os fluxos sdo

' todos iguais a F, mas podem variar com o tempo. A equagdo de energia nio é requerida porque foi assumido

uma operagao isotérmica.
As trés equacoes diferenciais ordindrias nao-lineares dadas nas equagdes (20) sdo o modelo matemético do

sistema. Os paridmetros que devem ser conhecidos sdo Vi, Va, Vs, ki ko e k3. As varidveis que devem ser
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especificadas antes destas equagdes serem solucionadas sio F e Caqg. "Especificadas” néo significa que elas
devem ser constantes. Elas podem ser varidveis no tempo, mas elas devem ser conhecidas ou dadas em funcgao

do tempo. As condigoes iniciais das trés concentragoes também devem ser conhecidas.

Para continuar deve-se checar o grau de liberdade do sistema. Existem trés equagoes e com os parametros

especificados, existem somente trés incdgnitas ou varidveis dependentes: C41, C42 e Cas.

Quando for utilizado para o projeto do controlador ¢ anilise de estabilidade, a versao serd a simples. Se a
taxa de transferéncia F é constante e os volumes e as temperaturas sao as mesmas nos trés tanques, as equacoes

(20) tornam-se:

dar - (k+ 1)Cay = LCao

deaz 4 (k+ YO = 10y (22)
d((‘-(r.- :i- 1["

*—'{“ﬁl" + (A + ;)C,m == ;CA'_)

onde 7 = %— (a unidade ¢ dada em minutos).
Existe somente um termo for¢ando a fungido ou varidvel de entrada, C4¢.

2.3 CSTRs com volumes variaveis

Se os exemplos anteriores forem modificados um pouco para permitir que o volume em cada reator varie com
o tempo, ambas equagdes de continuidade (a total e por componentes) serdo requeridas para cada reator. Para
apresentar os efeitos cinéticos, assumiremos que a reagio ¢ agora de enésima-ordem no reagente A.

Reator 1: AV
1
Ly E
7 o~
d
;E(VICAJ) = FgCao — F1Ca1 — V1k1(Car1)" (23)
Reator 2: JV:
' O
—=F, - F,
dt ! -
£ (VaCa2) = FiC1 — FsCaz ~ Vaka(Cao)" (24)
Reator 3:
eator v .
7 — 2= I
d 5
E(VSCAS) = F5Ca0 — F3C a3 — Vak3(Cas) (25)

O modelo matemético agora contém seis equagoes diferenciais ndo-lineares de primeira ordem. Os parametros
que devem ser conhecidos sdo kj, ko, k3 e n. As condigées iniciais para todas as varidveis dependentes que estao
sendo integradas devem ser determinadas: Cay. Caa2, Cas, Vi, Vo, e V3. As condigdes impostas no inicio do

sistema C . e Fg deverdo ser dadas.
Novamente deve ser checado o grau de liberdade do sistema. Existem seis equagOes, mas existem nove

incégnitas: Cay, Caz, Cas, Vi, Vo, Vi3, F1, F2 e F3. Evidentemente este sistema nido ¢ suficientemente
especificado e a solugio nao pode ser obtida.

O que tem de errado no nosso modelo? Um bom operador de planta poderd olhar o sistema e ver qual é o
problema. Nés niio especificamos as vazdes de saida dos tanques. Provavelmente uma vilvula de controle na
saida regula a vazdao. Como estas vdlvulas de controle serio fixadas? Uma configuragiio comum ¢ ter o nivel no
tanque controlado pelo fluxo de saida, isto é, um controlador de nivel abre a vélvula de controle na saida para
aumentar o fluxo de safda se o nivel no tanque crescer. Assim deve-se ter uma relagao entre o volume do tanque

e o fluxo.



, Fy = fon Fa = fov F3 = foyy (26)

A funcio f descreverd o controlador do nivel controlado e a vilvula de controle. Essas trés equagoes reduz

E valido notar que o terceiro tanque provavelmente é mantido pelo fluxo no tanque F2. O nivel no tanque 2
podera ser controlado por F1, e o nivel no tanque 1 por FO.

2.4 CSTR Nao-Isotérmico

Nos reatores estudados até aqui, foi apresentado os efeitos das variagdes nas densidades, variagoes nos fluxos
de entrada e saida e as equagdes de continuidade (componentes e total). As equagdes de energia ndo foram
! necessirias porque assumiu-se operacoes isotérmicas. A partir de agora serd considerado um sistema em que a
' temperatura pode variar com o tempo. Um reagio exotérmica e irreversivel é realizada em um simples CSTR

J o grau de liberdade a zero.
|
|
\

. como apresentado na figura abaixo:

J F'o
Cao
! 7o l =
e P
T
TJ [ % i
ol
¥V &
Tro T p
Ca
-

Figure 8: CSTR Nio Isolérmico

Despreze as perdas de ealor e considere constante a densidade.

Para remover o calor da reacao, um revestimento externo de refrigeragio cerca o reator. Uma refrigeracao
com dgua ¢ adicionado ao revestimento na vazao volumétrica F; e com um temperatura de Tjo. O volume
da dgua no revestimento externo é constante. A massa das paredes do metal é considerada desprezivel, assim
a inéreia térmica do metal ndo precisa ser considerada. Esta é frequentemente uma boa suposicio porque a

capacidade de calor do ago é uma ordem de magnitude menor que a da dgua.

2.4.1 Revestimento de refrigeragao perfeitamente misturado

Assume-se entdo que a temperatura em todo o revestimento é T;j. A transferéncia de calor entre o processo na
temperatura T e o revestimento de refrigeracao na temperatura T; é descrito por um coeficiente de transferéncia

de calor global.
(27)

Q=UxAy(T-T;)

onde:
QQ = taxa da transferéncia de calor
| U = coeficiente de transferéncia de calor global

I Ay = drea da transferéncia de calor
Em geral a drea da transferéncia de calor pode variar com o preenchimento no reator, caso alguma drea nao

seja completamente coberta com massa do liquido em reacao.
As equagoes que descrevem o sistema sio:
‘ Continuidade total no reator: -

Continuidade do componente A:



% =IyCap — 'Ca = VE(CA)" (29)
Equagao de energia no reator:
o2 — p(Foho — F) — AVK(CA)" — UAn(T ~T5) (30)
Equagao de energia no revestimento:
ﬂj"}% = Fjp;j(hjo — h;) + UAp(T - Tj) (31)

| onde:
p; = densidade da dgua utilizada para a refrigeragao;
! h = entalpia do liquido em processo;
| h; = entalpia do liquido utilizado para a refrigeragio.
A relacio hidrdulica entre o volume no reator e a vazio de saida do reator também é necessaria. Um
| controlador de nivel é considerado a fim de mudar a vazio de saida e elevar ou diminuir o volume no tanque. A

vazdo na saida é fechada quando o volume cai para um valor minimo.

[ F = ky(V = Viin) (32)

‘ O controlador de nivel é um controlador proporcional com realimentagao.
Finalmente, serd necessirio dados da entalpia para relacionarmos os hi’s da composigao e temperatura. Vamos

assumir as simples formas:

i
h=0C,T by =€;T; (33)
‘ onde: C, = capacidade de calor do liquido em processo

|
| C; = capacidade de calor da dgua para a refrigeragio
Usando as equacdes acima e a relagdo de Arrhenius para k, as cinco equagdes que descrevem o sistema sio:

i dv
| G =h-F (34)
| %f") = FyCag— FCp — V(Ca)ae™ T (35)
|
Vi
s “(;{T) = pCyp(FoTy — FT) — AV(Ca)"ae™ 7T — UAu(T - T;) (36)
\ dT;
piViCi—- = 5PiCi(Tio — T;) + UAR(T - T}) (37)

| F = Ko(V = Vinin) (39)
r Se for checado o grau de liberdade, serd notério a existéncia de cinco equagdes e cinco incégnitas: V, F, C4,
T e T;. Para isso, deve-se ter condigdes iniciais para estas cinco varidveis dependentes. Os valores iniciais sao
’ To, Fo, Cao € F;j. Os parimetros que devem ser conhecidos sdo n, a, E, R, p, Cp, U, An, pi, V3, Gy, Tio
¢ Viin. Se a drea de transferéncia de calor varia com a quantidade de volume no reator, serd incluido uma
outra varidvel, mas serd incluido também uma outra equagdo; a relagiio entre a drea e a quantidade de volume
no tanque em contato com a refrigeragio. Se o reator ¢ um plano vertical cilindrico com didmetro D e se a

refrigeracio é somente em torno da altura e nio em torno da base, tem-se:

(39)

4
g = —
Ap DV

Sera assumido entdo que o coeficiente de transferéncia de calor global U é constante.
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\ Figure 9: Modelo com revestimento agregado

| 2.4.2 Modelo de revestimento agregado

Uma outra alternativa é quebrar o revestimento do volume em partes definidas como mostra a figura ():
Uma equacio de energia é necessdria para cada trecho do revestimento. Assumindo que se tem quatro trechos
. de revestimento para a drea de transferéncia de calor, serd obtido entdo quatro equagdes de energia:

H’%VC s — FipiCi(Tjo — Tj) + 3UAR(T - Th)
|',0_—,.1'/ C ’F i0iCi(Tin — Tja) + 3 UA”(T Tj2) (40)
apJVJCJ{ "ip;C (F” ~Tjs) + yUAu(T — Tja)
LpiV;C3 5 = Fp;iCy(Tys — Tja) + U Au(T — Tja)

2.4.3 Parede de metal (capacitincia)

Em alguns reatores, os recipientes com alta pressio, as massas da parede de metal e os efeitos da temperatura
devem ser considerados. Para ser rigoroso, a equagdo de energia para esta parede seria uma equacao diferencial
parcial no tempo. Sendo menos rigoroso, é usado frequentemente uma aproximagio para agregar a massa do
metal e assumir o metal estd a uma temperatura Tj,. Esta hipdtese ¢ muito boa quando a parede nao é tao

densa e a condutividade de temperatura do metal é grande.

Process W Jacket

r STed T
) f%
——va.%w\--

i ,/4/‘ 2 F
! # //; "“""""“"?jo

Figure 10: Modelo com metal agregado

As trés equagoes de energia para o processo sio:

pCp YL = pC,(FoTy — FT) — AV(Ca)rae~ 71 — hi AT — Tar)
o2 Ve ") = Ay(T = Tag) = ho Ao(Ta = T) )

V3G %2 = Fyp;C;(Tyo — Tj) + hoAo(Tn — Ty)
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onde:

h; = coeficiente de transferéncia de calor entrando na pelicula
hy = coeficiente de transferéncia de calor saindo da pelicula
par = densidade da parede do metal

Car = capacidade de calor da parede do metal

Var = volume da parede do metal

A, drea da transferéneia de ealor entrando

Ay = drea da transferéncia de calor saindo

2.5  Vaporizador com componentes simples

Sistemas com liquido em ebuli¢io representa uma das muitas operagoes em processos de engenharia quimica e
estd entre os mais dificeis de modelar. Para escrever este sistema rigorosamente, equagoes de conservagao tém
que ser escritas para ambas as fases (liquido e vapor). As equagdes usadas para descrever a taxa de ebuligio
deveria ser fisicamente logica e matematicamente conveniente para a solugao.

Considere o vaporizador mostrado na figura 11.

B
I Ve
F, f T
p: i P o Steam
L Qf °
————— S
= L[]

Figure 11: Vaporizador LPG

Serd assumido que o Liquefied petroleum gas (LPG) é um componente puro: propano.

O liquido no tanque é assumido perfeitamente misturado. Calor é adicionado a uma taxa Q a fim de manter
uma pressio desejada no tanque por vaporizagao do liquido a uma taxa W, (massa por tempo). O calor perdido
e a massa da parede do tanque é considerada desprezivel. O gds é atraido ao topo do tanque a uma vazdo

volumétrica F,,. F, é a perturbacgéao.

2.5.1 A. Modelo fixo (estado estaciondrio)

Q = puFu(H, — ho) (42)

onde:
H, = entalpia de vapor deixando o tanque (cal/g)
hg = entalpia de entrada do liquido (cal/g)

2.5.2 B. Modelo dinamico da fase do liquido

Uin pouco mais de realidade no modelo é obtido se for assumido que o volume da fase do vapor é pequeno o
suficiente para fazer a dindmica desprezivel. Se somente alguns moles de liquido vaporizar para mudar a pressio
na fase de vapor, a pressio do vapor é igual a pressio do liquido a alguma temperatura (P = P, e W, = p,F,).
Uma equacao de energia para a fase do liquido fornece a temperatura (como uma fungio do tempo), e a relagdo
da pressio-vapor fornece a pressdo no vaporizador naquela temperatura.

Uma equacio de estado para o vapor é necesséria para calcularmos a densidade p, da presséo ou temperatura.

A lei dos gds perfeito é usada.

11



O liquido é assumido incompressivel e assim C,, = C, e a energia interna é¢ C,T. A entalpia do vapor deixando

' o vaporizador ¢ assumido se de forma simples: C,T + A,.

Equacio de continuidade total:

dV,
—= = poFo — puFy (43)
Equacgao de energia:
d(V, T
CPP"'L;;_) = pUC]'JFhTU - quv(CpT -+ /\v) + Q (44)
Equag¢iao de estado:
MP
= — £
Pv = T (45)
Pressio do vapor:
A
InP=—-+0B 4
n T + (46)

As incégnitas das equagdes acima sio Q, Fo, P, Vi, p, e T.

2.5.3 C. Modelo dindmico para o liquido e o vapor:
Se a dindmica da fase de vapor ndo pode ser desprezivel, as equagdes de continuidade total e a de energia devem
ser escrita também para o gds no tanque. O vapor saindo do tanque, p, e F,, ndo serd igual dinamicamente a

taxa de vaporizacio W,.
O problema chave agora ¢ encontrar uina simples expressio para a taxa de ebuligio W,,. Através de simulagoes

encontrou-se um tipo de equaciio para a transferéncia de massa que pode ser convenientemente empregada.

H",_, = ]\',\,",r'(ln o PU) (47)

onde K1 é o pseudo-coeficiente da transferéncia de massa.

Naturalmente em equilibrio (ndo em estado estaciondrio) P = P,. Se for assumido que o liquido e o vapor
estdo em equilibrio, nés estamos dizendo que K+ é muito grande. Quando as equagdes sio solucionadas em
um computador, vérios valores de Ky podem ser usados para testar os efeitos de desequilibrio.

As equagoes descritas para o sistema sao:

Fase do liguido Continuidade total:

dV/
(TtL = poFp — W, (48)
Energia:
d(VL,U
P-'(;t—L) = poFoho — Wy HL +Q (49)
Pressao do vapor:
P =gA/TYB (50)
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Fase do vapor Continuidade total:

d(Vypu) .
— = W, - p 4ty
pr Wy — pu F; (51)
Energia:
d(Vyp, U, ;
% =W uHL = an)Hu (52)
Estado:
2 MP, (53)
v BT
onde:

U;, = energia interna do liquido na temperatura T

H; = entalpia de vapor de ebuli¢do do liquido

U, = energia interna do vapor na temperatura T,

H, = entalpia da fase do vapor

Algumas propriedade sido necessirias para relacionar as entalpia com as temperaturas. Desta forma dez
varidveis: Q, Fo, Vo, W, T, V,, pu, Ty, P e P,. aparecerio. Se for observado que néo se tem todas as equagoes
necessirias para a solugio do problema, poderd ser obtida mais um equagdo.

Tem-se entao que:

I

Vi = VL + Vu

onde: V; = volume total do tanque

2.5.4 D. Modelo para o equilibrio térmico:

O caso anterior produz algo rigoroso a respeito do que se pode supor. Portanto um modelo final, nio muito
rigoroso, mas usualmente adequado, é o que tem o equilibrio de temperatura entre o liquido e o vapor em
todo o tempo, ou seja, T = T,. Isso elimina a necessida de um equilibrio de energia para a fase do vapor. A
sensibilidade de calor do vapor é usualmente reduzida comparada com os efeitos do calor latente.
Se a simples relacio da entalpia pode ser usada, a equagio (49) torna-se:
d(V,T)

pCpT = poFoCpTo — Wy (CpT + Ay) +Q (54)

O simples modelo discutido acima (tal como os casos A e B) sdo usualmente bons para sistemas com vazdes
continuas onde as mudangas no retardamento e temperatura do liquido e vapor néo sio muito grandes. Modelos
podem requerer modelos rigorosos (casos C e D) por causa das grandes variagdes das principais varidveis.

2.6 Multicomponentes no vaporizador

Observe agora os sistemas liquido-vapor com mais de um componente. Um liquido corrente em alta temperatura
e pressio "movimentado” para dentro de um tanque, isto é, a pressdo é reduzida quando o fluxo passa pela
vitvula naentrada do tanque. Esta repentina expansio é irreversivel e ocorre a entalpia constante. Se for uma
expansio reversivel, a entropia (nilo entalpia) serid conservada.

O pis 6 atraido ao topo do tanque através do controle da vdlvula em uma posigio fixada pelo controlador
de pressio. O liquido vird ao fundo do tanque através do controle de nivel.

A densidade de vapor no tanque é uma fungio da temperatura, composigio e pressio. Se a lei do gas perfeito
pode ser usada, entao:

Jauv
po= 2L (55)

R1

onde M2 é a média do peso molecular do gés.
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NC
MEY = Z My, (56)
=1

onde M ¢ o peso molecular da componente jy,.

P
. i f
Flashing r______"_,-—a—-'-

Feed P LC
Fo | Vi £
Po T
Xg;
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Ta pL F

P

£
";‘
Liquid

Figure 12: Tanque controlado

2.6.1 Modelo estacionario:

O modelo mais simples deste sistema é o que se despreza completamente a dinimica. A pressdo é assumida
constante. O estado estaciondrio total, as equagdes de continuidade dos componentes e o balango de energia do
estado estaciondrio sio usados. As fases de vapor e liquido sdo assumidos estar em equilibrio.

Continuidade total:

poFo = puFy + pLFL (57)
Componentes de continuidade:
F wFy F
Polo P PLEL (58)

Mg T Mg T Mg

Equilibrio liquido-vapor:

Yi = Sz, 1.P) (59)
Equagao de energia:
hopoFo = Hp,F, + hpL F, (60)
Propriedades térmicas:
ho = f(za;,Ta) h= fiz;m) H = fiy, r.P) (61)

O niumero de varidveis do sistema sdo 9 + 2(NC - 1): py, Fy, MSY, y1, ¥2, .., ¥NC—-1, PL, Fi, M7, x1, X2, ..y
xnc—1, T, h e H. A pressio P e todas as propriedades da alimentagio sdo dadas. Existem NC-1 componentes

balanceados (58).
Existem um total de NC equacdes em equilibrio. Entéo, pode-se dizer que existem NC equagdes como na

cquagio H9.
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2.6.2 Modelo pritico

Um modelo pritico pode ser desenvolvido se for ignorado a dindmica na fase do vapor considerando o equilibrio

com o liquido. As equagoes siio escritas somente para a fase do liquido.
Continuidade total:

|
\ d(VipL)
T = ﬁUF‘U - pllF‘lJ - pLFL
| Continuidade nos componentes:

Viprz,
d(Yspess)

P(JP‘U : pufy pLFL
an H'Dj
dt M

Energia:

d(Vioh)

- = poFoho — poFu H — pLFL,

Mev ¥ T e

(62)

(63)

(64)

As equacdes de equilibrio liquido-vapor (59), as trés relagoes de entalpia (61), a equagdo de densidade (55),
a equacio de peso molecular (56), sdo todas necessdrias. O nimero total de equagdes é 2NC + 9, que é igual
ao niimero total de variaveis: Py, Vi, pu, Fyu, M2, yv1, v2, ...¥NC=1, PL, FL, M$Y, X1, X2, ..., Xnvc-1, T, h e H.

Guarde em mente que todas as propriedades dos valores iniciais, sio dadas: Fg, po, ho, %05, M§".

2.7 Grupo de reatores

Embora a maioria dos processos de engenharia quimica tenham tradicionalmente sido operado em um tipo
continuo, muitos processos em lote ainda sdo usados na produgao de volumes pequenos, especialmente quimicos
e farmacéuticos. O reator em lote quimico tem vantagens sobre os reatores continuos para algumas reacoes
(primeiramente aquelas com velocidades lentas e constantes). O amplo uso dos controle digitais dos processos

tem permitido automagio e otimizagio e os feito mais eficientes.
Consideremos o reator mostrado na figura a seguir:

( Reactants charged initially ]

Coaling 7 7 ¥
water ' i

outler

7
Temperature Z

Steam

sensor 7
q ¥
A Temperature | T°
% 1 controiter

Set point
Eoncrator
(Cam™)

Fo Cochng
water
inlet

Trap
Condensate
a {_Products withdrawn finally )

Figure 13: Reator em lote

O reagente é carregado dentro do vasilhame. O vapor é alimentado para o revestimento a fim de levar a
massa da reacdo a uma temperatura desejada. Entdo a dgua deve ser adicionada ao revestimento para remover

o calor exotérmico da reacio e fazer a temperatura do reator seguir a temperatura de referéncia.



O produto que pretende-se fazer é o componente B. Se nds deixarmos a reagao ir adiante, grande quantidade
de B reagird para formar o nio desejado C. Se pararmos a reagio prematuramente, pouca quantidade de A tera
reagido, isto ¢, a producio e a conversio serd baixa. Portanto existe um étimo tempo quando deve ser parada
reagao.

Se a dependéncia com a temperatura da reagiio especifica com as taxas, sdo as mesmas, a reagao deveria estar
na mais alta temperatura possivel para minimizar o tempo. Esta temperatura médxima serd o limite imposto
por algumas restri¢oes: pressio de trabalho do equipamento, indesejiveis degradacdes futuras e polimerizagao
dos produtos ou reagentes, etc.

Deve -se observar com muito cuidado o valor das taxas de reagdes para que nao haja perda do reagente B.

Figure 14: Concentracoes x Temperatura

Depois desses comentirios, deve-se derivar um modelo matematico para este processo. Assuma cue a den-
sidacdle da reacao no liquido é constante. A equacio de continuidade total para a reacdo, depois dos reagentes
serem inseridos e o ciclo iniciado, ¢é:

d(pV)
L* =0 (65)
dt

Niio existe fluxo entrando e nem saindo. Visto que p é constante, £ = 0. Portanto o volume do liquido no

reator é constante,

Componente de continuidade para A:

v% = -VkiCa (66)
Componente de continuidade para B:
V% =VkiCa—VkaoCp (67)
Equacgoes cinéticas:
k) = ale%%‘l“ ko = age_Ttg‘l (68)

Equacio de energia para o processo: Sabemos que a equagiio de entalpia simples é: h=C,T, entao:

pVCp%&; = —/\IVklc;‘ = /\QVk‘_]CB 3 hiAi(T == TM) (69)

Equacio de energia para a parede de metal:

T
PMVMCMEE‘;E = hoAo(Ty = Tn) — hi Ai(Tm = T) (70)

onde \; e As sdo os calores exotérmicos da reagfio para as duas reagoes.
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Note que quando o reator é aquecido com vapor, T; é maior do que Ty e Ty é maior do que T. Quando
refrescado com dgua, a temperatura diferencial tem o sinal oposto.

Quando o resfrinmento ¢ requerido, o controlador de temperatura fecha a vilvula de vaporizagao e abre a
villvula de resfriamento, mas isso durante un tempo suficiente para o reator chegar a temperatura de referéncia.
A vilvula V3 deve ser aberta e a vilvula V4 deve ser fechada toda hora que o resfriamento com dgua ¢ adicionado.

2.7.1 Fase de aquecimento:

Continuidade total:

B . Byps—W, (71)

Vot

onde

p; = densidade de vaporizagdo no revestimento

V; = volume do revestimento

ps = densidade do vapor de entrada

W, = taxa da condensagdo do vapor (massa por tempo)
Equacgao de energia para a vaporizacgao:

vjﬂ%{:—’i} = Fsps — hoAo(Ty = Tar) = Wk, (72)

onde:

U, = energia interna de vaporizac¢do no revestimento

Hs = entalpia da vaporizagio de entrada

h. = entalpia do liquido condensado

As mudancas na energia interna pode usualmente ser desprezivel quando comparada com os efeitos do calor
latente. Assim uma simples equago algébrica de energia pode ser usada:

_ hoAo(Ty = T)
= He T (73)

A equaciio de estado para a vaporizagio pode ser usada para caleular a temperatura T; e a pressio P da
densidade p;. Por exemplo, se a lei dos gases perfeitos e uma simples equagio pressio-vapor podem ser usados,

W,

entao:
[ Ay
= exp +B 74
Ps = . O ( T, w) (74)
onde:
M = peso molecular do vapor = 8
A, e By constantes pressio-vapor para iigui

A equagio 74 pode ser solucionada por T se py ¢ conhecida (da equagio 71). Uma vez que T é conhecida,
PP, pode ser ealenlada da equagio vapor-pressao.
Se o massa do metal que envolve o revestimento ¢ significante, uma equagio de energia é requerida para ele.

Para este caso assume-se desprezivel.

Na maioria dos reatores revestidos ou aquecidos com vapor o volume ocupado é muito pequeno comparado ao
fluxo volumétrico da vaporizacio. Portanto a resposta dindimica do revestimento ¢ muito rapida, e uma simples
equagio algébrica balanceada de massa e energia podem ser usadas. A taxa do fluxo de vapor ¢ ajustado para
ser igual a taxa do fluxo condensado, que é calculado interativamente calculando a relagio entre a transferéncia
de calor (Q = UAAT) e a equagdo do fluxo na valvula para a pressdo no revestimento e o fluxo condensado.

2.7.2 Fase de resfriamento:

Durante o periodo em que o resfriamento com dgua estd fluindo no revestimento, somente uma equagio de
energia é requerida se for assumido que o revestimento estd perfeitamente inserido.

dT’
PJVJCJ"EE{ = FuCyps(Tyo —Ty) + hoAo(Trr + T) (75)
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onde:

T, = temperatura da dgua no resfriamento do revestimento

pg = densidade da dgua

C, = capacidade de calor da dgua

T o = temperatura de entrada da agua

Checando o grau de liberdade do sistema durante o aquecimento, serd obtida sete varidveis (C4, Cpg, T,
Tar. Ty, ps, e We) e sete equagdes (66, 67, 69, 70, 71, 73, 74). Durante o estdgio de resfriamento serd usada a
equagao 75 ao invés das equagoes 71, 73, 74), mas tem-se somente T'; ao invés de Ty, py, e W.

2.8 Reator com transferéncia de massa

Como demonstrado em discussdes anteriores sobre cinética, algumas vezes as reagdes quimicas possuem limitagoes
na transferéncia de massa. A transferéncia de massa se torna limitada quando os componentes devem ser movidos
de uma fase para outra fase, antes ou depois da reagio. Como um exemplo do fenémeno, considere o reator
mostrado na figura abaixo (reator com liquido e gds borbulhante).

Fy
e
_M.u_@k.
v D
Cx {3 F;" Liquid product
Ca
o Enlarged view of bubble
surface
.
4 .
) R
'F" ° a - °
Pn e 5 e o
Cpo ° o 2 g
Liquid leed oty 2 o
E— SCL 0.5 9-——?
\u
Gas feed Gas spurger
Fa
Pa
\ Interface

Figure 15: Reator liquido-gis com borbulhamento

O reagente A é alimentado com um um gds através de um distribuidor que estd na base do mesmo. A reagao
quimica ocorre entre A e B na fase do liquido para formar um liquido de produto C. O reagente A deve dissolver

no liquido antes de reagir.

A+ BY >C

Se a taxa de transferéncia de massa do gds A para o liquido é lenta, a concentracio de A no liquido serd
baixa ja que este é consumido pela reagio tio ripido quanto ele chega. Assim a transferéncia de massa no reator
é limitada.

Se a taxa de transferéncia de massa do gds para o liquido é rdpida, a concentragio do reagente A crescerd
para algum valor ditado pelas condigdes da reagio no estado estaciondrio e o equilibrio da solubilidade de A no
liquido. A taxa de reagdo quimica é limitada no reator.

Note que na regifio limitada da transferéncia de massa que aumenta ou reduz a concentragio de B fard pouca
diferenca na velocidade da reagdo (ou produtividade no reator) porque a concentragio de A no liquido também
é pequena. Da mesma forma adicionando temperatura ao reator nao daremos nenhum acréscimo exponencial na
velocidade da reagdo. A velocidade da reagéo talvez diminua com o acréscimo da temperatura porque decrescerd
o equilibrio de solubilidade na interface liquido-gés. '

A partir de agora serd descrito alguns destes fendmenos quantitativamente. Por simplicidade, serd assumido
o sistema isotérmico, pressio constante, volume constante, condicdes de densidade constante e a fase do liquido
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perfeitamente misturada. O gds que alimenta o sistema é assumido um componente de A puro, que dd um
equilibrio na concentracio de A constante na interface liquido-gds de C4 (que mudard se a pressiao e a temper-
atura nio forem constante). A direa total da transferéncia de massa do borbulhamente é Ay e dependera da
taxa (F4) de alimentagio do gds. Um coeficiente da transferéncia de massa constante k;, ¢ usado para dar o
fluxo de A dentro do liquido através da pelicula do liquido como uma fungao da diregao da forga.

Na =k(C4 —Ca) (76)

A transferéncia de massa é usualmente limitada pela difusdo através da pelicula do liquido estagnado, pois
dificulta a propagagio.

Sera assumido uma dindmica na fase de vapor rapida e que algum gds nédo reagente é expelido para o topo
do reator.

AprNaMy

F,=F4y—-—= (77)
PA
Componente de continuidade para A:
V% = AMTIVA - FLCA g VkCACB (78)
Componente de continuidade para B:
dC
d_f,B = FgCpo — F1.Cp — VkCaCp (79)
Continuidade total:
d(pV)
- 0= Fppp + MaNaAyr — Frp (80)

As varidveis sdo N4, C4, Cp, F, e Fr. As fungoes determinadas sido F4, Fpg, e Cpo.

2.9 Coluna de destilagao bindria ideal

A coluna de destilacio é provavelmente o mais popular e importante processo estudado nas literaturas de
engenharia quimica depois do CSTR. A destilagdo é usada em muitos processos quimicos para separar e purificar
o produto usado.

Muitas colunas lidam com muitas alimentagées. Mas muitas podem ser aproximadas por misturas bindria.
Para este exemplo, de qualquer forma, serd feita muitas suposi¢oes adicionais e idealizages que sdo algumas
vezes vilidas mas muito frequentemente sio somente aproximagoes grotescas.

Inicialmente serd assumido um sistema bindrio (dois componentes). O vapor deixando a bandeja estd em
equilibrio com o liquido da bandeja. Isto significa a simples relagio de equilibrio do liquido e do vapor, podendo
ser usado a seguinte equagao:

(o' o

1+ (a—1)z, (1)

Yn =

onde:

X, = composicio do liquido na nth bandeja

v = composi¢dao do vapor na nth bandeja

a = volatilidade relativa

Uma tnica fonte alimenta com liquido saturado (em ponto de ebuli¢do) a bandeja Np. Veja a figura. A taxa
da alimentagio do fluxo é F (mol/min) e a composigio é z (fragio molar mais componente volétil). O vapor
elevado é totalmente condensado no condensador e o refluxo volta ao tanque. O contetido do tanque é assumido
ser perfeitamente misturado com composigio xp. O liquido no tanque estd no ponto de ebuli¢do. O que é retido
pelo condensador é transferido para uma coluna na bandeja N7 na velocidade R. Aquilo que foi destilado com
a elevacio ¢ removido a uma velocidade D.
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Figure 16: Coluna de destilagio bindria

Despreza-se qualquer atraso na linha de vapor vindo do topo da coluna para o refluxo e o refluxo na linha de
retorno para o o topo da bandeja. Note que yy7 ndo ¢é igual, dinamicamente, a xp. Os dois sdo iguais somente
no estado estaciondrio.

Na base da coluna os liquidos sdo removidos a uma velocidade B e com uma composi¢do xp. A composigao
do vapor deixando a base da coluna e entrando na bandeja 1 é yg.

Na base da coluna, o liquido produzido ¢ removido a uma taxa B e com uma composi¢io xg. Um novo
vapor é gerado a uma taxa V pelo refervedor. O liquido da base da coluna através do tubo na vertical da menor
densidade de liquido-vapor misturado no tubo refervedor. Assume-se que o liquido no refervedor e na base da
coluna sio perfeitamente misturados e temos a mesma composi¢do xp e um volume de matéria total Mg (moles).
A taxa de circulacdo através do refervedor é muito alta, esta suposigdo é usualmente boa. A composigio de
vapor deixando a base da coluna e entrando na bandeja 1 é yp. A mesma estd em equilibrio com o liquido com
composicao xpg.

A coluna contém um total de Np bandejas. O volume de liquido em cada bandeja é M,. O liquido em
cada bandeja é assumido ser perfeitamente misturado com composigio x,. O volume de vapor ¢ assumida ser
desprezivel emr toda parte do sitema. Embora o volume do vapor seja largo, o niimero de moles é usualmente
pequeno porque a densidade do vapor é menor do que a densidade do liquido. Esta suposicdo cancela a alta
pressio na coluna.

Se o calor da vaporizacio dos dois componentes sio os mesmos, toda hora que um mole de vapor condensa,
evapora um mole do liquido. O calor perdido entre as colunas e a mudanga de temperatura de bandeja para
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bandeja sio consideradas despreziveis. Esta suposicio significa que a velocidade do vapor e do liquido é constante
nas secoes de retificagio e esvaziamento sob as condigoes de estado estaciondario.

De qualquer forma, o interesse ¢ a condigao dinamica. A suposi¢ao acima, inclui vapor desprezivel na saida,
significando que a velocidade de vapor através das bandejas das colunas é a mesma, dinamicamente ou no estado
estaciondrio.

V=WVi=V,=V3=..=Vnr

Vale lembrar que estes V's sdo necessariamente constantes com o tempo. A ebuligdo pode ser manipulada
dinamicamente.

A velocidade do liquido em toda a parte da coluna nio serd a mesma dinamicamente. Eles dependerao do
mecanismo do fluido na bandeja. Frequentemente uma simples equagio de Francis é usada para relacionar a
saida do liquido na bandeja (M,,) com a velocidade do fluxo deixando a bandeja (L.,,).

Fr = 3.33L,(how)'? (82)

onde:

Fr = velocidade do fluxo do liquido

L., = comprimento do obstédculo

lgw = altura do nivel sobre o obstédculo

Uma funcio simples de relagdo entre o volume do liquido e a taxa do liquido serd assumido:

My = f([..,.)

Finalmente, despreza-se a dinimica do condensador e do refervedor. Em coluna de escala comercial, a
resposta dinimica desta troca de calor ¢ usulamente muito mais rdpida do que a resposta da prépria coluna. Em
alguns sistemas, a dinimica destes equipamentos periféricos sio importantes e devem ser incluidos no modelo.

Com todas estas suposicdes em mente, as equagoes para descrever o sistema ficam prontas para serem escritas.
Adotando a convencio usual, nossa equagdo de continuidade total serd escrita em termos de moles por umdade
de tempo. Isto é auténtico porque nenhuma reagdo quimica é assumida ocorrer na coluna.

Condensador e refluxo no tanque Continuidade Total:

i J'“
dt

Componente de continnidade (mais componente volditil):

d(Mpxp)
dt

=V-R-D (83)

=Vynr — (R+ D)xp (84)

Topo da bandeja (n=Nr) Continuidade Total:

L . (85)
dt
Componente de continuidade:
d(MyTx
—L—N‘ih’—ﬂ = Rzp — LytznT + VynT-1 — VynT (86)
Préximo ao topo da bandeja (n=Np — 1)
Continuidade total: 1
a %
——% =Lyt —LNnT21 (87)



Componente de continuidade:

d(l\:[NT—lINT— l)

% = Lyront — Lnr-128T-1 + VynT-2 — Vynr-1
enésima bandeja
Continuidade total:
dM,
di = Ln+l = Lu

Componente de continuidade:

d( My,

At = L11+1-Tn+1 — L%y + V-1 — Vi

Entrada da bandeja (n = Np)

Continuidade total:
dﬂ’pr

=Ly - L F
at NF+1 NF +

Componente de continuidade:

ff(ﬂprINF}

P = Lyr+12nFs1 — Lvrane + Vynp-1 — Vynr + F

Primeira bandeja

Continuidade total:

Componente de continuidade:

d(M,x
—(-J-\-(ﬁil—) = Lazo — Liz1 + Vyg — Vin
Refervedor e coluna base
Continuidade total: AN
MpB
=L, -V-B
dt !

Componente de continuidade:

d(Mpxp)

T =Lz — Vyp — Bxp

(88)

(89)

(91)

(93)

(94)

(96)

Cada bandeja e a coluna base tem equagdes de equilibrio (81). Cada bandeja também tem uma equagao
hidraulica (M, = f,)). N6s também necessitamos de duas equagGes representando o nivel do controlador na

coluna base e o refluxo do tanque apresentado na figura.

D = fymp) B = fa(mp)

(97)

Agora examine o grau de liberdade do sistema. A taxa de alimentagio F e a composi¢ao z sao dadas

inicialmente.

]
(3]



Niimero de varidveis:
Composi¢ao nas bandejas (x, e y,,) = 2Np
Fluxo do liquido nas bandejas (L,) = Nr
Volume de liquido nas bandejas (M,,) = Np
Composigio no tanque do refluxo (xp) =]
Fluxo no tanque do refluxo (R e D) = 2
Volume do tanque do refluxo (My) =2
Composigoes da base (xp e yp) =9
Fluxos na base (V e B) =2
Volume na base (Mp) =1

O total é 4N4+9

Numero de equagoes:

Continuidade de componentes na bandeja = N¢ (90)
Continuidade total na bandeja = Nr (89)
Equilibrio (bandejas mais base) = Nr+1 (81)
Hidraulica H = Np
Nivels dos controladores =2 (97)
Continuidade de componentes no tanque de refluxo =1 (84)
Continuidade total no tanque de refluxo =1 (83)
Continuidade de componentes na base - =1 (96)
Continuidade total da base =1 (95)

O total é 4Np+7

Conclui-se entdo que o sistema é sub-especificado para duas equagdes. Do ponto de vista da engenharia
de controle isto significa que existem somente duas varidveis que podem ser controladas. As duas varidveis
que devem ser de certo modo especificadas sido o refluxo R e o vapor da ebuligio V (ou calor de entrada para
o reboiler). Elas podem estar sendo alimentadas contantemente (sistema de malha aberto), ou elas podem
estar variando de acordo com dois controladores para tentar alimentar outras duas varidveis. Na simulagio
digital digital desta coluna, serd assumido que o controlador com realimentagio ajuste R e V para controlar as
composigoes do topo e da base (xp e xp).

R = fizp) V= forany (98)

3 Métodos Numeéricos

3.0.1 Introdugao

A simulacio digital é uma poderosa ferramenta para solucionar as equagdes descritas nos sistemas de engenharia
quimica. As duas principais dificuldades sao:

1) solugdes de equagdes algébricas néo lineares simultaneas (usualmente é feito por algum método interativo);

2) integracio numérica de equagdes diferenciais ordindrias (usando equagdes diferenciais finitas discretas para
aproximar a uma equagao diferencial continua).

A precisdo e a estabilidade numérica sdo afetadas pelas equagdes diferenciais finitas (ou método de integragao)
empregadas. Muitos algoritmos tem sido propostos na literatura. Alguns trabalham melhor em alguns problemas
do que outros. Na verdade, ndo existe algum algoritmo que trabalhe bem para todos os problemas. Entretanto,
discurtir-se-4 em seguida, que o simples algoritmo de Euler de primeira ordem é o melhor para uma grande

quantidade de aplicagoes de engenharia.
Em teoria, estes pacotes feitos facilitam a engenharia e solucionam problemas. Na pridtica, entretanto, estas

linguagens de simulacdo de simulagio tem utilidades limitadas.
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3.0.2 Meétodos de convergéncia interativa

O problema chave é encontrar um método para fazer a convergéncia ser rdpida. Existem muitas técnicas. Alguns
métodos que convergem rapidamente para algumas equagoes divergirio para outras equagoes.

Serd entio discutido um pouco dos métodos mais simples e os mais usados. Para o comeco, as simulagoes
dindmicas iniciardo com estados estaciondrios convergentes. Em cada instante de tempo, as varidveis mudam
muito pouco de seus valores que tinham no tempo anterior. Assim, nds sempre estaremos perto da correta
solugao. .

Por esta razio, o método das simples convergéncias sio muito adequados para as simulagdes dindmicas.

O problema é melhor entendido se for considerado um exemplo. Um dos cédlculos mais comuns é o do ponto
de ebuligio de equilibrio do liquido-vapor.

Exemplo:  Serd dado a pressio P e a composi¢io x do liquido. O que se quer, é encontrar a temperatura
do ponto de ebulicio e a composi¢io do vapor. Para simplificagio, deixe-nos assumir um sistema bindrio de
componentes 1 e 2. O componete 1 é o mais volitil, e a [ragio de moles do componente 1 no liquido é x e no
vapor ¢ v. Assuma também que o sistema é ideal: leis de Raoult’s e Dalton’s serio aplicadas.

As pressoes parciais dos dois componentes (Pl e P2) no liquido e na fase sao:

No liquido:

P =xP! Py =(1—-x)P§ (99)
No vapor:
P=yP P,=(1-y)P (100)
onde P; = pressao de vapor do componente j que ¢ uma fungio da temperatura
A A
In P} = ?1 + B InP§ = ?— + By (101)
As equacdes parciais da pressdo nas fases do liquido e do vapor sio dadas por:
P =g P [1 <) P} (102)
PS
y="% (103)

O problema de convergéncia ¢ encontrar o valor da temperatura que satisfard (102). O procedimento é como
a seguir:

1) Supor uma temperatura para T.

2) Calcular pressdao do vapor dos componentes le 2 da (101).

3) Calcular a pressio total P usando a (102).

P = 2Py + (1 — ) Py (104)

4) Compare P°%¢ com a atual pressao dada, P. Se estd suficientemente perto a P (possivelmente um critério
de convergéncia de 10~%), a suposigio estd correta. A composi¢do de vapor pode ser calculada de (103).
5) Se Pca¢ ¢ maior do que P, a suposta temperatura foi também alta e assim deve-se fazer uma outra

.

suposicio menor para T. Se Peele ¢ menor do que P, nés deveremos supor um T maior.

Meétodo de Newton-Raphson Este método é provavelmente o mais popular método de convergéncia. E de
certa forma o mais complicado visto que requer a avaliagio de uma derivada. Também pode levar a problemas
de estabilidade se a suposicio inicial for pobre e se a fungio ¢ altamente néo linear.

Newton-Raphson soma aproveitando a inclinagio da fungio para atingir o valor correto. Aproveitando o
problema do ponto de ebuli¢io como um exemplo especifico, vamos definir a fungao F(T):

HT)= Pgle~p (105)
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O objetivo é encontrar o valor de T para assim se fazer f(r) igual a zero; isto é, deseja-se encontrar a raiz
e fir). Suponha um valor de temperatura Ty. Entao avalie a fungdo em To, firp). Depois avalie a inclinagao
a fungio em To, fipgy = (df /dT)(rgy. Entdao da geometria mostrada na figura a seguir nés pode-se ver que na
igura 4.2 tem-se que:

df = firo)
fro= (%) =7 (106)
(70} dT (T0) T] - T{)
Colocando T, em evidéncia, temos:
Piy== Ty o f Sk (107)
f(TU)

T na equagio (107) é a nova suposigio da temperatura. Se na curva fer for tragado uma reta passando
»or Ty, nds convergiremos para a solugdo correta.através de interagdes.
Deduzindo a equagao (107), nds chegamos ao algoritmo a seguir:

Thy1 = Tn = & (108)

7
n

onde:

T, .1 = valor posterior da temperatura

T, = valor anterior da temperatura

fn = valor de firyem T =T,

f! = valor da derivada de f, %, emT =T,

A técnica requer a avaliagio de f/, a derivada da fungéo fir) para a respectiva temperatura.

3.0.3 Integracao numérica das equagoes diferenciais

Como discutido na introduciio deste capitulo, a solugio das equagoes diferenciais (ODEs) no computador digital
envolve integracio numérica.

Os problemas de precisiio, estabilidade numérica, e velocidade de algum método de integragio numérica deve
ser guardada cm mente quando resolver ODIs,

Precisa-se estudar a integragiio numérica de ODEs de primeira ordem somente. Algumas equagdes de alta
ordem, supondo derivadas com N-th ordem, pode ser reduzido para N ODEs de primeira ordem. Por exemplo,
suponha que nés temos uma ODE de terceira ordem:

L, b (109)
b as——7 Qi —= anr = m
qs T g g T .
Pode-se entdo definir novas varidveis
dz d*z
K PR —2H o = — By = o 110
e 2T 3T e (110)
A equagio(109) torna-se:
dl‘g
':i'-t—‘ + aoxy + ay1Ta + agTy = bm
Assim nds temos trés equagoes de primeira ordem para solucionar:
d.’L‘l
— = 111
dt 2 (111)
. d:E')
7 - =1 112
pr 3 (112)
dz
_tf = —@oT3 — Q1T — QT + bym (113)



\Igoritmo de integragao numérica expliicita Dois métodos populares que serio apresentados e facilmente
sacdos sdo os descritos a seguir: Euler e Runge Kutta de quarta ordem. Existem literalmente milhares de outros
lgoritmos. Muitos deles sdo muito complexos, dificeis de programar e frequentemente é muito ineficientes para
roblemas reais de engenharia quimica.

Algoritmo de Euler O mais simples esquema de integragao numérica (e o mais usado) é Euler, Tlustrado
1a figura 4.7. Suponha que nés desejamos solucionar a ODE
dr
— = : 114
dt f(z:.r} ( )
onde f(; ), é em geral, uma fungio nio linear. Nés precisamos conhecer a condigdo inicial de x. Usualmente
Yigual a zero.

T(g) = To em t=10 (115)

Agora se avangar no tempo comn um passo pequeno At para t = t; = At, pode-se estimar do novo valor de x
am t = At, de uma extrapolagio usando o inicial vezes a variagdo de x (a derivada de x em t=0). O novo valor
de x(x;) é aproximadamente igual ao velho valor de x(xg) mais o produto da derivada de x vezes o tamanho do
passo.

dx
T(an = (o) + (7 =0t (116)

T = xg+ f(;zﬂ,O)At (117)

Se o tamanho do passo (intervalo de integragdo) é bastante pequeno, esta estimagao de x; estard muito perto
de corrigir o valor.
Para um outro At para t=to=2At, nds estimamos x(zar) = T2 de
dx

T(aar) = T(ar) + (j?)t:m.At (118)

To = T1 + fiz1,01)AL
Generalizando para (n+1)st passos no tempo,

dx

Tn4l = Tn + f(xu.tn)At =Ty + ( dt

)(zn,tn)At (119)

tna1 = tn + At (120)

A integracio de Euler é extremamente simples para programar, como seréd ilustrado no exemplo 4.3. A
simplicidade é mantida, mesmo que o nimero de ODE cresga e as derivadas tornem-se mais complexas e nao
lineares.

Se nds temos duas equacgdes diferenciais simultaneamente unidas para integrar numericamente

dx, dry
7 = fl(.rl.:r:;-.f) ot = fg(”!'"’?'r‘) (121)

o algoritmo da integracio de Buler seri
T+l = Tin + Affl(-ztu.‘:r:e...t..) (122)
Tant+1 = Ton + Aoz, zan,tn) (123)

Note que somente uma derivada é requerida por ODE em cada ponto do tempo. Se nés tinhamos um niimero
fixo N de equacdes diferenciais, nés teremos N equagdes como nas equagdes (122) e (123).
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Passos pequenos devem ser tomados (j0.1) se uma curva precisa de x(;) é desejada. Certamente passos largos
odem ser tomados, mas a solugdo nio serd precisa. De qualquer forma, se o tamanho do passo é feito maior do
ue 2, a solucdio é numericamente instivel. O sistema fisico ou o processo nio sera instdvel. O que serd instdvel

o algoritmo de integragio numérica neste tamanho de passo para a ODE dada. O algoritmo de Euler tem a
ropriedade de que se o passo é bastante pequeno para alcangar uma razodvel precisio (quatro ou cinco figuras
ignificantes), a solugdo é estavel.

Algoritmo Runge-Kutta de quarta-ordem: O algoritmo Runge-Kutta de quarta ordem é largamente
1sado na engenharia quimica. Para a ODE dada na equagio (114) o algoritmo de Runge-Kutta é:

ky = At fiz, t.)
ko = At f(z, +1/2k: .t +1/241)
k3 = Atfiz, +1/2k.tu+1/2A1)
ks = Atfiz, +ka ta+at)

1
Tpyl = Tp + a(kj + 2ko + 2k3 + k4)
Para duas ODEs de primeira ordem, teremos:

dzy

dt = f‘(I].IQ_J.)

d:tg
W = f‘.!(:l:l yra,t)

com o algoritmo de quarta ordem Runge-Kutta, quatro ks siio avaliados para cada ODE.

ki1 = Atfi(z, zua.ta)
k12 = Dt fo(z,, zuaita)
ka1 = Atfi(z,141/2k01,200+1/2k12.L0+1/2A1)
koo = Al forz, 1 +1/2ks, 2 na+1/2k12,tn+1/2A8)
k31 = At f1(z,141/2k01,202+1/2k20,tn +1/2At)
k3a = At fo(z,+1/2ka1,202+1/2k22,tn+1/241)
ka1 = ALf1(z01kay zoe+kaa,tn+AL)

kgo = Atf?(ﬂfnlf\';u Tuatkuat, +AL)

Entio o novo valor de x; e x5 séo calculados:

Tn+1,1 = Tn1 + l/ﬁ(kn + 2koy + 2kay + k41) (124)
Tpi1,2 = Tn2 + 1/6(k12 + 2kao + 2k3p + Ka2) (125)
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Note que quatro derivadas sio requeridas por ODE em cada passo do tempo. Desta forma o tempo requerido
relo computador para executar Euler com um passo de tamanho 0.05 serd aproximadamente o mesmo do tempo
-equerido para executar Runge-Kutta com passo de tamanho 0.2. )

Pode-se extrair algumas conclusdes muito importante sobre os dois algoritmos considerados acima:

1. Se uma precisio na integracao ¢ solicitada, o Runge-Kutta de quarta ordem é superior a Euler. Para
Uguns tempos de cileulo (com o tamanho do passo usado em Runge-Kutta é quatro vezes o usado em Euler) o
Runge-Kutta ¢ mais preciso.

2. Se a precisio nao ¢ solicitada para ODE particular, Iuler ¢ superior a Runge-Kutta. Visto que Runge-
[Kutta requer a avaliagio de quatro derivadas comparada com somente uma para Euler, o algoritmo de Euler
axecutara quase quatro vezes mais rapido.

4 Conclusao

Atravis deste projeto pudemos desenvolver dois sistemas de simulagoes que poderao ser utilizados como exemplos
em aulas da graduacio ensinando o desenvolvimento de modelagens e controladores.

O projeto fez uma abordagem suscinta sobre leis fundametais de quimica e fisica e também aplicagdes
especificas para a engenharia quimica. Através destas abordagens foi possivel desenvolver dois programas sim-
uladores. Os programas possuem uma interface grifica com o usudrio e através dele serd possivel escolher o
sinal de entreda, o nivel do off-set e ainda qual sistema deseja-se simular. O programa em si, possui equagoes
diferenciais, métodos numéricos para relosucao destas equagdes e ainda algumas légicas de programacao.

Todo o trabalho realizado neste projeto pode ser desenvolvido de tal forma que a linguagem de programagio
utilizada seja o C++ ou ainda o JAVA e através deles possa ter aplicagdes mais realistas.

5 Anexo

Neste anexo encontramos as telas das simulagoes para os sistemas em malha aberta e também para os sistemas
em malha fechada.

A Simlagao ¢ Controle de Processos em Malha Ab :
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Figure 17: Simulacio de sistemas em malha aberta.
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Figure 18: Simulacio de sistemas e malha [echada.
6 Programa: Sistcma em Malha Fechada

function varargout = exemplo2(varargin)
% Last Modified by GUIDE v2.5 06-Oct-2004 22:09:59
% Begin initialization code - DO NOT EDIT
gui_Singleton = 1;
gui_State = struct('gui_-Name’, mfilename, ...
‘gui_Singleton’, gui_Singleton, ...
'gui.OpeningFen’, @exemplo2_OpeningFen, ...
‘gui_OutputFen’, @exemplo2_OutputFen, ...
‘eui_LayoutFen', [] , ...
‘gui_Callback’, []);
if nargin & isstr(varargin{1})
gui_State.gui_Callback = str2func(varargin{1});
end
if nargout
[varargout{1:nargout}] = gui_mainfen(gui_State, varargin{:});
else
gui_mainfen(gui_State, varargin{:});
end 4
% End initialization code - DO NOT EDIT
% — Executes just before exemplo2 is made visible.
function exemplo2_OpeningFcn(hObject, eventdata, handles, varargin)
% Choose default command line output for exemplo2
handles.output = hObject;
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% Update handles structure

guidata(hObject, handles);

% — Outputs from this function are returned to the command line.
function varargout = exemplo2_OutputFen(hObject, eventdata, handles)
varargout{1} = handles.output;

%% %% %o % % %6 % % % %6 % %0 %0 %6 %0 %0 % %o Yo %0 7o %o %o % %o Y6 %0 %0 %0 %0 %0 %o % %o %o
function senoide_Callback(hObject, eventdata, handles)
set(handles.senoide, "Value’, 1);

set(handles.degrau, "Value’, 0);

%% %% % % %% % % % % % %o %6 %6 %o Yo %o Yo % %o %o Yo Yo Yo % Yo % o %o %6 % %0 %0 %6 %o Yo
function degrau_Callback(hObject, eventdata, handles)
set(handles.senoide, 'Value', 0);

set(handles.degrau, 'Value’, 1);

G % % %% %% % %6 %6 %6 %% % Yo %o %o Yo %o %o To %o %o 0 7o %o Yo Vo Yo %6 %o Fo 7o Vo %6 %o o 0 %o Fo
% Valor do off-set para o sinal de entrada

function delta_CreateFen(hObject, eventdata, handles)

if ispe

set(hObject, BackgroundColor’, white');

else

set(hObject, BackgroundColor’,get (0, defaultUicontrolBackgroundColor’) );
end

function delta_Callback(hObject, eventdata, handles)

%% Yo % % % % %% % Y% Yo % %0 % %o %o Yo Y% Y % % Yo Yo Y0 Y0 Yo % Y6 %0 % Y% %o Yo %o Yo Yo Yo
function referencia_CreateFen(hObject, eventdata, handles)

if ispe

set(hObject,' BackgroundColor’,'white’);

else
set(hObject,'BackgroundColor',get(0, default UicontrolBackgroundColor’));
end

function referencia_Callback(hObject, eventdata, handles)

Yo% % % %o %% % % % % Yo %6 %0 %0 Yo % %0 %0 %0 %6 % %0 % Yo % % To o Y6 70 % %0 %0 %o % %o Yo
function kp.CreateFcn(hObject, eventdata, handles)

if ispc

set(hObject,'BackgroundColor’,"white’);

else

set(hObject, BackgroundColor’,get (0, default UicontrolBackgroundColor"));
end

function kp-Callback(hObject, eventdata, handles)

%% %% %% % % % % %0 %6 o %0 %6 % Yo Yo % %o Yo %o %o 7o Yo %o Yo %o %0 % To %o %0 %0 %o %o Yo
function ki_CreateFen(hObject, eventdata, handles)

if ispc

set(hObject,'BackgroundColor’,'white’);

else

set (hObject, BackgroundColor’ get (0, defanlt UicontrolBackgroundColor'));
cndd

function ki_Callback(hObject, eventdata, handles)
'XJ‘/I'-tlexnIX‘-rXI'.'/('\%J‘%IIX"XW”/l’:”ll%l‘%}%a%‘r!()cﬂr%l"I)'X»rx:(% rx'r%iSX“%"%?(X“Xll%'%?%l(y[”n-“‘%l
function estromf_Callback(hObject, eventdata, handles)
set(handles.cstr_mf, "Value', 1);

set(handles.cstr_j.l, "Value’, 0);

set(handles.cstr_n_isotermico, 'Value’, 0);

%% % % % % % %o %o % Yo %% % o %6 %o Yo %6 %0 o %6 %0 % %6 %o % %0 %o 76 %0 7o %0 %o To %o %o Yo
function estr_j_1_Callback(hObject, eventdata, handles)

set (handles.cstr_mf, "Value’, 0);
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set(handles.cstr_j.l, "Value’, 1):

set(handles.cstr_n_isotermico, 'Value’, 0);

%% % %6 % %% %o %e %o %6 %o %o %o %6 o Yo To Yo o %o %6 7o Yo o Yo % Yo T Yo %0 % Yo %o % %o %o Yo
function cstr_n_isotermico_Callback(hObject, eventdata, handles)

set(handles.cstr_mf, 'Value', 0);

set(handles.cstr_j.l, "Value’, 0);

set(handles.cstr_n_isotermico, 'Value’, 1);

%% % % % % % %6 %6 %6 %6 % %6 %o %0 %0 %6 Yo Yo To o %o % Yo %o %0 %6 %6 Yo %o Yo %o %0 %0 %6 %0 %o
function coluna_destilacao_Callback(hObject, eventdata, handles)
set{handles.cstr_mf, "Value', 0);

set(handles.cstr_j.1, "Value’, 0);

set(handles.cstr_n_isotermico, 'Value’, 0);

% % % %6 % % % %o % %o %o %o %6 %6 %o Yo %o %o %o %o o %o %0 %o %o %o %0 %0 % % %0 %0 % % %0 %o Yo
function vaporizador_Callback(hObject, eventdata, handles)

set(handles.cstr_mf, "Value’. 0):

set(handles.cstr_j_l, "Value', 0);

set(handles.cstron_isotermico, 'Value', 0);

% 7 %% % % % % % % % % % %o % % %o %o %o %o % %o %o %o o %o To %0 %6 Yo %0 %o % %o % %0 %o
function run_Callback(hObject, eventdata, handles)

%

sistemal = get(handles.cstr_mf, "Value');

if sistemal ; 0 % inicio do sistema 1

)
A

sinall = get(handles.senoide, "Value');

if sinall ; 0

global pausar;

global parar;

global delta;

% eixo do sinal de entrada

axes(handles.axesl);

h = plot([0 10],[-3 3],'EraseMode’,'none");

axis([0 10 -3 3])

(%I

=i

parar = 0;

pos = 1;

timel = [];

datal = (|

dadosl=|];

%dados2=;

deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler

% Definicao das constantes

FO = 1; % velocidade volumetrica entrada (m3/min)

Ca0 = 2; % concentracgao inicial da componente A (moles/V)
Cp = 1; % calor especifico

L = 1; % constante

F = 1; % velocidade volumetrica de saida (m3/min)

V = 3; % volume dentro do tanque (m3)

k = 0.5; % velocidade de reagao (m/min)

) = LB

T0 = 25: % temperatura inicial do sistema

% Definicao de constantes para o controlador

eint = (;

delta = 0;

Il
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Tref = 25;

kp = 30;

ki ="0:5;

T'= 45;

. .

Y cixo da temperatura no sistema

axes(handles.axes2)

m = plot([0 10],{0 50|, EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend (' Temperatura final do sistema’)
while parar j 100

if pausar == 200

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’, delta’);

delta = str2double(get(obj, String’));
hf = gef;

obj = findobj(hf,'Tag’, referencia’);
Tref = str2double(get(obj,'String’));
hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’,’kp");

kp = str2double(get(obj,’String’));

hf = gcef;

obj = findobj(hf,'Tag’, ki’):

ki = str2double(get(obj,’String’));

end

timel(pos) = t;

v = sin(2¥t) + delta;

datal(pos) = y; -
set(h,’XData’,timel,"YData',datal)
ift ;10

i=[t-9 t];

set(handles.axes1,"Xlim’,[i]);

end

% Equacoes para o controlador PI

e = Tref - T; % calculo do erro

u =2 + kp*(e + eint/ki); % saida do controlador

Q= xu;
% Calculo das derivadas
TO = y;

dT = 1/V*[FO*TO - F*T + Q/p*Cp] - L*k*Ca0/p*Cp:
dadosl(pos) = T;

set(m," XData',timel,"YData',dadosl)
T =T + dT*deltal;

t = t + deltal;

eint = eint + e*deltal;

pos = pos + 1;

drawnow

pause(0.5)

end

end

%

sinal2 = get(handles.degrau, "Value’);
if sinal2 ; 0

global pausar;

global parar;
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global delta;

% eixo do sinal de entrada
axes(handles.axesl);

h = plot([0 10],[-3 3],’EraseMode’,'none’);
axis([0 10 -3 3])

%

t=0
parar = 0;
pos = 1;
timel = []:
datal = []:
dadosl=|;

deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler

% Defini¢ao das constantes

FO = 1; % velocidade volumetrica entrada (m3,/min)
Cal = 2; % concentracao inicial da componente A (moles/V)
Cp = 1. % calor especifico

L = 1; % constante

F = 1; % velocidade volumetrica de saida (m3/min)
V = 3; % volume dentro do tanque (m3)

k = 0.5; % velocidade de reagao (m/min)

= 1.5;

TO = 25; % temperatura inicial do sistema

Y Definicao de constantes para o controlador

cint = (),

delta = 2;

Tred, == 28
kp = 30;
ki:= 0.5;
T = 45;

% eixo da temperatura no sistema
axes(handles.axes2)

m = plot([0 10],[0 50], EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);
legend('Temperatura final do sistema’)
while parar | 100

if pausar == 200

hf = gcf;

obj = findohj(hf,"Tag’,'delta’);

delta = str2double(get(obj,'String’));
obj = findobj(hf,"Tag’, referencia’);
Tref = str2double(get(obj, String’));
obj = findobj(hf,’Tag’,’kp");

kp = str2double(get(obj, String’));
obj = findobj(hf,"Tag’,’ki’); .
ki = str2double(get(obj,'String’));
end :

timel(pos) = t;

y = delta;

datal(pos) =y;

set(h,’XData',timel, YData',datal)
ift j 10

i=[t-9 t];
set(handles.axes1,’Xlim’,[i]);
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end

% Equagoes para o controlador PI

e = Tref - T; % calculo do erro

u = 2 + kp*(e + eint/ki): % saida do controlador

Q= u
% Caleulo das derivadas
0=y

dT = 1/V*[FO*T0 - F*T + Q/p*Cp] - L*k*Ca0/p*Cp:
dadosl(pos) = T;
set(m,"XData',timel,"YData’' dados1)

T =T + dT*deltal;

t = t + deltal;

eint = eint + e*deltal;

pos = pos + 1:

drawnow

pause(0.5)

end

end

{X‘

end

% Fim do Sistema 1

O/(’J

Y% Inicio do Sistema Jacket Lumped

sistema2 = get(handles.cstr_j_1, "Value');

if sistema2 ; 0 % inicio do sistema 1

%

sinall = get(handles.senoide, 'Value');

if sinall ; 0

global pausar;

global parar;

global delta;

% eixo do sinal de entrada

axes(handles.axesl);

h = plot([0 10],[-3 3],'EraseMode’,’none’);
axis([0 10 -3 3])

legend(’Sinal de entrada’)

%

t=0;

parar = (;

pos = 1;

timel = [;

datal = ”

dadost=|];

dados2=|];

dados3=[];

deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler

% Constantes do sistema

TO = 18; % temperatura inicial do liquido (°C)
FO = le-3: % fluxo entrando no reator 1 (m*/min)
Call = 3: % concentracao inicial do sistema (moles/V)
Fj = 0.01e-3; % fluxo entrando na refrigeragao (m®/min)
n=1;

¢ = 0.5; % velocidade de reagao no tanque

p = 3; % densidade do liquido
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Cp = 1: % capacidade calorifica no tanque

U = 0.4; % coeficiente da transferencia de calor
Ah = 1, % area da transferencia de calor

pj = 1.5: % densidade da agua na refrigeragao
Vj = 5e-3; % volume de agua na refrigeragao
Cj = 1; % capacaidade calorifica na refrigeragao
Tj0 = 20; % temperatura da agua na refrigeragao
D = 0.5; % diametro do tanque

V =2

% Definicao de constantes para o controlador
eint = 0

delta = 0;

Vmin = 1; % volume minimo no tanque

kp = 30;

ki = 0.5;

T"=:d5;

% Definicao dos eixos

axes(handles.axes2)

m = plot([0 10],[0 50],"EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend("Volume')

axes(handles.axes3)

| = plot([0 10,[0 50],'EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend (' Concentracao de A’)
axes(handles.axesd)

o = plot([0 10],[0 50],’EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend (' Temperatura final’)

while parar j 100

if pausar == 200

hf = gef;

obj = findobj(hf,'Tag’,'delta’):

delta = str2double(get(obj, String’)):

hf = gef;

obj = findobj(hf,'Tag’, referencia’);

V = str2double(get(obj, String’));

hf = gcf;

obj = findobj(hf,"Tag’,’kp’);

kp = str2double(get(obj,'String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf,'Tag’,’ki");

ki = str2double(get(obj,'String’));

end

timel(pos) = t;

y = sin(2*t) + delta;

datal(pos) = y;

set(h,’XData’ ,timel,"YData’,datal)

if t ; 10

i=[t-0 t];
set(handles.axesl,'Xlim’,[i]

)1
set(handles.axes2,"Xlim’,[i]);
set(handles.axes3, Xlim',[i]);
set(handles.axes4, Xlim',[i]);



end

% Equacoes para o controlador PI

¢ V- Viming % ealculo do erro

u = 2 + kp*(e + eint/ki): % saida do controlador

F =iy

Y Calenlo das derivadas
FO = y;

dV = F0 - F;

dCa = [F0*Ca0 - Tj2*Ca - [V¥*(Ca) n]*k - dV*Ca]/V;
dT = [FO*TO - Tj2*T]/V - [(Ca"n)*k|/p*Cp - [U*Ah*(T-Tj1)]/p*Cp*V;
dTj1 = [4*Fj*(Ti0-Tj1)|/Vj + [U*Ah*(T-Tj1)}/pj*Vi*Cj;
dTj2 = [4*Fj*(Tj1-Tj2)|/Vj + [U*AR*(T-Tj2)]/pj*Vi*Cj;
dTj3 = [4*Fj*(Tj2-Tj3)]/Vj + [U*Ah*(T-Tj3)]/pj*Vi*Cj;
AT = [4*Fj*(Tj3-x(7))]/Vi + [U*Ab*(x(3)-x(7))]/pi*Vi*Ci;
dadosl(pos) = V;

dados2(pos) = Ca;

dados3(pos) = T;

Y%dadosd(pos) = F;

set(m, XData’,timel,"YData’,dados1)

set(l,"XData’ ,timel,"YData’,dados2)
set(o,’XData’,timel,"YData’,dados3)

Y%set(p, XData’,timel,"YData' ,dados4)

% Metodo de Euller aplicado as equacoes

V =V + dV*deltal;

Ca = Ca + dCa*deltal;

T =T + dT*deltal;

Tjl = Tjl1 + dTjl*deltal;

Tj2 = Tj2 + dTj2*deltal;

Tj3 = Tj3 + dTj3*deltal;

Tj4 = Tjd4 + dTjd*deltal;

%% % %% %o % %o % %6 % % % % %o Y% %o %o %6 % % %o % Y% %6 %6 % %% %6 %0 6 % %6 % %6 % %o %
t =t + deltal;

eint = eint + e*deltal;

pos = pos + 1;

drawnow

pause(0.5)

end

end

%

sinal2 = get(handles.degrau, "Value');

il sinal2 ; 0

global pausar:

alobal parar;

global delta;

% eixo do sinal de entrada

axes(handles.axesl);

h = plot([0 10],[-3 3],'EraseMode’,'none’);

axis([0 10 -3 3])

legend('Sinal de entrada’)

%

t =il

parar = 0;

pos = 1

timel = [];
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datal = [);

dadosl=(];

dados2=]];

dados3=(];

deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler

% Constantes do sistema

T0 = 18: % temperatura inicial do liquido (°C)
FO = le-3: % fluxo entrando no reator 1 (m®/min)
Ca0 = 3; % concentragao inicial do sistema (moles/V)
Fj = 0.0le-3: % fluxo entrando na refreigeragao (m®/min)
n =1

k = 0.5: % velocidade de reagao no tanque

p = 3: % densidade do liquido

Cp = 1; % capacidade calorifica no tanque

U = 0.4; % coeficiente da transferencia de calor
Ah = 1; % area da transferencia de calor

pj = 1.5; % densidade da agua na refrigeragao
Vj = 5e-3; % volume de agua na refrigeracao
Cj = 1; % capacaidade calorifica na refrigeragao
Tj0 = 20; % temperatura da agua na refrigeragao
D = 0.5: % diametro do tanque

% Definicao de constantes para o controlador
eint = (;

delta = 0;

Vinin 1; %0 volume minimo no tangue

kp = 30:

ki== 0:b:

T = 45;

Y% Definicao dos eixos

axes(handles.axes2)

m = plot([0 10],[0 50],'EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend("Volume’)

axes(handles.axes3)

1 = plot([0 10],[0 50],'EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend(’Concentracao de A’)
axes(handles.axes4)

o = plot([0 10],[0 50],"EraseMode’,’none’);
axis([0 10 0 50]);

legend ('Temperatura final’)

while parar j 100

if pausar == 200

hf = gcf;

obj = findobj(hf, Tag’,'delta’);

delta = str2double(get(obj,'String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf, Tag’,'referencia’);

Tref = str2double(get(obj,’String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’,’kp’);

kp = str2double(get(obj, String’));

hf = gcf;

obj = findobj(hf, Tag’,'ki");



ki = str2double(get(obj,’String"));
end

timel(pos) = t;

y = delta;
set(h,"XData’,timel,”YData’',datal)
if t § 10

i=[t-9 t];
set(handles.axes1,"Xlim",[i]):
set(handles.axes2, Xlim’,[i]);
set(handles.axes3,"Xlim’,[i]);
set(handles.axes4, Xlim’,[i]);

end

% Equacgoes para o controlador PI
e = V - Vmin; % calculo do erro

u = 2 + kp*(e + eint/ki); % saida do controlador

F = u;

% Calculo das derivadas
F0 =y;

dV = F0 - F;

dCa = [F0*Ca0 - Tj2*Ca - [V¥(Ca) n]*k - dV*Cal/V;

dT = [FO*TO - Tj2*T]/V - [(Ca"n)*k]/p*Cp - [U*Ah*(T-Tj1)]/p*Cp*V;
dTj1 = [A*Fj*(TH0-Ti1)}/Vj + [U*AD*(T-Tj1)]/pj*Vi*Cj;
dTj2 = [4*Fj*(Tj1-Tj2)]/Vj + [U*Ah*(T-Tj2)]/pj*Vj*Cj;
dTj3 = [4*Fj*(Tj2-Tj3)}/Vj + [U*Ah*(T-Tj3)]/pi*Vi*Cj;
ATjd = [4*FJ*(Ti3-x(7))]/Vj + [U*Ab*(x(3)-x(7))] /pi*Vi*Ci;
dadosl(pos) = V;

dados2(pos) = Ca;

dados3(pos) = T;

Yedadosd(pos) = F;

set(m, XData',timel,"YData',dados1)

set(l,’XData’',timel, YData’,dados2)

set(o,"XData’,timel, YData’,dados3)
Y%set(p,'XData',timel,"YData',dados4)

% Metodo de Euller aplicado as equacoes

V =V + dV*deltal;

Ca = Ca + dCa*deltal;

T = T + dT*deltal;

Tjl = Tjl 4 dTjl*deltal;

Tj2 = Tj2 + dTj2*dcltal;

Tj3 = Tj3 + dTj3*deltal;

Tyl - Tj + dTja*deltal;

YoY% Yo % Yo o %o Yo Yo Yo Yo Yo Yo %o Yo Yo %o %o %o %0 Yo % Yo % %o % %o Y 0 % %0 %0 % %o %6 Yo Yo Yo
t =t + deltal;

cint = cint + c¥deltal;

pos = pos + 1;

drawnow

pause(0.5)

end

end

%

end

% Fim do Sistema Jacket Lumped

9% Inicio do Sistema Nao Isotermico

sistema3 = get(handles.cstr_n_isotermico, 'Value');
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if sistema3 ; 0 % inicio do sistema 1
%

sinall = get(handles.senoide, 'Value');
if sinall ; 0

global pausar;
global parar;

global delta;

% eixo do sinal de entrada
axes(handles.axes1);
h = plot([0 10],[-3 3],'EraseMode’,'none’);

axis([0 10 -3 3])

legend('Sinal de entrada’)

%

t = 0;

parar = 0;

pos = 1:

timel = [;

datal = [],

dadosl=(];

dados2=(];

dados3=(];

deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler

% Constantes do sistema

TO = 18; % temperatura inicial do liquido (°C)

FO = le-3; % fluxo entrando no reator 1 (m®*/min)
Cal = 3; % concentracao inicial do sistema (moles/V)
Fj = 0.01e-3; % fluxo entrando na refreigeragao (m?®/min)
fi-= 1

k = 0.05; % velocidade de reagao no tanque

p = 3: % densidade do liquido

Cp = 1; % capacidade calorifica no tanque

U = 0.4; % coeficiente da transferencia de calor
Ah = 1; % area da transferencia de calor

pj = 1.5; % densidade da agua na refrigeracao

Vj = 5e-3; % volume de agua na refrigeragao

Cj = 1; % capacaidade calorifica na refrigeragao
Tj0 = 20; % temperatura da agua na refrigeragao
D = 0.5; % diametro do tanque

Vo= P

% Definicao de constantes para o controlador

eint = (;

delta = 0;

Vmin = 1; % volume minimo no tanque

kp = 30;

ki = 0.5;

% Definicao dos eixos

axes(handles.axes?2)

m = plot([0 10],[0 50],'EraseMode’,’'none’);

axis([0 10 0 50]):

legend('Volume’)

axes(handles.axes3)

| = plot([0 10],[0 50],'EraseMode’,’none’);

axis([0 10 0 50]);

legend('Concentracao de A’)
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axes(handles.axesd)

o = plot([0 10],[0 50],"EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend("Temperatura final’)

while parar j 100

if pausar == 200

hf = gef:

obj = findobj(hf,'Tag’,'delta’);

delta = str2double(get(obj, String’));

hf = gcf;

obj = findobj(hf, Tag', 'referencia’);

V = str2double(get(obj,'String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf,'Tag’,’kp");

kp = str2double(get(obj, String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’,ki’);

ki = str2double(get(obj,’String’));

end

timel(pos) = t;

v = sin(2%t) + delta;

datal(pos) = v;

set(h,’XData’,timel, YData',datal)

ift ;10

i=([t-9 t];

set(handles.axes1,"Xlim’, i
set(handles.axes2,’ Xllm‘,[l
set(handles.axes3, Xlim', i
set(handles.axes4, Xlim’,[i
end

% Equacoes para o controlador PI

e = V - Vmin; % calculo do erro

u = 2 + kp*(e + eint/ki); % saida do controlador

1

F=nu;

% Calculo das derivadas
FO =y,

dV =F0-F;

dCa = [F0*Ca0 - F*Ca - V*(Ca) n*k - dV*Ca]/V;

dT = [(FO*TO - F*T) - (V¥(Ca)"n*k)/p*Cp - (U*Ah*(T-Tj))/p*Cp - dV*T]/V;
dT) = (E*(T0 - T)/V3 + (U*AR¥(T - Tj))/(pi*Vi*Ci);

d:\dusl(pm) £

dados2(pos) = Ca;

dados3(pos) = T;
Y%dadosd(pos) = F;
set(m,'XData',timel,"YData’,dadosl)
set(l,’XData’,timel,"YData’,dados2)
set(o,’XData’,timel,"YData’,dados3)
%set(p,XData’,timel, " YData’,dados4)
% Metodo de Euller aplicado as equacoes
V = V + dV*deltal,;
Ca = Ca -+ dCa*deltal;
T = T + dT*deltal;

= Tj + dTj*deltal;
% %% % % % % o %% %o Y6 % % % %o %o %o %o % %6 %6 %6 % % Yo %o Y6 %o %o % Y6 % %6 % %0 %0 %0 % %0 %o



=t + deltal;
eint = eint + e*deltal;
pos = pos + 1;
drawnow
pause(0.5)
end
end
%
sinal2 = pget(handles.degrau, "Value');
if sinal2 ; 0
global pausar;
global parar;
global delta;
% eixo do sinal de entrada
axes(handles.axesl);
h = plot([0 10],[-3 3],'EraseMode’,'none’);
axis([0 10 -3 3])
legend('Sinal de entrada’)
%
t =D
parar = 0;
pos = 1;
timel = [|;
datal = [[;
dadosl=]|;
dados2=(];
dados3=(];
deltal = 0.05; % Delta do metodo de Euler
% Constantes do sistema
T0 = 18; % temperatura inicial do liquido (°C)
FO = le-3; % fluxo entrando no reator 1 (m?/min)
Cal = 3; % concentracao inicial do sistema (moles/V)
Fj = 0.01e-3: % fluxo entrando na refreigeragao (m?/min)
n=1;
k = 0.05; % velocidade de reagao no tanque
p = 3: % densidade do liquido
Cp = 1; % capacidade calorifica no tanque
U = 0.4; % coeficiente da transferencia de calor
Ah = 1; % area da transferencia de calor
pj = 1.5; % densidade da agua na refrigeragao
Vj = 5e-3; % volume de agua na refrigeragao
Cj = 1: % capacaidade calorifica na refrigeragao
Tj0 = 20; % temperatura da agua na refrigeracao
D = 0.5; % diametro do tanque
N=2
% Definicao de constantes para o controlador
eint = 0;
delta = 0;
Vmin = 1; % volume minimo no tanque
kp = 30;
ki = 0.5;
% Definicao dos eixos
axes(handles.axes2)
m = plot([0 10],[0 50], EraseMode’,'none’);



axis([0 10 0 50]);

legend("Volume')

axes(handles.axes3)

1 = plot([0 10],[0 50], EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend('Concentracao de A")
axes(handles.axes4)

o = plot([0 10],(0 50],'EraseMode’,'none’);
axis([0 10 0 50]);

legend("Temperatura final’)

while parar | 100

if pausar == 200

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’, delta’);

delta = str2double(get(obj, String’));

hf = gcf:

obj = findobj(hf, Tag’, referencia’);

Tref = str2double(get(obj,'String"));

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’,’kp");

kp = str2double(get(obj,'String’));

hf = gef;

obj = findobj(hf,"Tag’,'ki");

ki = str2double(get(obj,’String’));

end

timel(pos) = t;

y = delta;

datal(pos) = v;

set(h,’XData' timel,"YData',datal)

ift ;10

i=[t-9 t]:

set(handles.axes1, Xlim’,[i]):
set(handles.axes2, Xlim',[i] );
set(handles.axes3, Xlim'.[i]):
set (handles.axes X1 [i]):
end

% Equacoes para o controlador PI

¢ = V- Vmin; % calculo do erro

u = 2 + kp*(e + eint/ki); % saida do controlador

F = u;

% Calculo das derivadas
FQ =y;

dV =F0-F;

dCa = [FO*Ca0 - F*Ca - V*(Ca) n*k - dV*Cal/V;

= [(FO*TO - F*T) - (V*(Ca)"n*k)/p*Cp - (U*Ah*(T-Tj))/p*Cp - dV*T]/V;
dTJ (Fj* (TJO TJ))/VJ+(U*Ah*(T Tj))/(pi*Vi*Cj);
dadosl(pos) =
dados2(pos) =
dados3(pos) =

Yidadosd(pos) = F;

set(m, XData',timel, YData’,dadosl)
set(l,’XData’,timel,"YData',dados2)
set(o,"XData’',timel,"YData',dados3)
%set(p,'XData’,timel,"YData’,dados4)



% Metodo de Euller aplicado as equacoes

V =V + dV*deltal;

Ca = Ca + dCa*deltal;

T =T + dT*deltal;

Tj = Tj + dTj*deltal;

% %% % %6 70 % % % %0 %0 %6 % %o %6 %0 %o %6 %0 % Yo % %o %o %6 %6 %0 Yo %0 Yo Yo % %0 % % %o %o Yo %o
t =t + deltal;

eint = eint + e*deltal;

pos = pos + 1;

drawnow

pause(0.5)

end

end

l%W

end

% Fim do Sistema Nao Isotermico

9% % % % % % % % %% Y% %% %% Y Yo % %o Yo %o %o %o %6 %6 %6 Y0 %6 % %6 %6 %o % Y6 %6 % % % Yo
function stop_Callback(hObject, eventdata, handles)

global parar:

parar=200;

%% % % % % % Y6 % To %o %6 % Y Yo %o Yo %o %6 %o Yo Yo %6 % Y %0 %6 %0 % %6 % % %0 %0 % %o Yo
function pause_Callback(hObject, eventdata, handles)

global pausar;

pause(1)

pausar=200;

%% % %6 %0 % %o % %6 % %0 % % Yo %6 % Yo %o %6 %o Yo Yo % Yo %o %o %o %6 %o Yo To Yo %0 %0 % %0 Yo
function close_Callback(hObject, eventdata, handles)
close(handles.figure2)

%% % % % %6 % %6 % % % Yo % % % %o %o %o %o %o Yo %o %o %o %o %0 % %6 %o 0 %0 %0 %0 %0 % Yo %o
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