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Resumo

Este trabalho trata da dindamica de dois processos quimicos, um Trocador de Calor
e um Reator Tanque Agitado Continuo. O comportamento destes sistemas é deter-
minado utilizando-se solugdes matematicas analiticas, bem como, no caso do reator,
utilizando-se uma simulacéo. O trabalho cria um link entre uma aplicagcdo especifica
e métodos matematicos que definem um processo. Os modelos matematicos sao de-
senvolvidos a partir de principios fisicos e quimicos basicos.

Palavras-Chave: Modelagem de sistemas; identificagdo de sistemas; processos
quimicos; controle digital; Matlab.
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1 Introducao

A identificagdo de sistemas surgiu da necessidade de modelar matematicamente
um processo desconhecido baseado apenas na analise de dados obtidos a partir de
medi¢cdes das entradas e saidas. A partir destes modelos matematicos, pode-se de-
senvolver métodos de controle para os processos reais.

Neste trabalho serdo abordados os modelos matematicos de um Reator Tanque
Agitado Continuo e de um Trocador de Calor, analisando-se suas dindmicas e seus
principais tipos. Sera demonstrado também como simular um controle proporcional
para o reator, mostrando suas caracteristicas e resultados.

1.1 Objetivos

Os objetivos deste trabalho séo:

1. Descrever o modelo matematico de um reator tanque agitado continuo e analizar
a sua diméamica.

2. Descrever o modelo matematico de trés tipos de trocadores de calor.

3. Desenvolver uma simulacéo para o reator quimico utilizando o software Matlab.

1.2 Organizagao do Texto

O texto esta organizado da seguinte forma: na secdo 2 estdo descritas as dina-
micas de um reator tanque agitado continuo para reagdes isotérmicas, reagdes em
equilibrio, reagdes consecutivas e reacdes nao-isotérmicas, além de ter como ultimo
item, a apresentacao de uma simulacdo em Matlab para este processo. O modelo ma-
tematico e a analise da dinamica de um trocador de calor estdo mostrados na sec¢éao 3.
Esta secdo compreende a analise de trés tipos de trocadores calor. Por fim, na segéo
4, encontra-se a conclusao para o trabalho.



2 Dinamica de um Reator Tanque Agitado Continuo

Na industria quimica, os reatores s&do a parte mais importante do processo. Neles,
matérias-primas sao transformadas em produtos a seram utilizados posteriormente.
Pode-se encontrar reatores de varios tipos, os quais séo classificados da seguinte
forma. [4]

1. Com relagéo ao formato:

a) Reatores tubulares (PFR - plug flow reactor)

b) Tanque com agitador (STR - stirred tank reactor)
2. Com relacao a producao:

a) Em batelada ou descontinuo (batch reactor)
b) Descontinuo com alimentacao (fed batch reactor)

c) Continuo com agitagéo (CSTR - continuous stirred tank reactor)

O projeto de um reator deve garantir que a reagado ocorra nas condigdes ideais,
aumentando a eficiéncia (alto rendimento e minimo custo energético) na obtengao do
produto final desejado. Desse modo, € de extrema importancia modelar e controlar
este processo. Uma das maneiras de monitorar a reagdo € medir a quantidade da
mateéria-prima que nao reagiu.

Para a modelagem de um CSTR assumiremos o seguinte:

* o reator esta sempre cheio, ou seja, o nivel é constante.

o reator € idealmente misturado, ndo ha gradientes de concentragcéo e a concen-
tragao do reator € a mesma da concentragao de saida.

* a densidade € a mesma durante o processo e idependente da concentragao dos
componentes e da temperatura.

21 Reacao Isotérmica de Primeira Ordem

Considere o reator da Figura 2.1, no qual a reagao acontece a temperatura cons-
tante. Seja F'(m?/s) o fluxo do reator, ca;,(kg/m?) a concentragdo de entrada e V (m?)
o volume do reator. As concentragdes de saida sdo c4(kg/m?) e cg(kg/m?).
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Figura 2.1 — Representacao do reator quimico isotérmico. Fonte [4]

Assume-se que a reagao € de primeira ordem, regida pela equagao estequiométrica
A — B, e que acontece a uma taxa constante k;, ou seja, r = kic4. Neste caso, ndo ha
balango de energia (reagao isotérmica) nem balango total de massa (fluxo de entrada
€ igual ao fluxo de saida). Logo, o unico balango a ser feito € dos componentes A e B,
o qual é dado por: [4]

Taxa de variagao L produgao liquida da
fluxo liquido da
da massa do massa do componente
= | massa do componente | + ] 3 (2.1)
componente dentro _ através da reacao
nas fronteiras

do sistema no sistema

A soma do balango de componente deve condizer com o balango de massa, no
entanto, pode haver producéo ou consumo do componente durante areagao. Usando a
Eq. (2.1), para o componente A com concentragdo C 4 [mol.m ™3] e um fluxo volumétrico
F,, tem-se:

N M

dVCy
dt - ZZI Fv,in,ACin,A - Z Fv,out,jCA + Jtransfe'r + J'reaction (22)

j=1
onde N representa o numero de fluxos de entrada e M o numero de fluxos de saida.
A taxa de reacao do componente A é definida como o numero de mols do compo-



nente produzidos ou consumidos por unidade de tempo por volume, ou seja:

Jre(‘zjtion =7y (2 . 3)

Com isso, como para uma reagao temos Ji,q,s .- = 0, pode-se escrever a Eq. (2.2)

fazendo:
dCA
V% = F(cain —ca) =1V = F(cam — ca) — Vkica (2.4)

A derivada do lado esquerdo representa o acumulo de massa do componente A em
kg/s; o primeiro termo a direita da igualdade representa a diferenga entre o fluxo de
entrada e de saida do componente A; e o ultimo termo representa o desaparecimento
do componente A durante a reagéao (transformou-se em B).

Por analogia pode-se deduzir a equagao que representa o balango do componente
B:

dCB

VE =—Fp+rV=—-Fp+Vkica (2.5)

211 Linearizagao das Equag¢oes do Modelo

A linearizagdo é baseada na expansado em série de Taylor da fungdo ao redor do
ponto de operagcédo. Uma fungdo arbitraria f(z) pode entdo ser aproximada por: [4]

F@) = flan) + & ;x‘)) (%)IO G _2!%)2 (;ié) +... (2.6)

onde z, € o ponto de referéncia. O desvio da variavel do processo do ponto de ope-

racao pode ser dado por 6, = = — x(, ha qual §, € chamado de variavel de desvio.

Ignorando os termos de segunda ou maiores ordens da série, podemos aproximar a

Eq. (2.6) por:
daf

= - 4 2.7

o) = s+ () 5. @)

A fungao original € entdao aproximada pela tangente da sua curva no ponto de ope-
racéo (derivada). Logo:

s = s+ () s 28)

x
Zo



No ponto de operacgao z, §, = 0, assim podemos escrever:

dy, B
o f (o) (2.9)

Introduzimos agora uma nova variavel x = z, + 0,. Entdo podemos reescrever a
Eq. (2.8):

d(xo +6,)  d(xze)  d(d) df
i de o T g ) O (210)
a qual pode ser reescrita utilizando a Eq. (2.9)
d(z) _ (df
e (dm>x0 O (2.11)

Portanto, a linearizagao e aplicagédo da transformada de Laplace na Eq. (2.4) resulta
em:

Vsdca = (Cam — ca)o0F 4+ Foocaim — Fodca — Vkidca (2.12)

a qual pode ser rearranjada para:

K K,
= F ; 2.1
5CA TAS + 15 + TAS + 160Am ( 3)

onde

. V . TR
N F0+Vk'1 N 1"—]{317'1%

R = V' / Fy, tempo de permanéncia do material no reator

TA

S in — Fi
K, — (Cain — ca)o _ (Cain — ca)o/Fo (2.14)
FO + Vk’l 14 leR
F 1
K, :

- F0+Vk1 B 1+k17’R
Linearizando a Eq. (2.5), tem-se:

VS(SCB = —F()(SCB - CB()(SF + Vk’l(SCA (215)

que pode ser reescrita como:



K Ky
Sep = — 5, 2.16
B TRS + 1 + TRS + 1 A ( )
onde
K; = CBO/FU
}(4 = ‘/kl/IQ):: kﬁ7]3 (2.1.7)

2.1.2 Analise do Modelo

A partir das Eq. (2.13) e (2.16) pode-se obter as fungdes de transferéncia neces-
sarias para analisar o modelo. Na (2.13) é possivel observar que a relagdo entre .,
e 0 F é uma funcao de transferéncia de primeira ordem com ganho K; e constante de
tempo 74. Da mesma forma, a relagéo entre ¢., e J.,, € uma fungdo de transferéncia
de primeira ordem com ganho K, e constante de tempo também 7,. Para reacgdes ra-
pidas (k; grande), 74 tende a 1/k;, 0 que tende a zero, ou seja, a resposta do sistema
sera instantdnea. Além disso, os ganhos K; e K, se tornam pequenos. Isso significa
que as matérias primas sdo quase instantaneamente transformadas e que o fluxo de
entrada e a concentragcédo de entrada n&o afetam tanto a concentragdo de saida.

Ja a resposta entre 4., e J.,, pode ser escrita da seguinte forma:

CAin

kiTr

5CB _ é‘CB 5CA o K2K4 _ 1+k‘17’R

— = = = (2.18)
Ocnin Ocy Ocnin  (TRS+1)(Tas+1)  (Trs+ 1)(Tas +1)

que é uma fungao de transferéncia de segunda ordem com constantes de tempo 7

(tempo de residéncia) e 74 (devido a reagao). Desse modo, a resposta € dependente

do tempo de residéncia do material no reator e das caracteristicas da reacao.

2.2 Reagoes em Equilibrio

Consideremos o mesmo reator da Figura 2.1, porém assumindo que a reagao agora
€ uma reacao de equilibrio, A ++ B, com taxas constantes &, para a reacgao direta, e
ko para a reagao inversa. Logo, a taxa de reagao agora é dada por

r = kicqa — kocp (2.19)



A equacéo (2.4) deve ser modificada para:

d
V% = F(CAm — CA) — TV = F(CAin — CA) — V]ClCA + VkQCB (220)
e a Eq. (2.5) conforme segue:
dCB
VE = _FCB +rV =— eB T Vk'ch — VkQCB (221)
Neste caso, a produgao do componente B é diretamente determinada pela conver-
sdo do componente A, logo, medir a concentragdo de saida do componente A é do
nosso interesse. Utilizando os mesmo métodos mostrados anteriormente, a lineariza-
¢ao das equagdes (2.20) e (2.21) resulta em:
K, K, K
(Sc = oF —50 n
A T4+ 1 +TA8—|-1 A +TAS

onde 74, K; e K, sdo os mesmos da (2.14) e K3 é dado por:

Scp (2.22)

ng kQTR
K3 = = 2.23
3 FQ + Vk’l 1 + k’lTR ( )
e
K, K
Oepy = — oF e 2.24
B s + 1 + s +1 ( )
onde as constantes de tempo e ganhos sao definidos por:
— % . TR
B F0+Vl€2 N 1—|—]€27'R
CBo CBo/Fo
K, = = 2.25
4 FQ + V/fg 1 + ]{?QTR ( )
V]Cl leR

K = =
b F0+Uk2 1+k’27'R

Observando a Eq. (2.22) percebe-se que ha um termo adicional 4.,,, em compa-
ragado a Eq. (2.13). Ja a Eq. (2.24) é similar a Eq. (2.16), com 7 substituindo 5.
Se ky, = 0, tem-se 7, = 75, € 0s ganhos K, e K5 da Eq. (2.25) se tornam iguais aos
valores dados na Eq. (2.17).

A resposta entre §.,, e é., agora é diferente, comparada ao caso anterior, ja que

dc,,, também afeta o., através de o.,, e é.,, por sua vez, afeta ., novamente. O

ca



balanco de componentes tornou-se interativo. Pode-se analisar este fato combinando
as Eq. (2.22) e (2.24):
[(Tas + 1)(tes + 1) — K3K5]6., = [K1(15s + 1) — K3K4|0F + Ky(tps + 1)6.,,, (2.26)

Neste caso, a relagao entre ¢, € cy;, NG0 € mais uma fungao de transfréncia de
primeira ordem como anteriormente. Vejamos:

e K 1
- 2(755 + 1 (2.27)
Ocan  (Tas+1)(1ps +1) — K3K5
onde o termo K3 K5 descreve a interagcao entre os balangcos de componente.
Da mesma forma, a relagao entre cp € cy;, pode ser escrita como:
O KK,
5 220 (2.28)

Sonn  (ras+ 1)(rps + 1) — K3K;
A relagéo entre 6., e o fluxo ' também n&o é mais a mesma. Anteriormente tinha-

mos uma fung¢ado de transferéncia de primeira ordem com ganho K; e constante de
tempo 74 (Eq. 2.13). Da Eq. (2.26) temos:

5(:_,4_ Kl(TBS+1)—K3K4
§F  (tas+ 1) (mps + 1) — Ky K

Como podemos ver, a resposta de ¢, que modifica F' pode ser negativa quando
K, — K3K, < 0, 0 que n&do acontecera na realidade.

(2.29)

2.3 Reagoes Consecutivas

Nas sec¢des anteriores vimos que a otimizag&o da obtengao do componente B pode-
ria ser alcangada maximizando-se a conversdo do componente A, o que € equivalente
a minimizar a concentragcao de saida deste componente.

A partir de agora analisaremos as reag¢des consecutivas dadas por:

A—-B—=C (2.30)

as quais possuem taxas de reagao de primeira ordem descritas a seguir:



ra = —kica, 1, =Fkica—kocg, 1.=kocp (2.31)
As equacgbes para cada componente podem ser escritas como: [4]

d
Vﬁ = F(cam —ca) — Vkica
dt
dCB
Vﬁ = —FCB + Vk’lCA — VkQCB (232)
d
v% = —Fec + Viyep

De antemao podemos perceber duas coisas:

» a funcao de transferéncia entre cy;, € c¢c sera de terceira ordem, uma vez que
o balango de cada componente sera uma fungao de transferéncia de primeira
ordem.

» a fungao de transferéncia entre I’ e ¢ sera uma combinacéo entre uma fungao
de transferéncia de primeira, segunda e terceira ordem. O modelo completo de-
pendera dos valores dos ganhos de cada modelo individual.

Linearizando e aplicando a transformada de Laplace a Eq. (2.32), pode-se obter a
funcao de transferéncia entre cc € cy;,:

500 . 5CA (503 560 . K2 K5 K6
Scaim  \0Cain dcy Scg)  (tas+1) (s +1) (trs + 1)
k1T kaoTR

(+k17r) (I+kaTR)
(Tas+ 1)(tps + 1)(trs + 1) (2.33)

onde K, 74 € Tg sao dados pela Eq. (2.14), K5 e 75 sdo os da Eq. (2.25) e K¢ = koTg.
Se B é o componente principal, deve-se saber que este tem uma concentragao
maxima. Para observar isto, primeiro deve-se analisar as respostas de c4 € cz em

relacéo a c4;,. A resposta entre c4 e cy;, foi dada pela Eq. (2.13) e continua a mesma
para a reagao em questao:
K, K,
0cy = OoF 0CAin 2.34
ca s+ 1 +TAS+1CA ( )

Ja a relacao entre cp € ¢y, €:
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S kiTr 1
CB _ 1+k1TR 1+k27‘R (2 35)

SCain (Tas+ 1)(ts+ 1)

2.4 Reagoes Nao-Isotérmicas

Nem sempre os reatores abrigam uma reagao em condi¢des isotérmicas. Nestes
casos, resfriadores, aquecedores ou até reatores revestidos sao utilizados para contro-
lar a temperatura. Os balangos de componentes sao agora afetados pela temperatura,
ja que a taxa de reagao é, por sua vez, dependente da temperatura. Consideremos
uma reagao exotérmica com um calor de reagao dH cujo calor excedente é retirado
através de uma serpentina com area de transferéncia de calor A. Mantem-se as su-
posicao das se¢des anteriores (com excegao da isotermia) e acrescentaremos as se-
guintes:

» 0 coeficiente de transferéncia de calor total U é considerado constante.

» atemperatora no reator € T' e a temperatura média na serpentina de resfriamento
erT..

 a capacidade térmica da serpentina de resfriamento e seu conteudo podem ser
ignorados, uma vez que a capacidade térmica do reator € bem maior.

* areacao considerada é A — B.

» a taxa de reacao é de primeira ordem para o componente A.

A taxa de reacgdo agora € dada por uma equagao equivalente a equagao de Arrhe-
nius: [9]

~E/RT,

r = koe A (2.36)

na qual £ é a energia de ativagcédo da reacdo, R € a constante dos gases e k, € a
constante pré-exponencial. 7' é a temperatura e ¢4 € a concentracdo do componente
A.

Analogamente ao balango de componente com N entradas e M saidas da Eq. (2.2),
o balancgo de energia do sistema pode ser descrito por:
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dE N . M .
% = Z Fm,in,iEin,i - Fm,out,onut,j + Q +W (237)
i=1 j=1
E é a energia total, que é igual a soma da energia interna U, cinética K e potencial
Pg. E é a energia total por unidade de massa.

E=U+Kgp+ Py (2.38)

Do lado direito da equagéao (2.37) temos o calor convectivo de entrada e saida, o
fluxo liquido de calor () que entra no sistema, com:

Q = Qcondugéo + Qradiagéo + Qelétrico (239)

e a quantidade liquida de trabalho que atua no sistema:

W=W,+W+E (2.40)

onde:
W,  trabalho mecanico aplicado, J/s
Wg  energia de expansao, J/s
Podemos fazer algumas simplificagdes:

® KE ~0
porque a velocidade dos fluxos sdo pequenas, ou seja, a contribuicdo da energia
cinética pode ser igonorada.

® PE ~0
porque as diferengas de altura sdo pequenas, ou seja, a contribuicdo da energia
potencial pode ser ignorada.

Com essas simplificagdes ficamos apenas com o balango de energia interna. Da
termodinamica sabemos que a entalpia H € a soma da energia interna e do produto
PV. Usando isto, temos: [4]

dU  dmH dPV & . - .
T T T Z Fm,in,iHin,i - Fm,out,jHout,j + Q +W (241)
a ot At —
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Para muitos liquidos, devido a pequena diferenca de pressao, tem-se d(P/p)/dt =~ 0.
Finalmente, o balango de energia é dado por:

7 N M
dmH . .
T = Z Fm,in,iHin,i<Ca T) - Z Fm,out,jHout,j (Ca T) + Q +W (242)
i=1 j=1
com a entalpia H sendo fungédo da temperatura 7' e da composicéo C.
Considerando um reator com apenas um fluxo de entrada e saida, e sem transfe-

réncia de trabalho W, tem-se:

dH(C,T)
dt
Utilizando as equagdes de dependéncia de temperatura e composi¢ao, além dos
balancos de componentes e termo de resfriamento, podemos reescrever o balango de
energia para o reator da seguinte forma:

- Fm,m,iﬁin,i(oa T) - Fm,out,jf{out,j(ca T) + Q (243)

dT
pVCPE = Fpcp(Tin —T) +rVAH —UA(T —T) (2.44)
onde o lado esquerdo da equacgao representa a acumulagédo temporaria de energia no
reator, (J/s), o primeiro termo do lado direito da igualdade representa o calor que entra
no reator, o segundo termo representa a energia gerada devido a reagado e o ultimo
termo € o calor retirado do reator. Na Eq. (2.44) assume-se que a temperatura de
referéncia é igual a zero.
Combinando a Eq. (2.4) com a Eq. (2.36) temos:
dCA
Vﬁ = F(CAin — CA) — ‘/7" (245)
Geralmente, a concentragao final de ¢, € controlada pela alimentagcédo F' do reator,
enquanto que a temperatura 7' é controlada pelo fluxo de agua da bobina de resfria-
mento, ou seja, controlando-se a temperatura 7.

A linearizagéo da Eq. (2.45) resulta em:

Ki6F OCAin TROT
+ —
Trs+1 Trs+1 Trs+1

Scy = (2.46)

com
TR:V/Fo,Kl = (CAm—CA)Q/FO (247)

Linearizando as equacgdes (2.36) e (2.44), tem-se:
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. —KQ(SF + KB(SEn K4(5T K5(5TC

T = 24
0 7'T8+1 7'T8+1 TTS+1 TT8+1 ( 8)
com
0 =Tr/(1+ UA/Fypcy)
2T 1+ (UA/Fypcy)
1
K3 = 2.49
ST 1+ (UA/Fypcy) ( )
VAH/Fypc,
K, =
1+ (UA/Fopcy)
UA/Fypc,
K5 =
1+ (UA/Fopcy)
A Eq. (2.36) pode ser escrita como:
0r =r10cs + 10T
or
T = (8_014)0 = TO/CAO (250)

0
ry = (a—;)o — Ery/RT’

na qual ry é a taxa de reagao de regime permanente.

241 Condigoes para Estabilidade

Podemos determinar as condi¢des para estabilidade do reator assumindo que nao
existem perturbagdes no sistema, ou seja, 0F =0, dcai, =0, 61, =0e 0T}, = 0.
As equagdes (2.46), (2.48) e (2.50) podem ser reescritas como:
(TRS + 1 + TlTR)(SCA = _TQTR(ST
(trs + 1 — K)dry)dT = Kyridca (2.51)

0 que resulta na equagao caracteristica: [4]

TTTRS2 + (TR — TQTRK4 -+ T -+ TlTTTR)S + (7“17'3 — T2K4 —+ 1) =0 (252)
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A primeira condi¢cao de establididade (estabilidade estéatica) requer:

rTr — T2y +1>0 (2.53)

Substituindo os parametros e combinando com a versao estatica da Eq. (2.45) ficamos
com:

CAin > FO(CAm - CAO)AH E

2.54
CA0 (Fope, + UA)  RTE ( )

A condicao de estabilidade dindmica é:
TR — 1oTrKy + 70 + ri77p7R > 0 (2.55)

Mais uma vez, substituindo os parametros e combinando com a versao estatica da Eq.
(2.45), temos:

CAin Fypc, i1 Fo(caino — cao)AH E

cao (Fope, + UA) (Fope, + UA)  RTE
Percebe-se que se a Eq. (2.54) é satisfeita, a Eq. (2.56) também é satisfeita. Se a Eq.
(2.54) ndo é satisfeita, o sistema é instavel. Neste caso seu comportamento pode ser
caracterizado por uma fungao exponencial crescente no tempo.

(2.56)

2.5 Simulagao

Agora, examinar-se-a como fazer uma simples simulagao de um controlador para
um CSTR. O controle da concentracéo de saida sera feito através do fluxo volumétrico
de entrada.

No entanto, primeiramente ira ser analisada a simulagdo sem o uso de um contra-
dor. Logo apds, sera adicionado um um controlador proporcional simples e, por fim,
sera observada a sua resposta para uma mudancga na temperatura, a qual altera a taxa
de reacao. Os codigos fonte das simulagdes encontram-se no anexo.

Considerando um tanque com volume igual a 100 | e taxa de fluxo volumétrico igual
a 20 m3/s. A concentragdo de entrada sera igual a 2 kg/m?3. Para estas condigdes,
como pode-se observar na Figura 2.2, utilizando a Eq. (2.4) sem nenhum controlador,
a concentracao de saida do componente A € muito alta, o que ndo e desejado.

Pode-se entao calcular o fluxo volumétrico que resultasse na concentracdo dese-
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Figura 2.2 — Grafico do fluxo volumétrico e da concentracdo de A para uma reagdo sem controle.

jada do componente A. No entanto, este calculo funcionaria apenas para estas con-
dicbdes especificas. Caso o reator esquente ou esfrie, o valor do fluxo calculado nao
mais resultara na concentragéao final de A desejada, uma vez que a taxa de reacéo iria
variar.

Logo, precisa-se implementar um controlador que efetivamente controle a concen-
tracdo de saida da reagado, variando apenas o fluxo volumétrico. Para atingir-se o
valor de concentracdo desejado, utilizou-se um simples controlador proporcional, ou
seja, ajustando o fluxo com um ganho proporcional a diferenga entre a concentragao
desejada e a concentragao instantdnea. Obviamente, a escolha do ganho ira impactar
bastante no resultado do controle. Se for muito baixo, a concentracao desejada so6 sera
atingida depois de um longo tempo, e se for alto demais, o controlador pode tornar-se
instavel. A escolha do ganho ideal foi feita pelo metédo da tentativa e erro.
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Foi escolhida uma concentragédo de saida para A igual a 0,5mol/L, o que corres-
ponde a uma transformagao de 75% da concentracgéo inicial do componente.
O fluxo volumétrico é variado da seguinte forma:

Vo = U, + k xerro (2.57)

onde v, é o fluxo volumétrico e £ é o ganho do controlador.
Na Figura 2.3 pode-se ver o resultado desta simulagao.

0 i i i i i i i i i |

20 22 24 26 28 a0 32 34 36 38 40
_ tempo (s)
=
E lg-mmmmrooooes HE N LT . HE— HE Lo T H
o i ! ! : ! ! i : !
= S S P oo I R S [T R TN
kT I ; ; : i i : : i
£ 0 0 0 0 0 0 0 0 0
=R Ui S dommmma e mmmmm [ I Jeommemm Jemmmmmm [ [ 1
o : i i : i i : : i
} 1 1 1 1 1 1 1 1
o : i i : i i : : i
}: ______ F le = = === - e - === - - - [ - - ——- | ) e - === - o
E 1 1 1 1 1 1 1 1 1

| i | | | | | | i
24 20 28 30 32 34 36 38 40

tempo (s)

Figura 2.3 — Grafico do fluxo volumétrico e da concentragéo de A para uma com controlador proporcional.

Observa-se que o controlador diminui rapidamente o fluxo de entrada, de maneira
que o tempo de residéncia do componente aumenta, resultando numa maior quan-
tidade de A transformado e, consequentemente, menor concentracdo deste compo-
nente.
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Supondo que o sistema esta sujeito a uma mudancga de temperatura. Considere que
o reator esfria, fazendo com que a taxa de reacao caia repentinamente pela metada.
A concentracao de saida, claro, aumentaria, uma vez que os componentes nao estao
reagindo tao rapido quanto antes. O controlador, por sua vez, deve entdo diminuir ainda
mais o fluxo de entrada para aumentar o tempo de residéncia. O resultado encontra-se
na Figura 2.4.

16+
E
g g
<L
[
05} M -~
D | | | | | | | |
20 25 30 35 40 45 50 b5 60
tempo (s)
=
E 2[] 2
E 16 ¢
[ F]
=
= 10
=
(=]
ER:
D | | | | | | | |
20 25 30 35 40 45 50 h5 60
tempo (s)

Figura 2.4 — Resposta do controlador proporcional para uma mudanga na temperatura.

Como esperado, a concentragao inicialmente aumenta e em seguida o controlador
diminui o fluxo volumétrico. Nota-se também que o controlador conseguiu manter a
concentracéo de saida desejada, mesmo a taxa de reagdo mudando devido a mudanca
na temperatura. Os desvios que constam no grafico da concentragao final se devem
aos erros numeéricos na resolugao da EDO pelo software Matlab.
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3 Dinamica de um Trocador de Calor

Trocadores de calor sédo dispositivos mecanicos projetados para transferir energia
térmica de um fluido para outro. Em alguns casos, uma parede solida pode separar
os fluidos e prevenir que eles misturem-se. Em outros, os fluidos estdo em contato
direto um com o outro. Nos trocadores de calor mais eficientes, a area de superficia
da parede entre os fluidos € maximizada, enquanto que é a resisténcia de fluxo do
fluido € diminuida o maximo possivel.

Nesta secao serao analisados diferentes tipos de trocadores de calor e seus com-
portamentos dindmicos. O primeiro tipo € o de casco e tubo, onde o vapor condensa
dentro dos tubos e o conteudo de um reator quimico deve ser aquecido. O segundo
tipo a ser analisado também ¢é o de casco e tubo, no entanto, o vapor condensa fora
dos tubos e o liquido a ser aquecido corre dentro deles. Finalmente, o ultimo tipo de
trocador a ser analisado € o trocador de calor em contracorrente.

3.1 Transferéncia de Calor a Partir de uma Serpentina de Aqueci-
mento

Analisemos o tanque da Figura 3.1. Neste caso, assume-se que o calor é trans-
ferido da serpentina para o conteudo do tanque. A analise para a operagao inversa €

similar.
Fo 1, P
sensar de nivel
T —.  Wapor
\LC) T F o p
- et
E +— ]
i
: vapor
o ____,./ condensado
| c::::n::::-
=T ji
[ j

Figura 3.1 — Representacéo do tanque com serpentina de aquecimento

Para simplificarmos a analise devemos fazer algumas suposic¢des:
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» o tanque tem uma temperatura uniforme 7.

» o volume do fluido no tanque é constante, ou seja, os fluxos de entrada e saida
sao iguais.

* 0 vapor condensa dentro da serpentina, portanto uma temperatura de condensa-
¢ao uniforme T, pode ser assumida.

+ o coeficente de transferéncia de calor dentro e fora da serpentina é constante, ou
seja, o coeficiente de transferéncia de calor total também é constante.

* a capacidade térmica da serpentina (MserpentinaCp serpentina) € PEQqUENa comparada
a capacidade térmica do liquido e portanto, pode ser ignorada.

» a dindmica no lado do vapor pode ser ignorada, ou seja, a temperatura do vapor
reage instantaneamente a mudancgas na fonte de calor.

O balanco de energia pode ser entédo escrito como: [4]

T
Ve, 'L = Fpe, (T, ~ T) + UA(T, - T) (3.1)

na qual o termo do lardo esquerdo da igualdade é a acumulagéo de energia, o primeiro

termo do lado direito € a energia transportada pelo fluxo do fluido e o ultimo termo é a

energia transferida pela serpentina. Utilizaremos a seguinte nomenclatura:

p densidade do fluido, kg/m?

1% volume do fluido no tanque, m?

p calor especifico do fluido, J/kg. K

F fluxo através do tanque, m?/s

Tin temperatura de entrada do fluido, K

UA  produto entre o coeficiente de transferéncia de calor total e a area, W /K
Normalmente, a variavel de interesse € a temperatura 1" que afeta o fluxo F' e a

temperatura de entrada T;,. Esta relacdo pode ser obtida através da linearizacéo e

aplicacao da transformada de Laplace na Eq. (3.1) como segue:

K 5T, + K, ST, — K3

0T = 5
TTS+1 TT8+1 TTS+1

5F (3.2)

na qual



20

B pVe,
= pFoc, + UA
UA
Ki=—-—<1 3.3
! pFoc, + UA (3:3)
F
K. PO,

> 7 pFoc, + UA

K, = pCp(Tino — To)

pEoc, + UA
onde o indice '0’ indica o valor da variavel em estado permanente.

Como visto na Eq. (3.2), a temperatura ira determinar repostas de primeira ordem.
A Eq. (3.3) nos faz perceber que o ganho para mudangas de temperatura, seja na
temperatura de entrada ou na temperatura do vapor, € sempre menor que um.

Vale salientar que a relacéo entre a temperatura do tanque e a variavel de entrada
nao sera mais a mesma, caso a capacidade térmica da serpentina seja levada em
conta.

Considera-se que a condugao radial de calor através da parede é ideal e que a
conducdo axial pode ser ignorada. Além disso, a temperatura da parede pode ser
caracterizada por uma temperatura média 7T,,, 0 que € bastante razoavel, uma vez
qgue a condugao de calor e relativamente rapida quando comparada a transferéncia de
calor. A Eq. (3.1) pode ser modificada para:

dr
chpE = Fpc,(Tin, = T) + agAo(Ty — T) (3.4)

onde «ayA, € o produto entre o coeficiente de transferéncia de calor e a area na parte
externa da serpentina, e 7T,, € a temperatura da parede da serpentina. Desse modo,
podemos escrever o balango de energia para a parade como:

dT,
dt
onde o indice 'w’ significa parede.

As equacdes (3.4) e (3.5) formam o modelo do trocador de calor considerando-se
a capacidade térmica da parede da serpentina. Aplicando a transformada de Laplace
e linearizando ambas, ficamos com:

chpw = Oél'Ai(Ts — Tw) — Oé()Ao(Tw — T) (35)



21

K K K
6T = L 5T, + ——2 6T, — ——2 §F
TTS+1 TT8+1 TTS+1
K K
6Ty = ——— 0T, + —>—0T (3.6)

TwS+1 % 1us+1

na qual as constantes de tempo e os ganhos sao definidos por:

pVCp chpw
T ==+ Tw —
pFon + Oévo OéiAi + CY()AO
O[()AU
Ky = Ky = a;Ajai A A
! pF()Cp + Oé()AO 1 “ “ T 0o
pFOCp
Ky=——"F"—— K5 = apgApaiiA; A 3.7
2 pFocy + aodo 5 = QAo A; + A (3.7)
o pCp(Tino — To)
3= — -
pF()Cp + Oé()Ao
5T = ik 5T, + Ka(rws 1) o,
(rrs + 1)(Tws + 1) — K1 K5 7 (mps+ 1) (Tws + 1) — K1 K5 ™
Kg(TwS + 1)

_ 5F (3.8
(rs 7 D(ros £ 1) — KK, T 88

Na Eq. (3.8) podemos ver que a reposta de 7 em relagdo a temperatura do vapor
0T, € de segunda ordem.

3.2 Trocador de Calor de Casco e Tubo com Condensacao de Va-
por

Na Fig. 3.2 esta representado um trocador de calor de casco e tubo no qual o vapor
condensa na parte de fora dos tubos e o fluido esta passando dentro deles.
Antes de desenvolver-se as equag¢des do modelo, algumas suposi¢des sao feitas:

» a temperatura do vapor 7, fora do tubo € uniforme

+ o fluxo do fluido através do tubo é do tipo pistdo e ideal, ou seja, ha um gradiente
de temperatura axial e nao radial

* as propriedades fisicas, como densidade e calor especifico, sdo constantes
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» 0 coeficiente de transferéncia de calor o é constante

» a dinamica do vapor pode ser ignorada, isto é, a temperatura do vapor reage
instantaneamente a mudancas na fonte de vapor

* a conducao radial de calor através da parede do tubo € ideal e a conducéao axial
pode ser ignorada

Assume-se que a capacidade térmica da parede (M,,c,,) ndo pode ser ignorada em
relagéo a capacidade térmica do liquido (M/c;). Logo, o balango de energia para uma
secao da parede em cada ponto z pode ser escrita como: [4]

chw% =, AT — Toy) — afAp(T, = T) (3.9)
na qual:
A;  area de transferéncia de calor por unidade de comprimento no lado do fluido, m
A, area de transferéncia de calor por unidade de comprimento no lado do vapor, m
Cw calor especifico da parede, J/kg. K
M,  massa dos tubos por unidade de comprimento, kg/m
T temperatura do fluido, K
T, temperatuda da parede, K
o coeficiente de transferéncia de calor no lado do vapor, W /m? K
ay  coeficiente de transferéncia de calor no lado do fluido, W /m?* K

O termo do lado esquerdo da Eq. (3.9) representa a acumulagéo de energia, o
primeiro termo do lado direito da igualdade ¢é a transferéncia de calor do vapor conden-
sado para a parede e o ultimo termo e a transferéncia de calor da parede para o fluido

|

Figura 3.2 — Representacao do trocador de calor de casco e tubo. Fonte [4]
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a ser aquecido.

O balango de energia para o fluido é dado por:

Mfcf%—vaFcfg—f =arAi(T, —T) (3.10)

onde:
M;  massa do liquido por unidade de comprimento, kg/m
cy calor especifico do fluido, J/kg. K
F fluxo de massa do fluido, kg/s

Mais uma vez, o primeiro termo representa o acumulo de energia, o segundo re-
presenta o transporte de energia devido ao fluxo e o ultimo termo € o fluxo de energia
da parede para o fluido.

As equacgdes (3.9) e (3.10) podem ser escritas de uma maneira mais simples se
introduzirmos constantes de tempo 7 e a velocidade do fluido v como segue:

Mfo chw
T = Twf = ———
T asAy apAy
M, c F
— v S 3.1
o W (3.11)

Desse modo, os balangos de energia resultam em:

%ﬁﬂzn—n—“ﬂn—ﬂ (3.12)
8t Twf
© T T
TfE+UTfE:Tw_T (3.13)

3.3 Dinamica de um Trocador De Calor em Contracorrente

No trocador em contracorrente da Fig. 3.3, um fluido resfria enquanto que o outro
aquece.

Pode-se escrever equagdes equivalentes a Eq. (3.10) para cada fluido. Caso seja
ignorada a capacidade térmica da parede dos tubos, seria obtido um conjunto de duas
equacdes para resolver. As respostas das temperaturas de saida dos dois fluidos con-
sistiriam da soma de funcbes exponenciais, as quais idicam modelos de ordem alta.
Podemos, entretanto, discutir uma solugédo aproximada para o conjunto de solugdes.

A aproximacgao e obtida escrevendo o conjunto de equagdes como segue:
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oT oT
Mflcfla_tl + Flcfla—; = UA(TQ — Tl)
oT: oT:
MfQCan—; - FQCan—; = UA(Tl - TQ) (314)

onde o indice '1’ é referente ao fluido dentro dos tubos e o indice ’2’ é referente ao
fluido fora dos tubos.

Percebe-se que uma equagéo tem o termo +07'/0z e a outra tem um termo —97/ 0z,
ja que um fluido esta aquecendo e o outro resfriando.

Uma aproximagéao adicional pode ser feita utilizando-se a média aritimética da tem-
peratura:

T:w i=1,2 (3.15)

Substituindo a Eq. (3.15) na Eq. (3.14), a fungdo de transferéncia entre a tem-
peratura de saida de um fluido e a temperatura de entrada do outro pode ser escrita
como:

5T2,out _ 47'1/7'R1
0T in (s + 27 /Tr1 + 1) (128 + 279 /TRe + 1) — 1
T1:Mf1€f1/UA, TQZMfQCfQ/UA (316)

T = Mp/Fy, Tro = M2/ F>

Nota-se que 7 é o tempo de permanéncia do liquido no trocador de calor. Vé-se
também que a aproximagao é de segunda ordem. Quando um fluido tem a sua tempe-
ratura aumentada, a temperatura de saida do outro fluido também comecga a aumentar.
Esta aproximacgao pode tornar-se mais precisa caso seja incorporada a capacidade tér-

F.T,

Figura 3.3 — Trocador de calor em contracorrente
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mica das paredes dos tubos, em partes iguais, nas capacidades térmicas dos fluidos.

Solugdes analiticas de equagdes diferenciais parcial sdo geralmente dificeis. No
entanto, existem aproximagdes numéricas bem precisas nos dias de hoje que podem
ser usadas para resolver este tipo de equacao onde é preciso encontrar a resposta de
uma variavel de um processo que modifica uma variavel de outro.

4 Conclusao e Trabalhos Futuros

Neste trabalho foram abordados os modelos matematicos de um Reator Tanque
Agitado Continuo e de um Trocador de Calor, analisando-se suas dindmicas e seus
principais tipos. Foi ainda demonstrado como simular um controle proporcional para
o reator, mostrando suas caracteristicas e respostas. O ganho deste controlador foi
obtido através do método de tentativa e erro.

Em trabalhos futuros também pode ser feita a simulacéo do controle de um CSTR no
ambiente do Simulink, uma vez que esta ferramenta proporciona melhores respostas
em relagao a resolugdo da equacéo diferencial do sistema. Pode-se ainda implemen-
tar, para este processo, outros tipos de controlador, como Pl ou PID.

Para o autor, a simulagado desenvolvida cumpriu o seu principal objetivo, que era
demonstrar, de forma simples, como funciona o controle de um reator tanque agitado
continuo.

Fica também proposto para trabalhos futuros, fazer a simulacéo e controle do tro-
cador de calor.
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Anexo

Caodigo da simulacao de controle proporcional de um Reator Tanque Agitado Con-
tinuo

/SIS SIS SIS/ SIS/ SISV S/ SISISIS/SVS/S/SISISIS/S/S/S/SISIS SV

% %
% Simulacédo de controle proporcional de %
% um Reator Tanque Agitado Continuo %
% %

S1S1SISSISISISISISISISISIS/S/SIS/S/SISISISISISISISISISISISISISISISISISIS IS8/ /o
function main
close all, clc, clear all

V = 100; % volume do CSTR

vo = 20; % taxa de fluxo volumétrico

Cain = 2;

Ca0 = 2;

tspan = linspace(0,20,20*60); % solugao para cada segundo

function dCadt = cstr(t,Ca)
% A —> B
ra = —0.1*Ca;
dCadt = Cain — Ca + ra*V/vo ;

end
[t,Ca] = oded45(@cstr,tspan,Cal);

figure (1);

27
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subplot(2,1,1)
plot(t,Ca), grid
xlabel (’tempo’)
ylabel ('C_A’)

subplot(2,1,2)
plot(tspan,vo,’b.’), grid
xlabel (’tempo’)

ylabel (' fluxo volumetrico ')

function vo_in = controller(t,Ca)
% simples controlador proporcional que ajusta o fluxo
% volumétrico em um valor proporcional ao desvio entre
% a concentracdo desejada e a momentanea

setpoint = 0.5; % concentragdo de saida desejada
error = setpoint — Ca;

gain = 0.5;
vOo = vo + gain*error;

% Estas condi¢gdes impedem que vo se torne zero ou negativo
% Assume—se também que o fluxo volumétrico maximo é 40.

if vo < 0.001;
vo = 0.001
elseif vo > 40
vo = 40;
end

% plota—se o grafico do fluxo volumétrico aqui para que possamo
% ver como essa variavel muda a cada iteragao.

figure (2);

subplot(2,1,2); hold on

plot(t,vo,’b.”), grid



xlabel (’tempo’)
ylabel (’fluxo volumetrico’)
vo_in =

end

VO,

function dCadt = controlled_cstr(t,Ca)
%A —> B
ra = —0.1*Ca;

% fluxo volumétrico
vo = controller(t,Ca);
dCadt = Cain — Ca + ra*V/vo

end

tspan = linspace(20,40,20%60);
init = Ca(end); % comega no fim da ultima integracéao

[t2 ,Ca2] = oded45(@controlled _cstr,tspan,init);
subplot(2,1,1); hold on
plot(t2,Ca2,’r-"),grid

xlabel (’tempo’)

ylabel (’C_A’)

function dCadt = controlled_cstr_temperature(t,Ca)
%A —> B
ra = —0.05*Ca;
vo = controller(t,Ca);
dCadt = Cain — Ca + ra*V/vo ;

end

tspan = linspace(40,60,20%60);
init = Ca2(end); % comega no fim da ultima integracéo

[t3,Ca3] = oded5(@controlled_cstr_temperature ,tspan,init);
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subplot(2,1,1); hold on,
plot(t3,Ca3, ’k-")

end

grid
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