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APRESENTACAO

Na maioria das vezes, ao tomarmos banho, faz-se necessario um ajuste de temperatura.
Nossa pele permite sentirmos as sensagdes de quente e frio e nosso cérebro gera uma solucao:
abrir ou fechar um pouco mais as véalvulas do chuveiro. Com este exemplo ludico geralmente é
apresentada a nocao de Controle de Processo Quimico em sala de aula. Comparando a um sistema
industrial, a pele € um medidor de temperatura, nosso cérebro é o controlador e nés somos
atuadores sobre as valvulas de controle, alterando o fluxo de dgua para modificar a temperatura. A
charge que serve de capa destes apontamentos mostra de maneira bem humorada um sistema de
controle no qual o préprio homem desempenha os papéis dos modernos sensores industriais. Neste
sentido, uma malha de controle tipica possui as seguintes etapas:

e Medicao: é preciso conhecer a temperatura da agua;

e Comparacao: comparamos a temperatura medida com uma temperatura ideal;

e Controle: a partir de céalculos envolvendo a diferenca entre as temperaturas medida e ideal,
um controlador gera uma solugao (correcao), que pode ser abrir ou fechar uma valvula; e

¢ Correcao: o atuador toma a acao gerada pelo controlador.

Além disso, pode ser destacada a funcao de transmisséo. A informacéo térmica é convertida
em pulsos elétricos e a acdo que tomamos é motora. Medidor, controlador e atuador comunicam-se
em diferentes “linguas” por intermédio de um transmissor.

O Capitulo 1, Introducéo ao Controle de Processos Quimicos, apresenta a importancia desta
area da Engenharia e os conceitos principais, enfatizando a nomenclatura e os tipos de malhas
(loops), agdes de controle e controladores. O Capitulo 2, Transformada de Laplace, traz uma revisao
de Calculo Diferencial e Integral, trabalhando-se com a aplicacdo das transformadas de Laplace na
resolugédo de equagdes diferenciais ordinarias, focando a utilizacao de tabelas. O Capitulo 3, Fungao
de Transferéncia, introduz a modelagem matemética de sistemas dindmicos, analise preliminar para o
projeto de controladores. O Capitulo 4, Simbologia e Nomenclatura ISA, aborda a leitura e construgao
de P&ID's (Piping and Instrumentation Diagrams), destacando-se as malhas de controle de fluxo,
nivel, temperatura e pressdo. O Capitulo 5, Placa de Orificio, trata do dimensionamento do elemento
primario de medicdo de vazao mais empregado na industria. Finalmente, o Capitulo 6, Véalvula de
Controle, discute os principais conceitos teoricos e praticos do elemento final de controle.

Ao longo do curso, além dos novos conhecimentos, sdo resgatados: balanco material em
processos fisicos e quimicos, balango de energia mecéanica, Primeiro Principio da Termodinamica,
célculo de sistemas de bombeamento, estimativa de propriedades fisicas de misturas entre outros.
Além disso, cada capitulo traz questées de Concursos Publicos, a fim de incentivar o aluno a avaliar
sua aprendizagem no decorrer do semestre. Bons estudos!
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1. INTRODUGAO AO CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS

Controlar um processo quimico € manter os valores das variaveis do processo (nivel, fluxo,
pressao, temperatura, pH, condutividade, concentracdo etc.) dentro de limites de projeto. Dentre os
objetivos do controle destacam-se:

a) Garantir seguranga aos operadores;

b) Proteger o meio ambiente;

¢) Promover a qualidade dos produtos (especificagdes);
d) Estabilidade operacional e

e) Lucratividade (eficiéncia e otimizagéo).

1.1 LEIS DE CONTROLE DE PROCESSOS

12 Lei — “O melhor sistema de controle é o mais simplificado capaz de realizar dada tarefa.”
22 Lei — “O processo deve ser plenamente compreendido.”
32 Lei — “Os niveis de liquido sempre devem ser mantidos sob controle.” (LUYBEN, 1997)

1.2 NOMENCLATURA BASICA

= Variavel medida ou do processo (VP): é aquela cujo valor medido é tomado como
referéncia para acao de controle.

= Variavel manipulada (VM): é aquela que é alterada a fim de se manter a variavel controlada
num dado valor constante.

= Variavel controlada (VC): é aquela que se deseja manter em um valor constante.

= Ponto de trabalho (set-point, SP): é o valor constante no qual se deseja manter a VC.

= Erro: é a diferenga entre o SP e a VP, dado por e = SP— VP ou ¢ =R —B.

= Elemento primario (medidor): é o instrumento que realiza medicoes da VP.

= Controlador: é o instrumento que faz a comparacao entre o SP e a VP e julga a melhor acao
de controle.

= Elemento secundario ou final (atuador): é o instrumento (em geral uma valvula) que
promove uma alteragao fisica (ex.: abrir ou fechar) no processo a fim de manter a VC no SP.

= Transmissor: € o instrumento que faz a conversdo de sinal entre medidor / controlador /
atuador. Na industria, os sinais elétricos vao de 4 a 20 mA e os pneumaticos, de 3 a 15 psig.

= Malha de controle: é o conjunto processo / medidor / transmissor / controlador / atuador.

= Malha aberta: o sinal de saida ndo interfere no sinal de entrada (ex.: microondas).

= Malha fechada: o sinal de saida modifica o sinal de entrada (ex.: caixa d’agua).

| EXERCICIO 1.1] Considere o processo de destilagao flash abaixo. Em sua opinido, quais as
variaveis a serem controladas? Esboce medidores e valvulas de controle.

vapor d'agua vapor
demister
alimentagéo vaso
pré- —
aquecedor
liquido
bomba
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1.3 TIPOS DE CONTROLE

a) Controle feedback (por realimentacao): a variavel controlada é a varidvel medida. Desta forma,
a saida precisa ser alterada antes que se tome uma agédo de controle, isto é, as perturbagbes sédo
apenas compensadas. A Figura 1.1 apresenta o diagrama de blocos deste tipo de controle.

perturbagao

———————————————————————— - variavel
I'corr .
ICG egao0 manipulada
|/ \
| s
variavel
CONTROLADOR —L—»| ATUADOR PROCESSO
I controlada

|
|
______________________ 1

variavel
medida

MEDIDOR |«

Figura 1.1 — Diagrama de blocos do controle feedback.

b) Controle feedforward (antecipativo): a variavel medida ndo é a variavel controlada, mas, sim,
uma variavel perturbacdo. Desta forma, visa corrigir os distlrbios antes que afetem a VC. O diagrama
de blocos deste tipo de controle é mostrado na Figura 1.2. Algumas vantagens e desvantagens dos
controles feedback e feedforward estao listadas no Quadro 1.1.

parturbacao
variavel |
s P MEDIDOR =
[ T e e R e e e e e e | correcio vanavel
| ! Y0 manipulada
i | k!
i " BTO | '-. F iy )
sel- i [N A | LU A A varavel
e —— (| CONTROLADOR | ATUADOR f———s o feeie| PROCESS) el
point ¥ f: ! | ){ controlada

Figura 1.2 — Diagrama de blocos do controle feedforward.

Quadro 1.1 — Vantagens e desvantagens dos controles feedback e feedforward (STEPHANOPOULOS, 1984).

Feedback (Realimentacao)

Vantagens Desvantagens
. . e . 1. Aguarda até que o efeito da pertur-
1. N_ao’ requer identificacao e medicao dos bagao seja sentido pelo sistema para,
distdrbios. entéo, tomar uma agéo de controle.
2. Einsensivel a erros na modelagem do 2. E insatisfatério para sistemas lentos ou
Rrocesso. R com elevado tempo morto (dead time).
3. Einsensivel a mudangas nos parametros 3. Pode criar instabilidade na resposta
do processo. em malha fechada.

Feedforward (Antecipativo)

Vantagens Desvantagens
. . 1. Requer identificagcdo e medicéo direta

1. Ag.e ante§ que o ef_elto da perturbagao de todas as fontes de distarbio.

seja sentido pelo sistema. o 2. Nao pode funcionar com distirbios ndo
2. E bom para sistemas lentos ou com signi- medidos.

ficativo tempo morto. 3. Sensivel a variagdes nos parametros
3. Na&o introduz instabilidade na resposta de processo.

em malha fechada. 4. Requer bom conhecimento do modelo.
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c) Controle em cascata: é formado por dois controladores feedback, um escravo e outro mestre. A
saida do controlador mestre estabelece o SP (variavel) do escravo. A saida do controlador escravo
vai para o elemento final de controle. O intuito deste sistema é minimizar perturbagdes na variavel
manipulada. O diagrama de blocos esta representado através da Figura 1.3.

COMPARADOR

sel- S
o E— CONTROLADOR

vanavel

perturbagio perturbagao

sol -
paint correcso variaval

/ . / manipul\a\da

CONTROLADOR H ATUADOR PROCESSO |——.»0:::_2::t:a

varavel
madida

MEDIDOR

MEDIDOR

madida

F 3

Figura 1.3 — Diagrama de blocos do controle em cascata.

Uma comparagao entre os trés tipos de controle apresentados pode ser feita analisando-se o
controle de nivel de um tanque (ver Figura 1.4). Na configuragédo (a), a variavel “nivel” é medida e
controlada; em (b), a perturbacdo (vazao de entrada) é medida para se controlar o nivel e, em (c),
emprega-se um controlador de nivel (mestre) que gera o set-point do controlador de vazao de saida
(escravo), minimizando disturbios desta variavel.

©

(b)

Figura 1.4 — Controle de nivel de um tanque empregando-se diferentes técnicas. (a) Feedback; (b) Feedforward e (c) Cascata.

|[EXERCICIO 1.2]

O fluido de processo de uma unidade industrial € aquecido em um tanque
dotado de serpentina pela qual escoa vapor d’agua saturado. Um engenheiro
quimico faz duas propostas de sistemas de controle, (A) e (B), mostradas
abaixo. Os elementos FT e TT s&o medidores de vazédo e temperatura,
respectivamente. A valvula de controle TCV modula a vazdo de vapor de
aquecimento. Identifigue os tipos de controle associados aos controladores
C1,C2, C3 e C4.

PROPOSTA (A) PROPOSTA (B)
/ e l
@ c2) &
FT)
fluido de ;
processo |
(__')
£ | L
vapor ;;\D
TCV
condensado - : R e
fluido de
processo
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[EXERCICIO 1.3

[EXERCICIO 1.4]

| EXERCICIO 1.5]

\/REFERVEDO

7

No sistema de destilacdo apresentado na Figura 1.5, os elementos LT, FT e
PT sao, respectivamente, medidores de nivel, fluxo e presséo, enquanto LC,
FC e PC simbolizam, nesta ordem, controladores de nivel, fluxo e presséao.
Identifique os tipos de controle da coluna.

_________ CONDENSADOR

v
@@% ACUMULADOR
|

e
| FT FT —{>x] Destilado
@ ® _

|

Figura 1.5 — Sistema de destilagdo do exercicio 1.3.

(Petrobras) Na figura, vé-se um diagrama de controle mostrando a agao do
controlador. No esquema mostrado, P, Q e o tipo de agéo sobre a variavel

controlada séo, respectivamente,
CONTROLADOR

-

Q
a) set point, resultado, direta e J
b) set point, resultado, indireta . o
C) set point, corregao, direta
)
)

=
I
”
—f-@——m—:—»
L !

d) sinal, corregéo, direta =+ L
e) sinal, resultado, indireta

VARIAVEL CONTROLADA

VARIAVEL

N CONTROLADOR P Q CONTROLADA
T 1
| MODOS DE | ELEMENTO ®
I I CONTROLE
L e 4 T
R
SISTEMA DE

VARIAVEL MEDIDA

(Petrobras) O diagrama de blocos, descrito na figura acima, mostra uma
malha de controle fechada de um determinado processo. Sao vistos agentes
descritos como R, Q, P e N, que séo fornecidos ou recebidos pelo controle e
pelo processo. Os agentes R, Q, P e N sdo, respectivamente,

a) corregao, set point, variavel manipulada, agao

b) acao, variavel manipulada, resultado, set point

c) distarbio, variavel manipulada, resultado, medigao

d) disturbio, variavel manipulada, correc¢éo, set point

e) set point, corregéo, variavel manipulada, acao

—_— — — —

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



[EXERCICIO 1.6

Variavel Controlada

OPERADOR | Ex90°C Controlador] ‘/ Sensor de

Set-Point Temperatura
(SP) |

Y

Fluido Aquecido

Vapy
I— Condensado

Variavel Manipulada

Fluido

(Petrobras) No processo de aquecimento de um fluido com uso de vapor e
trocador de calor, utiliza-se um controle de processo a fim de garantir a
eficiéncia dessa operagdo. Analisando o esquema acima, verifica-se que o
controle € uma malha

a) fechada, sendo que o operador nao interfere no controle.

b) fechada, sendo que o operador interfere no controle.

c) aberta, sendo que o operador ndo interfere no controle.

d) aberta, sendo que o operador interfere no controle.

e) aberta e independe da presenca do operador.

—_— — — —

| EXERCICIO 1.7 | (Transpetro) Em um sistema de controle em malha fechada, a planta € o
elemento que possui a(s) variavel(eis)
a) manipulada(s) b) medida(s) C) erro
d) a ser(em) controlada(s) e) de referéncia

| EXERCICIO 1.8 ] (CEPS-UFPA) Seja um sistema de controle em malha fechada, mostrado na
figura abaixo.
l‘v’ugmr

— - Vilvula
: Transmissor de de Controle

Temperalura
Sensor de ; 5
Controlador Temperatira I'rocador de Calor
atuire
R Tl [P —— ’
Agua de saida o e R e L e
(aquecida) - —— e - #

—_— >
Agua de entrada
(fria)
Condensado

Sobre o referido sistema, apresentam-se as seguintes afirmacoes.

I. Os elementos primarios do controle sdo representados pelo sensor de
temperatura e pela valvula de controle.

Il. A varidvel manipulada é a posi¢éo da valvula de controle.

[ll. A varidvel de processo é a temperatura da agua de saida.

IV. O set-point desta malha é a temperatura desejada da agua aquecida.

V. A pressao do vapor e a vazao de agua sao perturbacdes do processo.

Estéo corretas as afirmagoes:
a)l, llelll. b)Ill, IVeV. c)ll,IVeV.
di,llleV. e)l,lleV.

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



[EXERCICIO 1.9

| ESTUDO DE CASO|

FUNCAO DE | yal0R DESEIDO

(ONTROLE
TRANSHISSOR| | 5
VARIAVEL X
MANIPY L.M]ﬁ; PROCESSO _ >
VARIAVEL CONTROLADA

CARGAS

(Petrobras) O tipo de controle ilustrado no sistema acima é
a) antecipativo, apenas.

b) manual tipico, apenas.

c) antecipativo associado a um controle por retroalimentacéo.
d) por retroalimentagdo com agéo automatizada.

e) por retroalimentagdo com agao manual.

)
)

SISTEMA DE CONTROLE DE UM FORNO PRE-AQUECEDOR DE OLEO

“Em uma refinaria, uma fornalha pré-aquece 6leo cru que, em seguida, é fracionado (Figura 1.6). Dois
engenheiros discutem a implantacao de um sistema de controle para este forno.

Engenheiro de Controle (E.C.): Quais sao seus objetivos de operacao?

Engenheiro de Processo (E.P.): Nés gostariamos de entregar 6leo cru para a unidade de

fracionamento a jusante a uma temperatura alvo consistente
T*. O valor deste set-point é usualmente determinado pelo
tipo de éleo cru e pelo rendimento desejado da refinaria.
Portanto, muda a cada 2-3 dias. N6s também temos um limite
superior de restricdo, T, sobre o quanto a temperatura dos
tubos do forno pode alcancar.

CONDENSADOR

TANQUES DE
ESTOCAGEM

————— nafta

FORNALHA

leves

O el
‘ pesados

BOMBAS DE o residuo de altg
ALIMENTAGCAO gl ponto de ebuligdo
o ©

2 FRACIONADOR

Figura 1.6 — Sistema de pré-aquecimento e fracionamento de 6leo cru.

E.C.: Portanto, das suas duas saidas de processo, F e T, a primeira é estabelecida externamente
pelo fracionador, enquanto a ultima é aquela que vocé esta preocupado em controlar?

E.P.: Sim.

E.C.: Seu objetivo de controle €, portanto, regular a saida do processo, T, assim como lidar com o
problema servo de mudangas de set-point a cada 2-3 dias?

E.P.: Sim.

E.C.: De suas variaveis de entrada, quais sdo aquelas sobre as quais vocé realmente tem controle?

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



E.P.:

E.C.:

E.P.:
E.C.:

E.P.:

E.C.:

E.P.:

E.C.:
E.P.:

E.C.:
E.P.:

E.C.:

10

Apenas a vazdo de ar, Qa, e a vazdo de gas combustivel, Qc, € mesmo assim noés
usualmente pré-estabelecemos a vazao de ar e mudamos apenas a de gas quando
necessario. Nossa principal variavel de controle é a razao ar-combustivel.

As outras variaveis de entrada, a vazao de éleo cru, Fg, e a temperatura de entrada, Ty, séo,
portanto, perturbacoes?

Sim.
Ha outras variaveis de processo de importancia que eu deva conhecer?

Sim. A pressao de fornecimento de gas combustivel, Pc, e o calor latente, A¢c. Eles variam
significativamente e n6s ndo temos qualquer controle sobre estas variagoes.

Qué tipo de instrumentagao vocé tem para aquisi¢cao de dados e implementacao da agao de
controle?

No6s temos termopares para medir T e Ty, medidor de vazao para F e de presséo para Pg, e
uma valvula de controle na linha de combustivel. N6és temos um pirbmetro 6ptico instalado
para monitorar a temperatura do tubo da fornalha. Um alarme é acionado se a temperatura
fica uns poucos graus préxima da restricao do limite superior.

Vocé tem um modelo de processo disponivel para esta fornalha?

Nao. Mas ha um operador que entende do comportamento do processo muito bem. Nos
temos tentado operar o processo sob controle manual usando este operador, mas o0s
resultados ndo foram aceitaveis. Este registro (Figura 1.7) tirado de um registrador de
temperatura é bastante representativo. Esta é a resposta para um aumento degrau na vazéao
de entrada F.

Controle manual

B A
N’

o -

Temperatura

Sem controle

Tempo

Figura 1.7 — Variagédo da temperatura com controle manual.

Vocé tem uma ideia do que poderia ser responsavel?

Sim. Nés pensamos que tem a ver com as limitagcées humanas basicas; sua antecipacao do
efeito da perturbagédo na alimentacdo é engenhosa, mas imperfeita, e ele simplesmente nao
consegue reagir rapido o bastante a influéncia dos efeitos de perturbagcao adicional na
pressao de fornecimento de combustivel e no conteldo energético.

Entdo vamos comecar com um sistema feedback simples (Figura 1.8 (a)). Vamos instalar um
controlador de temperatura que usa medidas da saida da fornalha, T, para ajustar a vazao
Qc. Vamos usar um controlador PID com estes parametros para comecar. Sinta-se livre para
reajustar o controlador se necessario. Vamos discutir os resultados assim que estiverem
prontos.

Apéds a implantagéo do sistema feedback, os engenheiros voltam a se encontrar.

E.P.:

E.C.:

O desempenho do sistema feedback, ainda que melhor que o do controle manual, ndo é
aceitavel. Muita alimentacdo a baixa temperatura € mandada para o fracionador durante as
primeiras horas que se seguem a cada aumento de F.

O que é preciso € um meio pelo qual ndés possamos mudar a vazdo de combustivel no
instante que detectarmos uma mudanga na vaz&o de alimentagdo. Tente primeiramente esta

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA
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estratégia de controle feedforward (Figura 1.8 (b)) sozinha; aumente-a com o feedback apenas
se achar necessario.

Dias depois das tentativas com os sistemas feedforward e feedforward combinado a feedback...

E.P.:

E.C.:

Com a estratégia feedforward sozinha houve a vantagem de rapidamente compensar o efeito
da perturbacéo, pelo menos inicialmente. O principal problema era a nao disponibilidade da
medida da temperatura de saida do forno para o controlador. Como resultado, nds tivemos
offsets. Desde que ndés ndo podemos aceitar estes erros persistentes, tivemos de ativar o
sistema feedback. Como esperado a adi¢do do sistema feedback (Figura 1.8 (c)) retificou este
problema. Mas nés ainda temos um grande problema: a temperatura de saida da fornalha
flutua, algumas vezes de forma inaceitavel, sempre que nds observamos variagcdes na
pressdao de chegada do gas combustivel. Adicionalmente, estamos certos de que as
variagées no conteudo energético do gas contribuem para estas flutuagdes, mas ndo temos
uma maneira facil de monitora-las quantitativamente. Neste ponto, no entanto, elas nao
parecem ser tao significativas quanto as variagées na pressao de fornecimento, Pg.

Vamos focalizar no problema causado pelas variagdes na pressao de fornecimento de
combustivel. E facil de ver porque isto deve ser um problema. O controlador pode apenas
ajustar a valvula na linha de combustivel; e embora n6s esperemos que posicoes especificas
da valvula devam corresponder a vazdes especificas de combustivel, isso sé sera verdade se
a pressao de chegada for constante. Quaisquer flutuagdes na pressao de géas significam que
o controlador ndo vai obter a vazdo de combustivel solicitada. Nés devemos instalar uma
malha adicional para assegurar que o controlador de temperatura obtém a mudancga de vazao
verdadeira que ele solicita; uma simples mudanc¢a na posigdo da valvula ndo vai assegurar
isso. N6s devemos instalar um controlador de pressao entre o controlador de temperatura e a
valvula de controle da linha de combustivel. A tarefa deste controlador interno sera assegurar
que a vazdo de combustivel solicitada pelo controlador de temperatura sera realmente
entregue a fornalha, independentemente de variagdes na presséo de fornecimento. A adicao
desse sistema de controle em cascata (Figura 1.8 (d)) devera funcionar bem.

Com o sistema em cascata, associado ao controle feedforward, a temperatura de 6leo cru na saida
da fornalha foi mantida muito proxima do valor T* em qualquer instante do processo. Entretanto, o
operador que realizava o controle manual inicial foi devolvido ao mercado de trabalho.”

Temperatura (b) Temperatura
Feedforward
Feedback s
g - T
Sem controle em 'c;)r;tFo-le
Tempo Tempo

(d) i
Temperatura / Temperatura

T ey t—rs

FF + Cascata
~—

Sem controle

Tempo Tempo

Figura 1.8 — Implantagao do controle automatico no forno. (a) Feedback; (b) feedforward; (c) FB + FF e (d) FF + Cascata.
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1.4 ACOES DE CONTROLE

a) Proporcional - P

= A corregao é proporcional ao erro;

= Aparecimento de um erro persistente (offsef), isto é, a variavel controlada ndo retorna ao
seu set-point inicial;

» Equacao caracteristica dada por:

c() =K.e(®) +b,
em que:

c(t)é o sinal de saida do controlador (correcao)

e(t) é o erro (diferenga entre o set-point e a variavel medida)
b é o sinal de saida quando o erro é zero e

K. é o ganho proporcional do controlador

= O ganho proporcional expressa a relacdo entre as variagbes dos sinais de saida e de
entrada:

Asaida

¢~ Aentrada

= Para Asaida = 100%, isto é, fechamento ou abertura total da valvula, Aentrada é denominada
banda (ou faixa) proporcional (BP):
100 100
= — L =
¢ BP K.

= Quanto maior o valor de K., menor é o offset e maior a oscilagéo (risco de instabilidade). A
Figura 1.9 exemplifica este comportamento;

= Controladores de acao exclusivamente proporcional sdo os menos onerosos. Entretanto, o
processo deve suportar os offsets intrinsecos deste tipo de agao de controle.

¥y
(4}
o)
L+
o
@
T

Tempo —=

Figura 1.9 — Agéo proporcional a uma entrada degrau. (a) K¢ elevado e (b) K¢ baixo.

b) Integral — |

= A correcdo depende do erro e do tempo que ele perdurar;
= Quanto maior o erro, maior a velocidade de correcao;

= Elimina offset,

» Equacao caracteristica dada por:

t

1

c(t) == fs(t) dt+b,
! 0

em que:

T; € o tempo integral

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF2 FRANCA
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c) Derivativa-D

= A correcao é proporcional a velocidade do erro;

= Quanto mais rapida a razao de mudanca do desvio, maior sera a correcao;
= N&o atua caso o erro seja constante;

» Pode amplificar ruidos (perturbacgoes), exigindo a instalagdo de filtros;

» Equacao caracteristica dada por:

de
C(t)z‘[d a"l‘b,

em que:

T4 € 0 tempo derivativo

O Quadro 1.2 mostra as respostas das agdes individuais e combinadas mais comuns em um
sistema de malha aberta submetido a diferentes tipos de disturbios (entradas).

Quadro 1.2 — Respostas de agdes de controle em sistemas de malha aberta.

SRR | | SENoToAL
5 - = T _/ !
P |J | |
O ol B _m/m( -
b ] | . | DA
it k| e
o | F— | 7 | oo
e | | 7P

1.5 TIPOS DE CONTROLADORES

Os controladores mais comuns sédo o P, Pl e PID. A Figura 1.10 ilustra a resposta destes tipos
de controladores a uma dada perturbacgéo, evidenciando o comportamento da variavel controlada ao
decorrer do tempo.

Variavel
controlada
Sem controle
— I
offset
Set-point = T
PID =1]
Tempo

Figura 1.10 — Respostas de diferentes tipos de controladores (PERRY & GREEN, 2008).

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA
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Como visto, o controlador proporcional gera um offset, enquanto os demais eliminam este
erro; e o controlador PID tem uma resposta mais répida comparado ao PI. A Tabela 1.1 fornece uma
direcédo na escolha do tipo de controlador, devendo ser levados em conta também outros aspectos na

selecao (ex.: econémicos).

Tabela 1.1 — Guia para selegéo preliminar do tipo de controlador.

Variavel Controlada Processo permite
Controlador
Fluxo Nivel | Pressdo | Temperatura | Offset Ruido* | Tempo morto**
P Sim Sim Sim Sim Sim Sim Sim
Pl Sim Sim Sim Sim Nao Sim Sim
PID Nao Raro Raro Sim Nao Nao Nao
*Ruido: erros temporarios (causados por vento forte, descargas atmosféricas etc.) que néo refletem condigdes reais

**Tempo morto:

do processo.

intervalo entre a perturbagéo e a agdo de controle.

| EXERCICIO 1.10]

(Petrobras) Considerando-se um sistema de controle que emprega um

|EXERCICIO 1.11]

[EXERCICIO 1.12]

controlador do tipo PID, a(s) parcela(s)

a) proporcional nao afeta a dindmica do sistema de controle.

b) derivativa nao influencia na amplificagéo de ruidos.

c) integral ndo afeta no comportamento em regime permanente.

d) proporcional e derivativa influenciam o amortecimento do sistema.
e) proporcional e integral afetam apenas a estabilidade do sistema.

—_ — — —

Associe corretamente.
(1) Controle proporcional.
(2) Controle integral.

( 3) Controle derivativo.

() Tipo de controle que corrige o erro e elimina o offset.
() Tipo de controle que produz uma saida incorreta na presenga de ruidos.
() Tipo de controle que pode deixar offset.

(Petrobras) O grafico abaixo ilustra efeitos de diversos modos de controle.

Variavel controlada, desvio
do valor inicial

0 4 8 12 16
Tempo, min —»

Algum deles representa corretamente a resposta de um sistema de controle
proporcional-integral?

a) Sim, o0 1.

b) Sim, o 2.

c) Sim, 0 3.

d) Sim, o 4.

e) Nao, nenhum deles.

—_— — — —
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[EXERCICIO 1.14]

| EXERCICIO 1.15]

| EXERCICIO 1.16 ]
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Variavel controlada

PONTO DE AJUSTE

T
Tempo (minutos)

(Petrobras) O grafico acima mostra comparativamente alguns modos de

controle aplicados em ajustes de controladores de processo. Os modos de

controle descritos em X, Y e Z séo, respectivamente,

a) proporcional, proporcional + integral, proporcional + integral + derivativo

b) proporcional + derivativo, proporcional + integral + derivativo, proporcional

c) proporcional + derivativo, proporcional + integral, proporcional

d) proporcional + integral + derivativo, proporcional + derivativo, proporcional

e) proporcional + integral + derivativo, proporcional + integral, proporcional

(Petrobras) No controle de processo, fazem-se necessarios ajustes de modo
a garantir a confiabilidade de valores e respostas. Varios conceitos sao
importantes, como sensibilidade, tempo morto e ganho. O ganho do sistema
de controle

a) é definido e fixado por tipo de controlador, variando de acordo com a
aplicacéo do controlador.

b) pode ser sempre usado para ajustar sinal de entrada e saida de um
indicador.

c) depende do operador do sistema, pois ha a necessidade de ajuste no
processo produtivo por parte dele.

d) define a relagéo entre o sinal de saida e o sinal de entrada do controlador.
e) garante que a variavel de processo tenha seu valor sempre correto.

(Petrobras) O modo derivativo ideal de controladores com retroalimentagéo
negativa

a) ndo afeta o valor estacionério final do erro e age baseado na taxa de
mudanca de erro.

b) ndao afeta o valor estacionario final do erro e é insensivel a ruido na
variavel medida.

c) age baseado na taxa de mudanca do erro e é insensivel a ruido na variavel
medida.

d) elimina o erro estacionario final e age baseado no somatério do erro ao
longo do tempo.

e) reduz o erro estacionario final e age de forma reversa ao erro.

(Petrobras) Em relacdo ao tipo de acdo de controle utilizado nas situagdes
mais comuns, analise as afirmacgdes a seguir.

I. A agdo proporcional é essencial para o controle de nivel.

Il. A acdo integral é essencial para o controle da pressao de gas.

[ll. A acéo derivativa é essencial no controle de vazao.

IV. Tanto a acdo proporcional quanto a derivativa sdo essenciais no controle
da pressao de vapor.

Esta correto APENAS o que se afirma em

a) lll. b) IV. c)lell d)lelV. e)llelll.
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| EXERCICIO 1.18]

| EXERCICIO 1.19]
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(Sudene) Um dado processo, quando submetido a uma variagdo degrau em
uma entrada do tipo perturbacdo ou disturbio, exibe as curvas de resposta
mostradas abaixo para o caso sem controle (curva tracejada) e com controle
(curva cheia), tal que Y é a variavel controlada em variaveis-desvio.

_______________

351 o ]

e SEM

A —— o

Py
3+ Iy E
28l & 4
i
£

= 2P / -

Admitindo que o set point ndo foi alterado, o valor absoluto do offset para o
caso com controle é dado por
a)0. Db)1. c¢)2. d)3. e)4

(Eletrobras) Sejam os exemplos de controle de processos apresentados na
tabela abaixo:

CASO Variavel Caracteristicas Aceitacao
Controlada da Malha de offset
sinal de medida
- i apresenta ruido de alta .
l. vazao de liquido frequéncia, devido & Sim
vibragdo da bomba
sinal de medida
. i apresenta ruido, devido .
I nivel de liquido 3 turbuléncia do liquido | oM
que entra no tanque
temperatura em estégio | presenca de tempo =
[l oS Nao
de coluna de destilagcdo | morto na malha
V. pressao em um vaso pequeno tempo de Nao
resposta do processo

Caso se preocupe em conciliar simplicidade (em termos de numero de
parametros de ajuste do controlador), desempenho e estabilidade em malha
fechada, o controlador mais adequado para cada caso sera:

a) . P; 1. P; lIl. PID; IV. PI.

b) I. P; Il. PD; llI. PID; IV. PID.

c) l. PI; 1. PD; I P; IV. P.

d) L P; 1L P; L PIIV. P.

e) I. P; 1l. PID; lll. PID; IV. PID.

(CEPS-UFPA) Um transmissor de temperatura com faixa de operagao entre
0—100°C com sinal de saida de 4—20 mA tem uma tolerancia de calibragao
especificada de +0,5°C. Neste caso, a tolerancia de saida, em mA, é de:

a) 0,02 b) 0,01 c) 0,08 d) 0,1 e) 0,4

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA
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| EXERCICIO 1.20 | (Petrobras) Constatou-se que uma variavel de processo em malha fechada
apresentava elevadas sobrelevagdes (ou overshoots) em resposta a
distlrbios ou mudancgas no seu set point. Diagnosticou-se que a causa desse
comportamento era a sintonia inadequada do controlador, que era um PI, com
funcdo de transferéncia dada por G¢(s) = K¢ (1 + 1/1;8), tal que K¢ € o ganho
do controlador (adimensional) e t; é o tempo integral (com unidade de
tempo). Dentre as alteracdes de sintonia apresentadas abaixo, a resposta em
malha fechada com o PI se tornara menos oscilatéria devido a:
a) diminuigao de K¢ e de ;.
b) diminuicao de K¢ e aumento de T;.
¢) aumento de K¢, mantendo-se T fixo.
d) aumento de K¢ e de T;.
e) aumento de K¢ e diminui¢do de T.

[EXERCICIO 1.21]

ENTRADAS K L M N

- N | s _/ Sy
Proporcional _I _I L =/ A
Irtegral _/ Tl = e
Derivativo J —A v- _'_ J'BQ'][J
| e | =
T | F— || 7 A

(Petrobras) O quadro acima mostra como sao os modos de operagdo dos
diversos tipos de controle. Em cada coluna, observa-se como a agéo de cada
tipo de controle pode atuar. Os modos K, L, M e N s&o, respectivamente,

a) rampa, pulso, degrau e senoidal.

b) rampa, senoidal, degrau e pulso.

c) degrau, pulso, rampa e senoidal.

d) degrau, senoidal, rampa e pulso.

e) degrau, rampa, pulso e senoidal.
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2. TRANSFORMADA DE LAPLACE

Seja uma funcéo f(t) no dominio da variavel real t. A transformada de Laplace de f(t) € uma
funcao F(s) (dominio da variavel complexa s ou dominio de Laplace) definida pela integral:

+00

L{f(t)}=F(s) = f e St f(t) dt

0

A transformada de Laplace é utilizada para transformar equacoes diferenciais lineares com
coeficientes constantes em equacoes algébricas (de mais facil resolugdo). Esquematicamente:

Equacéo Diferencial Solugdo da E.D.

Dominio t

Dominio s

Equacao Algébrica —— | Solugdo

A transformacao de F(s) em f(t) € chamada transformada inversa de Laplace (L_1), dada por:

c+ooi
1
L7Y{F(G)} = f(t) = — f eStF(s) ds
2mi .
c—o001
| EXERCICIO 2.1 A partir da defini¢cao, obtenha a transformada de Laplace da fungao f(t) = a.
| EXERCICIO 2.2 | A partir da definicdo, obtenha a transformada de Laplace da fungéo g(t) = e ™.

A tabela 2 relaciona algumas funcdes e as respectivas transformadas de Laplace.

Tabela 2 — Exemplos de transformadas de Laplace usuais.

f(t) L{f(0)} = F(s)
A A
S
e—at 1
s+a
1 1
_ a—t/a
a € as+1
1 1
—at _ ,—bt -
b_a(e ™) (s+a)(s+Db)
c—ay _.. c—by ., s+c
=)™+ (i) (s+a)(s+b)
1
t _
SZ
n!
tn Sn+1
% s F(s) — f(0)
(continua)

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



19

Tabela 2 — Exemplos de transformadas de Laplace usuais (continuagao).

f(t) L{f(t) }=F(s)
d2f(t) s? F(s) — s f(0) — £'(0)
dt?
f f(t) dt FO)
| s
)
sen(wt) S2 + 2
s
cos(wt) SZ + 2
w
e 2 sen(wt) (s +2)2 + w?
s+a
e 2 cos(wt) (s +a)2+ w?

| EXERCICIO 2.3 |

|[EXERCICIO 2.4 |

| EXERCICIO 2.5]

|EXERCICIO 2.6 |

|[EXERCICIO 2.7 |

|EXERCICIO 2.8 |

Determine a transformada de Laplace da fungéo z(t) =5 + 8 t* — e

(Petrobras) Observe a representacéo grafica abaixo.

0 t
Assinale a op¢ao que descreve a transformada da fun¢cdo mostrada.
a) X(s) = Aw / (s + w?) b) X(s) = A c)X(s)=A/(ts+1)
d) X(s)=A/s e) X(s) = 1

(MAYA & LEONARDI) Empregando o método da decomposi¢cdo em fragdes
parciais, obtenha a transformada inversa de Laplace da fungéo:
2s +1

I:(S)=32+33+2

(SEBORG, EDGARD & MELLICHAMP) Resolva a equagéo diferencial:

dy
SE+4y=2 y(0) =1
As equacdes de velocidade para uma reagdo do tipo A — P, ordem zero e
em fase gasosa, sdo (em termos de conversao do reagente A):
o= Cro dXa
AT T+ g X, dt

Deduza a equagao cinética que relaciona tempo e conversao de A.

e —I'A=k

Resolva os seguintes problemas de balan¢co material em regime transiente:

a) Qual o tempo necessario, em horas, para se esvaziar um tanque com nivel
inicial de 5 m e area da secao transversal de 4 m? sabendo-se que as vazdes
volumétricas de carga e descarga sdo, respectivamente, 2 m%h e 6 m¥/h?

b) Calcule a concentragdo de sal no interior de um tanque de 10 m® ap6s 3h
sabendo-se que o mesmo ¢é alimentado com agua isenta de sal a taxa de 10
m?%h e tem concentracao inicial de 20 kg/m®.
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3. FUNCAO DE TRANSFERENCIA

A funcao de transferéncia, G(s), é definida como a razdo entre a transformada de Laplace da
variavel de saida, Y(s), e a transformada de Laplace da varidvel de entrada, U(s).

u(t) ——p» PROCESSO ——»y(t) Dominio do tempo

Y(s)
G(s) = —=
U(s)——» G(s) ——Y(s) Dominiode Laplace U(s)

3.1 SISTEMAS DINAMICOS DE PRIMEIRA ORDEM

Seja a equacdo diferencial linear de um sistema dindmico de 12 ordem:

dy(t
2 };(t) +a,y(®) =a,ut), a,a; ea,constantes

A fungao de transferéncia deste sistema é definida por:

L{y®] _Y(s)

T Z{u®} U@

G(s)

Neste caso particular, teremos:

d
L {ao };(tt) +a, y(0) } = L{au®)} 3.1)

ag [sY(s) —y(0)] +a; Y(s) = a, U(s) (3.2)

g s Y(s) +a; Y(s) = a, U(s) (3.3)

z—‘l’ SY(s) +Y(s) = z—j Uu(s) (3.4)

(Fs+1) v =2 v (35)

az
Y(s) a;
uGs) (? s+1)

1

(3.6)
Substituindo-se os termos constantes

—=K,e —=1, 3.7

G(S) = @ = T, 1 (38)

A equagéo 3.8 é a fungéo de transferéncia para sistemas dindmicos de 12 ordem, sendo:

K, 0 ganho estatico do sistema e
T, @ constante de tempo do sistema.
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3.1.1 RESPOSTA DE UM SISTEMA DE 12 ORDEM A UMA ENTRADA DEGRAU

A
Perturbacao do tipo degrau: U(s) = 5

Funcéo de transferéncia (sistema de 12 ordem):

Y(s K K A
QZ P - Y(s) = p_ .-
U(s) tps+1 s+l s

Transformada inversa da saida pelo método da decomposi¢ao em fragdes parciais:

Kp A a b

(s) rps+1 S rps+1 S (39

K, A _as+b(‘rps+1)

= K,A=(a+bt,)s+b 3.10
(Tp s+ 1)5 (‘rp s+ 1) S P ( p) ( )
Termo independente de s: b =K,A (3.11)
Termo em s: atbt,=0 = a=-K,AT, (3.12)

Substituindo os valores das constantes a (3.12) e b (3.11) na eqg. 3.9, resulta:

_—KpAt, K A
Y(s) = s+l - (3.13)
Com auxilio da tabela de transformadas de Laplace (tabela 2), chega-se a y(t):
= K, AT, (— eV )+ Ky A=K, A—K, Ac~
Y(t)__prEe tRhpA=KpA—-KpAe
y(®) =K, A(1—e ") (3.14)
| EXERCICIO 3.1
7
"
6 7
5 ‘/
S/
yit) /
j|
2
1
0
0 10 20 30 40
Tempo (min)

(Petrobras) A figura acima representa a resposta da variavel de saida y(t) a
uma perturbagdo degrau de magnitude de 2 unidades na variavel de entrada
de um processo, a partir de um instante em que o0 processo estava em regime
permanente. Com base nessas informacoes, a fungédo de transferéncia desse

processo é
a) 2,5/(2s+1) c) 2,5/(30s+1) e) 3,0/(30s+1)
b) 2,5/(5s+1) d) 3,0/(5s+1)
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| EXERCICIO 3.3 |

|EXERCICIO 3.4 |

|[EXERCICIO 3.5]
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Sejam Gi(s), Gao(s) e Gs(s) as fungbes de transferéncia dos sistemas de
primeira ordem 1, 2 e 3, respectivamente.

20

5 0,5
Gi(s) = ST 10 Gy(8) =5 Gs(s) = 25120

+ 10 02s+1
Determine:
a) o ganho estético e a constante de tempo de cada sistema;
b) o valor final no estado estacionario apds uma perturbacdo degrau unitaria
para cada sistema;
¢) os graficos da resposta y em fungao de t.

(Petrobras) Um processo apresenta uma funcao de transferéncia de 12 ordem
entre sua saida Y(s) e sua entrada U(s), expressas em varidveis desvio.
Admitindo-se que uma perturbacdo do tipo degrau unitario foi aplicada em U,
em t = 0, a constante de tempo t, pode ser obtida pelo intervalo de tempo
decorrido entre t = 0 e um valor definido de tempo posterior. Esse tempo
posterior corresponde ao momento para o qual a saida Y(t)

a) comegou a responder.

b) sofreu aproximadamente 63% da variagao total até o estacionario final.

c) sofreu aproximadamente 87% da variacao total até o estacionario final.

d) sofreu aproximadamente 99% da variagao total até o estacionario final.

e) alcancou +5% do seu estacionario final e nele permaneceu.

Um termémetro de mercurio cujo bulbo possui formato aproximadamente
cilindrico de diametro 4,0 mm e comprimento 12,0 mm efetua medicdes da
temperatura de uma corrente de retorno de agua de resfriamento a 30°C
(regime estacionario). Subitamente, a temperatura da agua se eleva a 35°C.
Desenvolva a fungéo de transferéncia do termdmetro e estime o tempo que
leva, em segundos, para que seja registrada a nova leitura.
Dados:  densidade do merctirio = 13600 kg/m®

calor especifico do mercurio = 0,033 kcal/kg

coeficiente de pelicula da agua = 2000 kcal/h.m?.°C

Um tanque de secao transversal constante sofre uma alteracdo na sua vazéao
de alimentacao do tipo degrau, passando de 1 m%/s para 1,5 m®%s. O diametro
e a altura do tanque sé&o, respectivamente, 6 m e 10 m. No regime
estacionario, isto é, antes da perturbagédo, o nivel do tanque era de 6 m.
Considere que a densidade do fluido no tanque seja constante. Estude o
comportamento dindmico deste sistema para os seguintes casos:

CASO A — A vazao de saida é diretamente proporcional ao nivel do tanque.
CASO B — A descarga do tanque é feita por uma bomba (vazao constante).

Apresente as fungdes de transferéncia, o nivel no novo estacionario e, caso
ocorra, o tempo de transbordamento.

CASO A CASO B
Qg Qo

L[;Iq_p h |8| )
q.~ F q.~ cte
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| EXERCICIO 3.7 |

| EXERCICIO 3.8 ]

|[EXERCICIO 3.9|

| EXERCICIO 3.10 |
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Um tanque sofre uma alteragdo na sua vazao de entrada do tipo degrau,
passando de 10 m%h para 15 m%h. A 4area da secdo transversal do tanque é
0,7 m°. Sabendo-se que a altura do nivel de liquido no tanque antes do
disturbio era de 4 m e que, para este sistema, a vazao de saida é diretamente
proporcional a raiz quadrada do nivel, determine:

a) a expressao que relaciona a vazao de saida com o nivel de liquido;

b) a funcao de transferéncia do sistema;

c) o nivel do tanque ao se atingir o novo estado estacionario;

d) para uma altura nominal do tanque igual a 7 m, ocorre transbordamento?
Em caso positivo, em qual instante?

Expansao de f(x) por séries de Taylor em torno de xg:

PG - x0)? TG - D

FO) = fxo) + f1(xo)(x — x0) +

O tanque pulmao de um reator quimico (figura 3.1) recebe 5 m¥min de uma
solucdo contendo, em média, 150 g/m® de determinado sal. A concentragdo
de entrada oscila de forma senoidal, com amplitude de 50 g/m® e periodo de
5 minutos. Pede-se:

a) Calcule o volume util do tanque pulmao de modo que a concentragao de
sal & entrada do reator nao ultrapasse 160 g/m°.

b) Esboce os graficos das concentragdes de entrada e de saida do tanque
pulmao em fungéo do tempo.

c) Qual o atraso (lag) relativo entre as curvas do item anterior?

. F C
Dada a decomposicéo: LA
Ce
) a 4 bs+c
S =

Tps+1 s?+ w?

Tangqua

pulmao

Roator

Figura 3.1 — Representagéo do problema 3.7.

Empregando as fungbes dos tipos de agdes de controle apresentadas no
Capitulo 1 e com auxilio da tabela de transformadas de Laplace, estabeleca a
funcao de transferéncia G¢(s) = C(s)/E(s) para um controlador do tipo PID.

(Termoagu) Qual das fungbes de transferéncia representa um sistema de
primeira ordem?

a)X(s)=1/s b) H(s) / Q(s) =Ry/ (ts + 1)

c) Y(s)/ X(s) =1/ (1°s* +2 {15 + 1) d) H(s) / X(s) =1/ (ts + 1)"

e) H(s) / Q(s) =[1/ (tys + 1)] [Ra/ (T2 + 1)]

(BR Distribuidora) A equagao diferencial a seguir (equagao 1) representa o
comportamento dindmico de um sistema.
dc(t)

T a5t +c(t) = ; uit), c(0)=0 (equagéao 1)

Onde: T é a constante de tempo;
u(t) € uma fungéo degrau de entrada;
R e A séo constantes.

A equagao que representa a resposta c(t) na saida é
a) 1—(R/A).e" b) (A/R).(1—e"") c) (R/A).(1—e")
d) (R/A).(1—e™M e) (R/A).(1—e™™
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(BR Distribuidora) Um tanque com area transversal A(mz), que é alimentado
pelo topo por uma corrente f, (m3/h), tem uma corrente de saida f, (ms/h),
pelo fundo. Na tubulagéo de descarga, foi colocada uma valvula que tem uma
resisténcia R = n/f,, onde n(m) corresponde ao nivel de liquido no tanque.

fy

R
f

Com base nas informacdes, é correto afirmar que o(a

a) nivel de liquido no tanque é dado pela fungdo n(t) = Ry.f; (1—e").
b) nivel de liquido no tanque é dado pela fungdo n(t) = Ry.f;.e".

¢) fungao de transferéncia do processo € N(s)/F4(s) = R/ (Ts + 1).
)
)

2

d) funcao de transferéncia do processo é F(s)/Fi(s) = Ry / (Ts + 1).
e) funcao de transferéncia do elemento de atraso de 12 odem é 1/ AS.

(Transpetro) Considere o enunciado a seguir para responder aos exercicios
3.12,3.13 e 3.14.
A funcgéo de transferéncia no dominio de Laplace de um sistema linear é:

Y(s) K

R(s) Ts+1

onde Y(s) é a variavel de saida e R(s), a variavel de entrada. Nos trés itens a
seguir, considere as condigdes iniciais NULAS.

O valor da resposta em regime permanente desse sistema para uma entrada
do tipo degrau unitario é:
a) K b) t c)1/t d) K/t e) K

Para uma entrada degrau unitario, a saida desse sistema atinge a condicao
de regime permanente num tempo aproximadamente igual a:
a)2t b)5t c)20t d) 2K e)5K

O valor inicial, em t = 0, do sinal de saida desse sistema, quando se aplica

um impulso unitario na entrada é:
a) Kit b) 7K c) 1/K d)tK e)t

(SEBORG, EDGARD & MELLICHAMP) Em dado processo, um tanque de
aquecimento perfeitamente agitado é alimentado com 200 Ib/min de um fluido
frio (p = 62,4 Ib/t3; cp = 0,32 BTU/Ib.°F). O volume util do tanque é de 1,6 ftS.
No regime estacionario, a temperatura de alimentacao T, e a taxa de calor Q,
que é fornecida através de uma serpentina de vapor, sao, respectivamente,
70°F e 1920 BTU/min.

200 Ib/min
70°F—=90°F E‘
Ti ]
Q )
é » T
1920 BT_U —> 1600 w
min min

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



25

Pede-se:

(a) A temperatura de saida T do fluido no regime estacionario.

(b) As funcbes de transferéncia que relacionam as variaveis Q, Tie T.

(c) A nova temperatura de saida do tanque quando a temperatura de entrada
é repentinamente elevada a 90°F e a taxa de calor reduzida a 1600 BTU/min.

3.2 SISTEMAS DINAMICOS DE SEGUNDA ORDEM

Seja a equacéo diferencial linear de um sistema dinamico de 22 ordem:

d?y(t dy(t
a, d};g ) +a, };(t) +a, y(t) = az u(t), ag,a4,a, € az constantes

A funcéo de transferéncia deste sistema pode ser obtida da seguinte forma:

d? d
L {ao digt) +a, }:1(:) +a, y(t) } =L{azu(t)} (3.15)
ag[s?Y(s) —y(0) —y'(0) ] +a;[s Y(s) —y(0) ] +a,Y(s) = a3 U(s) (3.16)
ags2Y(s) +a; sY(s) +a,Y(s) = az U(s) (3.17)
:—Zsz Y(s) + Z—:s Y(s) + Y(s) = z—z U(s) (3.18)
( a—osz + & s+ 1) Y(s) = & U(s) (3.19)
ay ay az
®) >
Y(s a,
G(s) = = 3.20
LR ETEFE Iy (20
Substituindo-se os termos constantes
a3 _ Ao _ a_
g—Kp, az—rz e aZ—ZZT (3.21)
Chega-se a:
Gis) = 1O _ Ky (3.22)

T U(s) T2s24+2Qts+1
A equagao 3.22 é a fungéo de transferéncia para sistemas dinamicos de 22 ordem, sendo:

K, o ganho generalizado de frequéncia zero;
{ o grau de amortecimento (lé-se “zeta’) e
T aconstante de tempo do sistema.

Para sistemas deste tipo, sdo definidos ainda:

w, frequéncia natural do sistema, dada por: w, = 1/1, €
a coeficiente de amortecimento, dado por: a = (- w, .

A partir destes novos conceitos, pode-se reescrever a equagao 3.22 em fungao das variaveis
W, e o

Y(s) Ky w,?

G(s) = =
) U(s) s?2+4+2as+ w,?

(3.23)
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3.2.1 CLASSIFICAGAO DE SISTEMAS DE 22 ORDEM

Os sistemas de segunda ordem sao usualmente classificados em funcao do valor do grau de
amortecimento g, que reflete 0 comportamento tipico da resposta. A figura 3.2 apresenta a resposta
dinamica de um sistema de 22 ordem a uma perturbagéo do tipo degrau para diferentes valores de .

L L R A S R
i =0
i 7={0.1 i

2.0

1.5

pa
i // 740.4 / |
ol /@:().7 \ .
| {=1 |
0.5] // £=2 _

0.0

y(t)

PR IR AU NP AU U AU N N S AU NI N S S
0 o 21 3o 47

wyt /rad

Figura 3.2 — Respostas de um sistema de 22 ordem ao degrau para diferentes graus de amortecimento (OGATA, 2010).

O sistema pode ser classificado em:

e Superamortecido, para ¢ > 1. Quanto maior o valor de ¢, maior o tempo de resposta,
isto €, a demora a se atingir o valor final.

« Criticamente amortecido, para { = 1. E a resposta mais rapida sem “overshoot’, ou
seja, exceder o valor final.

¢ Subamortecido, para 0 < 7 < 1. Ocorrem oscilagdes, mas o sistema ainda é estavel.

Para T < 0, o sistema torna-se instavel, isto é, a resposta ndo atinge valor final estacionario.

3.2.2 RESPOSTA DE UM SISTEMA DE 22 ORDEM A UMA ENTRADA DEGRAU

As definicbes construidas em cima da resposta de sistemas de 22 ordem a perturbacéo
degrau servem como base para analise do desempenho de sistemas de controle, especialmente
guando sao disponiveis respostas graficas. Estes conceitos podem ser ainda extrapolados com boa
aproximacao para sistemas de ordem superior a segunda.

Analiticamente, a fungéo do sinal de saida y(t), com 0 < { < 1, pode ser obtida como segue:

A
Perturbacao do tipo degrau: U(s) = 5

Y(s) Kp 0,?

Funcéo de transferéncia (sistema de 22 ordem): =
une la (si ) U(s) s?2+2as+ wy?

Y(s) = Ky A 3.24

S_sz+20(s+oonz s (3.24)

Definindo-se: wg? = wy? —a? (3.25)
_ Kp A 0,

A eq.3.24 pode ser reescrita na forma: Y(s) = (3.26)

s[(s + @)? + wg?]
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Transformada inversa da saida pelo método da decomposigdo em fragdes parciais:

Kp A w,” a bs+c a(s?+2as+a?)+ bs?+ cs

YOG+ vo]l s TGrartod st gl

Identificando numeradores: K, Aw,’* =(a+b)s*+ (2aa+c)s+a(a®+ wg?)

T ind d d . 2 2\ 2 _ Kp Awnz —
ermo independente de s: a(a®+wg) = KpAwy,” = a—W—KpA
Termo em s: 2aa+c=0 = c¢=-2aK,A
Termo em s a+b=0 = b=-K,A
Substituindo os coeficientes calculados na equagéo 3.27:
KpA KpAs+2aK,A 1 s+ a o
Y(s) = — =K, A [— _ _ ]
(s + a)? + wq4? s (s+0)?2+wg? (s+a)? + wg?
(04
Definicao de coeficiente de amortecimento: a=0w, = w,= z
a2 1 1-¢
Subst. (3.33)em (3.25): wy? = (5) — o = @ (-2 - 1) = < it )
¢ ¢ ¢
o= ad! = Z w
- - d
1-7 J1-0
CZ

Subst. (3.34)em (3.32): Y(s) = K. A |~ st z o
ubpbst. . em . . S) = p S (S+(X)2+(Dd2 \/’m (S+(X)2+(Dd2

Com auxilio da tabela de transformadas de Laplace (tabela 2), chega-se a y(t):

y(®) =K, A {1 —e %t [cos(wd t)+ sen(wg t)]}

¢
J1-¢
¢ V-8 ¢ J1-¢ _J1-¢

N 1
Por definicdo: w,=— = a=— e wg=a- =—
T T

¢ T 4 T

Subst. (3.37) em (3.36), chega-se enfim a:

oms e o Tl T

Graficamente, a fungao y(t) esta representada na figura 3.3.

Tempo de
subida
I

Tempo de
estabilizagéo
I

Resposta (y)

o iy Iy Sy Uy i S

[=]
o~
~

P Tempo (1) §

Figura 3.3 — Conceitos estabelecidos sobre a resposta ao degrau de sistemas de 22 ordem subamortecidos.
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(3.27)

(3.28)

(3.29)

(3.30)
(3.31)

(3.32)

(3.33)

(3.34)

(3.35)

(3.36)

(3.37)

(3.38)
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Da figura 3.3, sao definidos os termos:

e Overshoot: sobreelevacao do sistema, 0S=A'/B=exp(—m{//1 - ) ;

e Razao de declinio: decay ratio, DR = C/A’ = (overshoot)? ;

e Periodo real de oscilacao: intervalo de tempo decorrido entre dois picos (7,) ;

e Tempo de subida: tempo decorrido para a resposta atingir pela primeira vez o valor final (t,).
Também costuma ser definido como tempo para a resposta ir de 10% a 90% do valor final.
Neste caso, pode ser estimado por: t, = 0,25 T ;

¢ Tempo de estabilizacdao: tempo decorrido para a resposta permanecer em um intervalo de
+5% (também adota-se +2%) do valor final (f;). Pode ser estimado por: t, =3t/ {;

e Tempo para atingir o primeiro pico: pode ser calculado por: t, = tt//1— (.

| EXERCICIO 3.16 | (Petrobras) Quando submetido a um degrau unitario, em t = 0, na sua entrada
U(t), um dado sistema apresentou a resposta Y(t) mostrada na figura abaixo.

1.4 T T T T T T T T T

1.2F .

Yit)

041 .

0.2F .

0 2 4 B g 10 12 14 16 18 20

Y(s 2
Se esse sistema apresenta a fungéo de transferéncia UES; 212 Ts+1’

conclui-se que, com base na resposta exibida ao degrau, que
a)¢<o b) =0 c)0<(<1 d¢=1 e)¢>1

|[EXERCICIO 3.17 | (CEPS-UFBA) Considere um sistema cuja resposta y(t) a excitacdo tipo
degrau unitario é descrita pela curva de resposta mostrada na Figura 1.

y(t) 4

t

Figura 1 — Curva resposta de um sistema para uma excitagdo degrau unitario.

Observando-se esta curva, pode-se afirmar que o sistema é:
a) sobreamortecido. b) subamortecido.

c) criticamente amortecido. d) oscilante uniténico.

€) amortecido.
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2,0

::Z *— Sistema |
ra 1O
r2 1
0 T N N
NS

/R

Sistema Il

o4 11

0,2

Tempo (min)

(Petrobras) (Modificada) A figura acima representa a resposta da variavel de
saida a uma perturbagao degrau de magnitude 2 unidades na variavel de
entrada de um sistema de segunda ordem, a partir de um instante em que o
processo estava em regime permanente. Com base nessas informagoes,
conclui-se que

a) o sistema | tem fator de amortecimento ( ) maior que o sistema Il

b) o tempo de subida (ou ascenséo) do sistema | € 10 min.

c) os dois sistemas tém fator de amortecimento ( ¢ ) maiores do que 1.

d) a sobreelevacao do sistema ll é 0,6.

e) o sistema | é mais estavel quando comparado ao sistema Il.

(IPAD) A figura abaixo apresenta a saida de um sistema de controle.

16

15
14 -

[
2]
i N

|
0.8

08 d

0,7 -
06

[
04 ]
|

ult): Sinal de Saida

0,3
0,2
0,1

1]

0 2 4 6 B 10 12 14 16 18 20 32 24 F6 2B I 32
Tempao [s]
Considerando que o valor desejado para a saida seja 1,0, julgue as seguintes
afirmativas
1. O valor do overshoot esta entre 0,4 e 0,5.
2. O maior erro tem 0 mesmo valor que o overshoot.
3. O sistema, neste caso, apresenta um comportamento estavel.
4. O valor do overshoot é 22.

Assinale a alternativa correta:

a) as afirmativas 1 e 2 sao verdadeiras.
b) as afirmativas 1 e 3 sdo verdadeiras.
c) as afirmativas 1 e 4 sdo verdadeiras.
d) as afirmativas 2 e 3 sdo verdadeiras.
e) as afirmativas 3 e 4 sao verdadeiras.

_— — — —
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[EXERCICIO 3.22]
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(Petrobras) A resposta ao degrau de um sistema apresenta tempo de subida
t-= 1.4 s, tempo de pico t, = 3.3 s, tempo de acomodagéo ts = 7.9 s (critério
de 5%) e sobrepasso de 31%. Dentre os graficos abaixo, o que corresponde
a resposta degrau do sistema é:

b) 14

a) 14 L
M\ 1 7N

1 T
MiESE S e = e
—
- o :

i a1
084 T 38 & = L] :'I.r (H] = “pp;r af (TR 5] ] =}
. Eempa 1)
C.} L d:l' LE ]
T3 ﬂ\

188 12

[r ,."r . J[ i

ﬂh - =T og i

i:: 1“

o8

—

a4

I
!

-
a1

Gf 26 4b A% 1] 1% F F- 3

o
aiisdld § 1w % i
Tamga (u}

a8 34 5E1 L] 43 F ] =
Tomps (5}

(CEPS-UFBA) Considere um sistema de controle automatico de temperatura
cujo set-point é 120°C. Considere que o erro em regime desta variavel de
processo situa-se em uma faixa de 5% do valor em regime. Nestas
condicdes, pode-se afirmar que a faixa de controle do sistema situa-se entre
os valores maximo e minimo respectivos de:
a) 123°C e 117°C c) 126°C e 114°C

b) 120°C e 114°C e) 126°C e 120°C

e) 120°C e 108°C

A fungéo de transferéncia de um sistema dinamico de 22 ordem é dada por:

o2 YO _ 1
)= sy ~ 0easzr0d8s+1

Considerando uma perturbacao do tipo degrau unitario, responda:

a) Quais os valores do grau de amortecimento e da constante de tempo?

b) Como este sistema pode ser classificado quanto ao seu amortecimento?

¢) Quais os valores maximo (pico) e estacionario atingidos pela resposta apés
a perturbacao?

d) Quais os tempos de primeiro pico e de estabilizagao?

e) Esboce a resposta y em fungé@o de t indicando os parametros calculados
nos itens (c) e (d).
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(COUGHANOWR & KOPPEL) Considere a associa¢do de tanques em série
representada na figura abaixo.

q

h
_
———1 g =—2
— 27 R,
-

- kg

(a) A funcao de transferéncia global Gy(s) = Ha(s) / Q(s);
(b) O grau de amortecimento do sistema;
(c) A funcao da variavel-desvio hy(t) para perturbagéo degrau unitario em q(t).

Dados: Sy=1m? S,=1m?
R;=0,5h/m? R,=1,0h/m?

Para este sistema dindmico, pede-se:

(STEPHANOPOULOS) Através do balanco de forgcas e admitindo regime
laminar, obtenha a fungéo de transferéncia que relaciona as transformadas de
Laplace do desnivel de fluido e da pressao diferencial aplicada em um
mandmetro de tubo em U, como o representado abaixo.

Fp

<—Fd

Estime também os valores do ganho, da constante de tempo e do grau de
amortecimento para os seguintes parametros do medidor:

Densidade do fluido manométrico = 13600 kg/m®
Viscosidade do fluido manométrico = 1,55.10° Pa.s
Comprimento do tubo = 20 cm

Diametro interno do tubo = 0,2 cm
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4. SIMBOLOGIA E NOMENCLATURA ISA

A norma ANSVISA 5.1 da The Instrumentation, Systems and Automation Society (ISA)
descreve a nomenclatura e a simbologia adotadas em diagramas de processo e de instrumentacao
(P&ID — piping and instrumentation diagram). A NBR 8190 publicada pela Associagdo Brasileira de
Normas Técnicas (ABNT) é a norma brasileira baseada na ANSI/ISA 5.1.

4.1 PIPING & INSTRUMENTATION DIAGRAM

O Fluxograma de Engenharia ou Diagrama de Processo e Instrumentacao (P&ID) contempla:

= Equipamentos do processo Entende-se como os equipamentos de Operacdes Unitarias

= Dados das tubulacées

*» Instrumentacao

= Utilitarios

(escoamento de fluidos, transferéncia de calor, transferéncia
de massa, processos termodinamicos e mecanicos) e 0s
dispositivos de seguranca (discos de ruptura, valvulas de
alivio, véalvulas de seguranca etc.). Os equipamentos sao
desenhados sem escala e seguem simbologia padronizada.
Todos acompanham uma identificagao conhecida como “tag”.
De modo geral, um P&ID contém no maximo 4 equipamentos,
dispostos em ordem l4gica da esquerda para direita, quando
possivel.

Toda linha (também chamada corrente ou tubulagdo) deve
apresentar o produto transportado, nimero de identificagcéo, o
seu didmetro nominal e o material do qual é feita.

Os elementos seguem nomenclatura e simbologia de modo a
possibilitar compreensao clara da malha de controle.

Entende-se por vapor de aquecimento, eletricidade, ar de
instrumentagado, agua de resfriamento ou refrigeracdo etc.
Sao evidenciadas as entradas e as saidas (destinos) destas
correntes.

4.2 NOMENCLATURA DE INSTRUMENTACAO

Os instrumentos de um P&ID séao identificados por um conjunto de letras e um numero. A
primeira letra é associada a uma variavel do processo enquanto as letras subsequentes representam
funcdes do instrumento (elemento). As correspondéncias seguem a lingua inglesa. Os nimeros

podem indicar uma ordem cronoldgica ou uma localizacdo na planta.
Alguns exemplos:

AE
DT
EV
FE
Fl
FIC
FO
HS
IT
JIC

Elemento analisador LI Indicador de nivel

Transmissor de densidade LIT Transmissor e indicador de nivel
Valvula elétrica (solenotide) PCV  Vélvula controladora de pressao
Elemento medidor de fluxo PDT  Transmissor de presséao diferencial
Indicador de fluxo Pl Indicador de pressao

Controlador e indicador de fluxo PIT Transmissor e Indicador de pressao
Placa de orificio TE Elemento medidor de temperatura
Chave manual TR Registrador de temperatura
Transmissor de corrente elétrica TT Transmissor de temperatura

Controlador e indicador de poténcia  ZIR Registrador e indicador de posi¢édo
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A tabela 4.1, adaptada da norma ANSI / ISA 5.1, apresenta a nomenclatura de instrumentos.

Tabela 4.1 — Nomenclatura para instrumentagdo (ANSI / ISA 5.1)

Primeira Letra

Letras Subsequentes

Variavel inicial Modificadora | Funcao passiva Funcao final Modificadora
A Analisador Alarme
B Queimador Escolha livre Escolha livre Escolha livre
C Condutividade Controlador
D Densidade Diferencial
E Tensao Elemento primario
F Vazao Razao
G Dimenséao Visor
H Comando manual Nivel alto
| Corrente elétrica Indicador
J Poténcia Varredura
K Escala de tempo Estagéo de controle
L Nivel Nivel baixo
M Umidade
N Escolha livre Escolha livre Escolha livre Escolha livre Escolha livre
(o) Escolha livre Orificio
P Pressao / Vacuo Ponto
Q Quantidade Totalizador
R Radioatividade Registrador
S Velocidade Seguranga Chave
T Temperatura Transmissor
U Multivariavel Multifuncao Multifuncao Multifuncéo
\'/ Viscosidade Valvula
w Peso / Forca Poco
X Escolha livre Escolha livre Escolha livre Escolha livre
Y Escolha livre Relé
y4 Posicao Escolha livre
4.3 SIMBOLOGIA DE EQUIPAMENTOS
a) Tanques e vasos
Tanque Tanque Vaso Esfera Gasometro Acumulador
(atm)
b) Bombas e compressores
@ Bomba Bomba de
D_ centrifuga engrenagem
Gl [lj}j Compressor ‘E[:] Bomba de
centrifugo pistao
. Bomba de
D‘f::] Ejetor et
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c) Trocadores de calor

Aquecedor /
Refervedor
@ @ Casco e tubos @
gzg Resfriador a ar ( )
[=)
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Resfriador /
Condensador

Refervedor tipo
Kettle

Casco e tubos

TC-1.N
Quadros e g: Duplo tubo
placas
d) Colunas e reatores
moler agitador
N Y ]
'
jaqueta
LS N
Pratos Recheio Reator CSTR Leitos

e) Outros dispositivos

Torre de X C Correia < Firey
transportadora

resfriamento

A K

estatico

m Misturadaor ,__E:
—»
=

=1 manga \_{Y

o tipo ] Evaporador

4.4 SIMBOLOGIA DE INSTRUMENTACAO

a) Instrumentos basicos

Instalado & "‘a Localizado em outra
no campo « . partedo P&ID

Instalado .
@ no painel ® Transmissor

Instalado Interface de

atras do painel P&ID's

b) Linhas e sinais

<> Controlador
Légico Programavel

Processo —%—%—— Tubo capilar
Utilidades —~—<~— Eletromagnético
———————————— Elétrico —+—+—— Hidraulico

——— Pneumatico —o0——0—— Datalink
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¢) Valvulas e dispositivos de seguranca

> bR oA R K A K &

gaveta agulha 4 angular diafragma manual solendide hidrau- auto pneumatica

vias lica reguladora
globo borboleta 3 esfera retengdo  macho seguranca alivie dreno
vias (PSV)  (PRV)

d) Outros dispositivos

—{—» Redugéo

. Manbmetro ~{—] Venturi ——» Expansio
i
£

Medidor
8 rbing —| Z |— Purgador
Placa de 5 Disco de
orificio (")> Rotametro @ fuptura

e) Anotacodes

/mn GPM / 500 °F @

ya

Vazio Temperatura Presséo

4.4.1 EXEMPLOS DE MALHAS DE CONTROLE

a) Controle de fluxo redundante

_

=1

I

I

I

-1
| S.P. 300 gpm

Notas:
1) Chama-se “redundancia” a pratica de se medir uma mesma variavel com dois elementos primarios;

2) Enquanto uma valvula de controle (ex.: globo ou borboleta) trabalha com variagdes em sua abertura, uma valvula de
bloqueio (ex.: gaveta ou esfera) trabalha apenas em duas posig¢des: aberta ou fechada.
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b) Controle da temperatura de saida de um fluido aquecido em um trocador

P —— SP.60°C
< |
- |
‘VJT 0—100°C

(TR
E-100 A +-5)

=3 @

Nota: na vaporizagdo de um fluido, € comum se fazer o controle medindo-se a pressdo deste fluido, ao invés da
temperatura de saida.

c) Controle do nivel de um tanque atmosférico

B

@ () .
0% S.P ?Sm___
TK-01 @

-
\_/ 5
10%
0 - 100% @

| J-01

S S

P-01
Notas:

1) A valvula de controle jamais deve ser instalada na sucgdo da bomba, uma vez que facilitaria o processo de cavitagao;

2) Para tanques ou vasos que operem com pressao superior a atmosférica, sdo necessarias duas tomadas de pressao:
uma acima da superficie livre do nivel do liquido e outra na parte inferior do equipamento.

d) Controle da pressao interna de um reator

-
R-10
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e) Malha de controle tipica de um separador trifasico

r

\

|
il

E-02
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h) Malha de controle tipica de uma coluna de recheio

P-01 J-01

38

Nota: é comum o intertravamento (interlock) de dispositivos de modo a parar uma dada operagéo enquanto uma variavel
do processo ndo retorna ao seu set point. Neste exemplo, a elevagdo da queda de pressdo do gas ao atravessar o

recheio (indicio de inundagao) blogueia a alimentagéo de liquido e gas da coluna e desliga a bomba de fundo.

i) Malha de controle tipica de um reator exotérmico

&

A~ IE >
® 4
-0

L

“f

r Y

v

Notas:

L J

O O
O O
@) O
O (=<1 O
G Y
! b
I

_+___f

- B-03

1) Os instrumentos PSV e PSD sao dispositivos de seguranga (em relagdo a elevagédo da pressao interna do reator),
sendo que o disco de ruptura PSD é o elemento final de seguranga (Ultimo a romper);

2) Um caso especifico do controle feedforward é o controle de razdo (ratio control). Nesta estratégia de controle
multivariavel, a relagao entre duas ou mais variaveis € mantida constante. No exemplo, a razéo entre as vazdes dos dois
reagentes alimentados ao reator. FY é denominada estagdo de razao (ratio station), sendo um multiplicador da variavel-
distlrbio que gera o set point do controlador da variavel manipulada.
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j) Malha de controle de vazao aplicada ao controle de pH (ratio control)

B i

-
| MX-01 o)

h J

A
A 4

Notas:
1) Nesta malha, o controlador pHC determina a razao (ganho) do elemento FY a partir das leituras de pHT.

2) O controle de razéo (ou relagdo) € comumente empregado em: (a) sistemas de mistura (blending), (b) alimentagdo de
reatores quimicos, (c) manutencéo da razao de refluxo em colunas e (d) alimentagéo de ar e combustivel em fornalhas.

k) Malha de controle tipica de uma torre de resfriamento

F 3

k J

Notas:
1) A corrente de "make-up" serve para manter o nivel de agua da torre, que diminui conforme a evaporagao ocorre;

2) Quanto maior a vazao de ar seco admitida a torre, menor sera a temperatura de saida da agua.

1) Controle de nivel a trés elementos de uma caldeira

Notas:
1) O somador FY combina os sinais das malhas feedback (nivel) e feedforward (vazao de vapor).

2) O controle de nivel de caldeiras pode ser feito a um elemento (mede-se apenas o nivel); dois elementos (medem-se o
nivel e a vazédo de agua); trés elementos (medem-se o nivel, a vazao de agua e a vazao de vapor) e a quatro elementos
(nivel, vazao de agua, vazao de vapor e pressao da caldeira).
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m) Controle de pressao em um vaso inertizado (split range)

.

vent

Nota: no controle split range (ou por faixa dividida), um Unico controlador envia sinais para duas ou mais valvulas de
controle que atuardo em diferentes faixas. No exemplo, a valvula de nitrogénio opera desde 100% aberta até 100%
fechada da pressdo minima até o set point do vaso; ja a valvula de exaustao (vent) opera desde 100% fechada até 100%
aberta do set point até a pressao maxima.

n) Controle de combustao com limites cruzados (controle seletivo)

vapor

@ & ) @

combustivel ar

Nota: os seletores de sinal sdo empregados em malhas nas quais variaveis do processo compartilham uma mesma
variavel manipulada. Na malha acima, os seletores de alta (FY >) e de baixa (FY <) possibilitam a construgdo de um
sistema no qual, para variagdes da pressdo de vapor, sempre havera excesso de ar em relagdo ao combustivel. Por
exemplo, para uma queda de pressao no sistema (aumento da demanda de vapor), o sinal do PIC aumentara (sentido de
abertura das vélvulas / agdo inversa). Deste modo, o seletor FY < permitird passagem do sinal do FIT de ar e o seletor
FY > transmitir4 o sinal do PIC. A medida que a valvula PV de ar abre, o sinal do FIT de ar aumenta e, por consequéncia,
a vazéo de combustivel. Esta légica garante que sempre haja excesso de ar em relagdo ao combustivel, uma vez que o
mesmo aumentarda somente apos o fluxo de ar. Na situag@o contraria (diminuicdo da produgdo de vapor), a malha faz
com que primeiramente seja reduzida a vazao de combustivel para, entdo, ser afetada a taxa de ar.

o) Instalacao de valvula de controle com bypass

-
, e
®

Nota: valvulas em preto indicam operagéo normalmente fechada (NC); em branco, normalmente aberta (NO).

v

DTQ & A
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p) Controle com restricao (override control) para protecdo de um compressor

Nota: o controle override (ou com restricdo) é um tipo de controle seletivo no qual a malha alterna entre uma situagdo
normal de operagao e uma situagdo de perigo. No exemplo, a chave seletora de alta (SY <) transfere o controle para o
PIC quando a pressado de descarga do compressor exceder determinado valor limite.

d) Monitoramento de poténcia para protecao contra cavitacao

|
| _1DDkW: S
i i SP. 20 kW
O3+

|

|

ﬁ

J-01

-
(=

Nota: HS (hand switch) representa as botoeiras de acionamento do motor da bomba (em campo e no painel).

| OBSERVACAO |

| EXERCICIO 4.1

Em virtude de falhas elétricas ou no suprimento de ar de instrumentacéo,
as valvulas de controle e de bloqueio entram em modo de falha aberta (F.O.
— fail open) ou falha fechada (F.C. — fail close). Estas posicbes devem ser
selecionadas de modo a garantir a seguranca do processo. A valvula de um
sistema de resfriamento, por exemplo, devera ser mantida totalmente aberta
em caso de interrupcdo do sinal para o atuador. Ha ainda o modo de falha na
ultima posig¢éao (F.L. — fail last), na qual a valvula mantém-se com a abertura
do momento anterior a falha.

FC FO

(ENADE) Uma enorme explosao destruiu uma planta industrial. O processo
envolvia um reator em batelada produzindo tricarbonilo metilciclopentadienil
de manganés. Estudos efetuados pela Comissédo de Investigacdo de Risco e
Seguranga de Processos Quimicos concluiram que erros cometidos durante o
projeto do sistema de resfriamento do reator foram a causa do acidente. O
sistema de resfriamento consistia na troca térmica entre a mistura reagente e
agua de resfriamento. A agua era alimentada por meio de uma valvula de
controle na entrada de uma serpentina e, apds a troca térmica, descartada na
forma de vapor para o ambiente. Uma valvula de drenagem foi instalada para
descartar a agua nao vaporizada, e um sistema de alivio de pressao foi
instalado para situagbes de emergéncia. Todos os procedimentos de
operacao do reator eram efetuados na sala de controle por um operador.
Sobre as provaveis causas do acidente, avalie as afirmagdes a seguir.
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I. O disco de ruptura do sistema de alivio de presséo escolhido rompe-se
a uma pressao muito baixa. O projetista deveria escolher um disco de
ruptura para uma pressao maior.

Il. A valvula de alimentagcdo da agua de resfriamento escolhida foi a
normalmente fechada. O projetista deveria escolher uma valvula
normalmente aberta.

lll. A véalvula de drenagem da agua de resfriamento escolhida foi a
normalmente aberta. O projetista deveria escolher uma valvula
normalmente fechada.

IV. O controlador escolhido foi do tipo Proporcional Integral (Pl). O
projetista deveria escolher um controlador do tipo Proporcional Integral
Derivativo (PID).

E correto apenas o que se afirma em:
a) l b) 1l c)lell dllelV e)lllelV

A figura abaixo ilustra o processo de uma tipica refinaria de agucar. O agucar
bruto é transportado ao processo por meio de uma esteira. Agua é borrifada
no agucar para formar um xarope de acucar. O xarope é aquecido no tanque
de diluigdo. A partir do tanque de diluicdo o xarope flui para o tanque de
preparacdao onde sera simultaneamente aquecido e misturado. A partir do
tanque de preparagdo o xarope vai escoar para o tanque de mistura. No
tanque de mistura sdo adicionados &cido e cal. Esse tratamento com acido,
cal e calor tem dois propoésitos. O primeiro é a clarificacdo, que & um
tratamento que causa coagulacdo e precipitacdo de particulas que nao
contenham agucar, o segundo é eliminar a cor escura do agucar.

Aclcar
. Tanque de
———t—— Agua acido (75%) —

Agua
Vapor
—

i Tanque de
— | acido (50%)

Tanque de
Cal

Vapor
‘—

diluigdo

Tanque de

Vapor
preparacdo A—

O O O 0O o

Tanque de
mistura

-

Para controle da produgcdo é necessario controlar as seguintes variaveis
através da implementacao de malhas de controle: (1) temperatura no tanque
de diluicdo; (2) densidade do xarope que sai do tanque de preparagéo; (3)
nivel do tanque de acido a 50%; (4) concentragdo do &cido no tanque de
50%; (5) vazao de xarope para o tanque de mistura; (6) pH da solugdo no
tanque de mistura e (7) temperatura do tanque de mistura. Estabeleca as
estratégias de controle das varidveis mencionadas e redesenhe o0 processo
inserindo os instrumentos (sensores, transmissores, controladores, valvulas
etc.) de acordo com a nomenclatura e simbologia ISA 5.1.
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Com base no Exercicio 1.1, construa um fluxograma de Engenharia para um
sistema de destilacao flash com pré-aquecimento, esbo¢cando as malhas de
controle em conformidade a norma ISA 5.1. Represente o trocador de calor
(preaquecedor) (E-01), o vaso flash (V-01) e a bomba centrifuga (P-01) que
remove a fase liquida separada no fundo do vaso. Proponha também uma
malha de controle de razado para as correntes de alimentagdo (manipulada) e
vapor (distarbio).

Considerando o P&ID abaixo, responda:

1) Quais os equipamentos representados?

2) A reagao é exotérmica ou endotérmica? Justifique.

3) O que é e qual a funcdo do PSE 10?

4) O que sao e quais as fungdes dos elementos LT 3 e FV 27
5) Como é feito o controle de temperatura do reator?

6) Quais os tipos de medidores de vazao dos reagentes?

7) Como é feito o controle de nivel do reator?

8) Quais os alarmes presentes no reator?

REAGENTE A REAGENTE B

@

SISTEMA DE
>} VAPOR

ETORNO DE
ONDENSADO

e

Lo

OxX

INSTRUMENTAGAO

e e N

>{PURIFICACAO
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Considerando o P&ID abaixo, responda: (1) Qual o processo representado? (2) Quais os equipamentos representados? (3) Quais os fluidos
e suas respectivas localizagées em cada trocador de calor? (4) Como é feito o controle de nivel da coluna? E o de temperatura? (5) Quais
variaveis sdo controladas no acumulador? (6) Quais os alarmes presentes neste fluxograma? (7) Em relacdo as demais correntes, a que
abandona o topo da coluna tem maior didmetro nominal. Comente. (8) Porque existem duas bombas de destilado (P-102 A e P-102 B)?

12* 8ch 10 CS

Gas combustivel

[

@8 %@

3" Sch 40 G35

X

e2—P

CONEXOES DE UTILIDADES

1. TORRE DE RESFRIAMENTO
2. RETORNO PARA T. R,

3. VAPOR 265 PSIA

4, CONDENSADOD

5. PONTO DE AMOSTRAGEM
1

T

a

=]

A" 3chao Cs

. ESGOTO QUIMICO

- WVENT PARA FLARE

. ESGOTO COMUM

. VENT PARA ATMOSFERA

F 2 TUB.ISOLADA
CS - ACO CARBONO

Tolueno
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| EXERCICIO 4.6 | Considerando o P&ID abaixo, responda:

1) A valvula de controle FV-1 possui qual tipo de falha? Porque o projetista
selecionou este tipo?

2) A vélvula de controle PV-11 possui qual tipo de falha? Porque o projetista
selecionou este tipo?

3) A valvula de controle LV-7 possui qual tipo de falha? Porque o projetista
selecionou este tipo?

4) Como é feito o controle de pressao da coluna?

5) Como é feito o controle de nivel da coluna?

6) Caso o instrumento LT-7 obtenha uma leitura inferior ao valor do set point
do controlador LIC-7, qual devera ser a tendéncia da valvula LV-7 no que se
refere a abertura/fechamento? Justifique.

7) Caso o instrumento PT-11 obtenha uma leitura superior ao set point do
controlador PRC-11, qual a tendéncia da valvula PV-11 no que se refere a
abertura/fechamento? Justifique.

8) O que é o instrumento Tl 9-3? A qual varidvel especifica do processo ele
estd associado?

9) O que é o instrumento TAL 8-5?7 A qual variavel especifica deste processo
ele esta associado?

10) O que é o instrumento FE-4? A qual variavel especifica deste processo
ele esta associado?

L P Fr s
T ro T FF

' C{:MDENSA[?_*_\ 1
P - Fo, \/,\ 'L .

1 AGUA §
—
LA A \t
1

3 | "

I ACUMULADOR

A

ALIMENTACAD 5

COLUNA DE
DESTILAGAO

LIC All
& s s

I
OLED ;;h |
QUENTE
DESTILADO

v #

S rF UNDOS

> REFERVEDOR 1 G !
LT
TaLy
) 5
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Considerando o P&ID apresentado na figura abaixo, responda:

a) Quais séo as trés operagdes unitarias retratadas neste fluxograma?

b) Quais sao os equipamentos de processo desta planta?

c) Descreva como é feito o controle de temperatura da coluna C-10.

d) Qual o tipo de falha da valvula PV 1157 Porque o projetista optou por este
tipo?

e) Caso o LT 113 obtenha uma leitura inferior ao set-point do LC 113, qual a
tendéncia da FV 112 no que se refere a abertura/fechamento? Justifique.

f) Qual a funcado do equipamento TK-12?

g) Qual o tipo de falha da valvula FV 114? Porque se optou por este tipo?

h) Num sistema de controle em cascata, existem dois controladores: um dito
mestre e outro, escravo. Com relacdo ao controle da vazao de refluxo,
indique os controladores mestre e escravo.

Vent

i Feedforward m FO
TR0 | 0 T """ "

Destilado

Fundos

Dois reagentes sdo misturados a um catalisador no tanque de mistura M-01.
A mistura é transferida ao reator CSTR R-01, que opera sob média pressao.
Os produtos liquidos sdo enviados pela bomba B-01 a coluna de destilagao
C-01, que é responsavel pela separagcao dos produtos e do reagente em
excesso. Os subprodutos gasosos sdo enviados a um flare. Para que a
reacdo ocorra, 0os reagentes devem ser aquecidos até certa temperatura;
servico executado pelo trocador E-01, que opera com vapor saturado. Sendo
a reacdo exotérmica, o R-01 é dotado de jaqueta, pela qual circula agua de
resfriamento da torre TR-01. O fluxograma de Engenharia deste processo
esta representado na figura 4.1. Utilizando a nomenclatura e simbologia ISA,
faca a instrumentagdo deste fluxograma, controlando as seguintes variaveis
do processo:

» Vazao dos reagentes a montante do trocador E-01;

» Temperatura dos reagentes a jusante do trocador E-01;
= Pressdo interna do reator R-01;

»= Nivel de liquido do reator R-01 e

= Temperatura interna do reator R-01.
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FLARE >

A

TR-01

| EXERCICIO 4.9 |

| EXERCICIO 4.10 |

Figura 4.1 — P&ID do exercicio 4.6.

Baseado nas informagbes a seguir, esboce um P&ID.

“O reagente limitante A é estocado em um tanque atmosférico T-01 e
enviado ao reator R-01 através da bomba B-01. O reagente em excesso B
também é armazenado em condicoes atmosféricas (tanque T-02) e posto a
reagir com A no interior do R-01 transportado pela bomba B-02. Os produtos
liquidos sédo enviados para a etapa de purificagcdo por meio da bomba B-03,
enquanto os gases liberados como subprodutos seguem para um sistema de
recuperacao.

Ambos os tanques de estocagem possuem medicado e registro de
nivel, alarmes de alta e baixa leitura (10% e 90%) e valvulas de bloqueio
automatico a montante, com registradores e indicadores de posicéo.

As medidas dos fluxos dos reagentes sao redundantes, dispondo de
um alarme ao desvio de 3% entre as leituras. As vazdes sao controladas por
vélvulas pneumaéticas (150 gpm para A e 250 gpm para B), existindo ainda
em cada linha uma valvula de bloqueio.

A reacédo entre A e B é exotérmica, motivo pelo qual o R-01 é dotado
de jaqueta de resfriamento pela qual agua é vaporizada pelo calor liberado. A
temperatura € mantida em 60°C, tendo medigao tridundante, alarme de alta
em 80°C e alarme de desvio entre os elementos em 2°C. Uma vélvula de
controle na alimentagdo de agua garante o controle da temperatura. O nivel
de 4gua na jaqueta é medido e registrado.

O nivel de liquido no interior do reator é controlado a 80% por uma
vélvula instalada na descarga da B-03. Ja a pressao, € mantida em 4 barg e
possui leitura redundante. Um alarme acende no painel quando a pressao
atinge 6 barg.

Os motores das bombas possuem protecdo contra cavitagdo, com
chaves manuais e controladores de poténcia (40 kW). Ja o motor do agitador
do R-01 possui, além do monitoramente da poténcia, controle e registro de
rotacéo (30 rpm).

O fluxo enviado a purificacao é registrado e totalizado.”

(Petrobras) A identificagdo correta, segundo a Norma ISA 5.1, para um
registrador e controlador de vazao que € o quinto na sequéncia da area de
atividades 1320 é:

a) 1320-FRC-05 b) 1320-VRC-05 c) 1320-05-FRC

d) FRC-132005 e) VRC-132005

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF2 FRANCA



| EXERCICIO 4.11 |

| EXERCICIO 4.12 |

| EXERCICIO 4.13 |

| EXERCICIO 4.14 |

| EXERCICIO 4.15 |

48

(Petrobras) Nos processos produtivos, os dispositivos conhecidos como
transmissores séao

a) instrumentos utilizados para medir parametros relevantes em um processo,
e a leitura desses parametros € sempre feita no préprio local por um técnico.
b) instrumentos utilizados para medir pardmetros menos importantes num
processo, e transmiti-los remotamente a um receptor.

c) instrumentos utilizados para medir somente a pressao, e transmitir esses
valores remotamente a um receptor.

d) instrumentos utilizados para medir parametros relevantes em um processo,
e sua funcao consiste em transmitir esses dados remotamente a um receptor.
e) radiotransmissores, com que 0s técnicos comunicam os valores dos
parametros relevantes do processo.

(Petrobras) Em um instrumento, o elemento transmissor

a) detecta alteragbes na variavel do processo.

b) indica o valor da variavel do processo a ser controlada.

c) registra os valores instantaneos da variavel do processo.

d) converte sinais do detector em outra forma capaz de ser enviada a um
instrumento receptor.

e) recebe uma informacao na forma de sinal, altera essa forma e emite um
sinal proporcional ao de entrada.

(Petrobras) No controle de processos, sdo importantes os transmissores de

sinal. Os principais transmissores sdo pneumaticos e eletrénicos. Considere

as seguintes afirmagdes sobre tipos de transmissores:

I.  Os transmissores pneumaticos e eletronicos tém seu sinal minimo zero.

II. Os transmissores eletronicos sao ideais para locais onde possa haver
vazamento de gases inflamaveis.

lll. Os sistemas eletrénicos de transmissdo sdo mais seguros e permitem
facilmente perceber avarias.

E correto 0 que se afirma em:

a) |, apenas.

b) Ill, apenas.

c) l e ll, apenas.

d) Il e lll, apenas

e)l, llelll

(Petrobras) De acordo com a Norma Técnica ANSI/ISA-5.1-1984 (R1992), a
designacao de um instrumento que esta representada incorretamente é:
a) HCV - valvula de controle manual.
) EAHL - alarme de tenséo alta e baixa.
) LG - visor de nivel.
d) TDR - registrador de temperatura.
) FQIT - transmissor indicador totalizador de fluxo.

(Petrobras) Observe o desenho abaixo.

De acordo com a Norma ISA RP 5.1, que vélvula de controle este simbolo

representa?
a) Atuador pneumaético. b) Atuador elétrico.
c¢) Atuador hidraulico. d) Auto-atuada de diafragma.

e) Transmissao pneumatica.
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(ENADE) O termo controle é aplicado para representar um método utilizado
para manter uma determinada varidvel em um valor especifico desejado.
Assim, um sistema de controle de processo requer uma série de elementos
que sao definidos em termos de partes funcionais distintas. A fungédo do
elemento final de controle é

a) determinar o erro antes que qualquer acao de controle possa ser realizada.
b) relacionar a sequéncia de uma determinada producéo, podendo envolver
uma ou mais variaveis.

c) exercer uma influéncia direta no processo, promovendo a mudanga
requerida na variavel controlada.

d) realizar a medida e a conversdo de uma variavel em termos de uma
informagao elétrica ou pneumatica.

e) analisar a medida do erro e determinar a necessidade e o tipo de agéo a
ser realizada para controlar o processo.

(Petrobras) De acordo com a Norma ANSI/ISA-S5.1 e os fluxogramas de
engenharia, considere a identificacao de alguns itens.

I. FQI - indicador e totalizador de fluxo.

Il. PSV - valvula de segurancga ou de alivio de pressao.

[ll. PCV - valvula de controle progressivo.

IV. TIT - totalizador indicador de temperatura.

As identificacdes corretas estdo em

a)lell b) lelll.
c)lllelV. d) 1, Ilelll.
e)ll, lllelV.

(Petrobras) Observe o desenho abaixo.

I
Il
De acordo com a Norma ISA RP 5.1, que instrumento para medicdo de vazao
€ representado por este simbolo?
a) Tubo Pitot.
b) Medidor de agulha.
¢) Medidor Venturi.
d) Rotametro.
e) Placa de orificio.

(Petrobras) Os desenhos isométricos de tubulagbes de um processo utilizam

uma simbologia para representar as vélvulas necesséarias ao controle do
processo. Trés dessas valvulas sdo mostradas na figura abaixo.

NN
NQR \'MR %

Na figura, as valvulas (1), (2) e (3) sao, respectivamente,
a) gaveta, globo e solenoide.

b) gaveta, de retencéo e de seguranca.

c) globo, de retencao e solenoide.

d) globo, de seguranca e gaveta.

e) de controle, globo e de seguranca.
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(Petrobras) Nos processos industriais,
para melhorar a eficiéncia e o controle,
faz-se uso de instrumentagdo industrial.
Na figura ao lado, ha uma malha de
controle de um tanque industrial.
Analisando a figura, verifica-se que a(o):
3 a) malha de controle é fechada.
b) TCV é uma valvula de controle
autoatuada, com sinal elétrico.
c) TCV envia os dados de processo para a
> TIC através de sinal pneumatico.
L/ d)’TI.C controla a TCV, utilizando sinal
elétrico.
e) TIC & um controlador indicador de
temperatura, com entrada de sinal
pneumatico.

= T pC
~—(PT) PC {P1)

}
}

Reator 1 Reator 2

(Petrobras) As figuras acima representam transmissores de pressao (PT) que
convertem sinais de pressdo de dois reatores em sinais elétricos e
pneumaticos, que sao enviados aos controladores (PC). Os sinais dos
transmissores foram ajustados de forma linear para faixas das variaveis: para
o Reator 1, entre 3 atm e 7 atm, e para o Reator 2, entre 4 atm e 9 atm. A
faixa emitida pelo transmissor elétrico encontra-se entre 4 mV e 20 mV,
enquanto a faixa emitida pelo transmissor pneumatico encontra-se entre 3
psi e 15 psi. Se os controladores recebem sinais de 6 psi e 12 mV, as
pressdes no Reator 1 e no Reator 2 sdo, em atm, respectivamente iguais a

a)6,5e4,0 b)5,2e6,5 c)52e4,8 d)4,8e5,2 e)4,0e6,5

(Petrobras) Analise as seguintes regras de designagao de instrumentos e
sistemas de instrumentacao.

I. Todas as letras de identificacdo funcional devem ser mailsculas e o
namero total de letras agrupadas para um instrumento ndo deve exceder a
quatro.

II. Um instrumento que realiza duas ou mais fungdes deve ser designado
apenas pela sua funcao principal.

[ll. Em uma malha, a primeira letra de identificacao funcional é selecionada de
acordo com a variavel medida, e ndo de acordo com a varidvel manipulada.

De acordo com a Norma Técnica ANSI / ISA-5.1-1984 (R 1992), é(sao)
correta(s) a(s) regra(s) de designacao:

a) |, apenas. b) Il, apenas. c) | e lll, apenas.

d) Il e Ill, apenas. e)l, Il elll.
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(Eletrobras) Considere o reator de mistura perfeita com camisa de
refrigeracdo mostrado abaixo, no qual ha duas malhas de controle (os
dispositivos de medida nao sdo mostrados para simplificar a figura):

MALHA 1: a temperatura T é controlada pelo controlador de temperatura TC,
que manipula a vazao de refrigerante para a camisa;

MALHA 2: a concentracdo do reagente A no reator C, é controlada pelo
controlador de composigao CC, que manipula a vazao de alimentagéao F.

e Foeae T;
Malha 2 (1 _6“9;1 1 LJ
o
Refr.igeran?’ I ol Malha 1\(@
{
Eﬁufnr:

Se a temperatura T, e a concentragdo na alimentagdo Cu estdo sujeitas a
alteragdes, pode-se afirmar que:

a) as malhas 1 e 2 ndo apresentam interacao;

b) a malha 1 afeta a malha 2, mas nao vice-versa,;

c) a malha 2 afeta a malha 1, mas néo vice-versa;

d) as malhas 1 e 2 afetam uma a outra, mas apenas para disturbios em T,.

e) as malhas 1 e 2 afetam uma a outra, para distlrbios em T; e Cy;.

(CEPS-UFPA) Considere um diagrama P&ID construido seguindo a norma
ISA 5.1, apresentada na Figura 1. A partir deste diagrama, pode-se afirmar:

PIC
LT

Figura 1 - Diagrama P&ID seguindo norma ISA 5.1.

I. O diagrama descreve uma malha de controle de temperatura.
Il. O diagrama descreve uma malha de controle de presséo.

[ll. O controlador esté localizado na sala de comando.

IV. O controlador esta localizado no campo.

V. A valvula de controle é atuada através de sinal pneumatico.

Estéo corretas as afirmagées:
a)l,llelVv. b)I,IVeV. <c)ll,llleV. dl,elv. e)ll,lllelV.

(UNIFEI) As questdes 4.25 a 4.27 referem-se a figura abaixo:

AN

— K R
Fwil LTOl
H
~— —XH K
Fwviaz Fvio3
P01
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De acordo com a simbologia ISA, existem no processo:

a) 2 valvulas de controle e 3 transmissores.

b) 2 valvulas de controle e 3 instrumentos instalados no painel.
c¢) 3 valvulas de controle e 2 transmissores.

d) 3 vélvulas de controle e 2 instrumentos instalados no painel.

De acordo com a simbologia ISA, as grandezas fisicas medidas sao:
a) temperatura e nivel. b) presséo e nivel.
C) pressao e temperatura. d) as temperaturas superior e inferior.

De acordo com a simbologia ISA, os sinais s&o transmitidos em um padrao:
a) pneumatico. b) elétrico. ¢) hidraulico. d) sénico.

(Petrobras) De acordo com a Norma Técnica ANSI / ISA-5.1-1984 (R 1992),
considere a simbologia de atuadores e elementos primarios abaixo.

N

| cd ok

(1) 2) (3)
Os simbolos 1, 2 e 3 representam, respectivamente,
a) tubo Venturi, valvula globo e vélvula de 2 vias (falha indeterminada).
b) medidor de vazao tipo rotdmetro, medidor de vazao tipo deslocamento
positivo e valvula solenoide de 2 vias.
c) vélvula rotativa, medidor de vazdo tipo bocal e valvula 2 vias (falha aberta).
d) valvula borboleta, medidor de vazao tipo turbina e valvula 2 vias (falha
bloqueada).
e) valvula borboleta, medidor de vazao tipo deslocamento positivo e valvula 2
vias (falha fechada).

12 / |

NOTEIGIRS)
2 ) \J2 N
I | [ .o
_J \_I )
(Petrobras) A figura acima representa parte de um fluxograma de engenharia.
Nela estdo presentes seis elementos identificados por algarismos romanos.
Nessa perspectiva, analise as afirmativas abaixo.
P — O elemento | é um transmissor totalizador de fluxo, com localizagao
primaria normalmente acessivel ao operador.
Q — O elemento Il € um transmissor de fluxo, montado no campo.
R — O elemento Ill € um sensor de fluxo tipo turbina, montado no campo.
S — O elemento IV é um indicador de temperatura, com localizagdo primaria
normalmente acessivel ao operador.
T — O elemento V € um transmissor indicador de presséo, no campo.
U — O elemento VI € um sinal pneumatico.
Esta correto APENAS o que se afirma em
a)QeT. b) P,QeS. c)P,ReU. dQ,ReT. e)S, Tel.
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(Petrobras) Considere a malha abaixo.

N
1 )—2) 3

[
|
Assinale a opgao que, segundo a Norma ISA 5.1, indica corretamente as
funcdes dos instrumentos 1, 2, 3 e 4, respectivamente.

a) Transmissor; Conversor; Controlador; Elemento primério.

b) Transmissor; Controlador; Conversor; Elemento final de controle.

c) Elemento primario; Controlador; Registrador; Elemento final de controle.

d) Elemento primario; Controlador; Conversor; Elemento final de controle.

e) Elemento primario; Conversor; Registrador; Elemento final de controle.

N TN

—( |+ ——---
N S

Fig.1 Fig.2 Fig. 3 Fig. 4

(Petrobras) A utilizagdo da Norma ISA S5.1 na industria padroniza algumas
informacodes, tais como apresentadas nas figuras acima. De acordo com essa
Norma, analise as afirmagdes a seguir.

I. A Figura 1 refere-se a instrumentos discretos com localizagdo primaria,
acessivel ao operador.

II. A Figura 2 refere-se a instrumentos compartilhados montados no campo.
[ll. A Figura 3 refere-se a um sinal hidraulico.

IV. A Figura 4 refere-se a ligagdo mecanica.

Esté correto APENAS o que se afirma em

a)lell b) I e lll. c)llelv. d) 1, Ilelll. e)ll, lllelV.

o —— o — e —

}éﬂ_ﬂj

FLUIDO DE
PROCESSO

OLNIWIDINDY
o m e e

OLNINYIH4S3Y
X
L

R
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)
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(Petrobras) No controle de temperatura ilustrado na figura acima, a acao do
controlador € inversa, ou seja, quando a temperatura aumenta, o sinal de
saida diminui, o que é feito pelo mesmo sinal de controle em faixa dividida.
Qual acesso6rio das valvulas de controle tem papel fundamental para a acéo
do sistema de controle ilustrado?

a) Chave limite.

b) Valvula solenoide.

c) Volante.

d) Posicionador.

e) Sensor de temperatura.
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(Petrobras) As figuras mostradas acima representam instrumentos em um
processo industrial. Observando a Norma ISA S5.1, a Figura

a) | € um medidor de vazao tipo magnético.
b) Il € um sensor tipo alvo.

d) Il € um indicador de vazéo de area variavel, tipo rotametro.
e) IV é um indicador de vazao tipo placa de orificio.

)

c) Il é um medidor de vazao tipo sbnico.
)
)

Entrada Tanque de

mistura

Fluido da

) Fluido da
camisa

camisa

Saida

(Petrobras) Considere um tanque
de mistura encamisado, conforme
apresentado na figura ao lado,
alimentado a partir de um
reservatério. O tanque visa a
equalizacdo da corrente de
entrada, bem como o}
aquecimento da mesma, de forma
que é necessario o controle de

temperatura mediante um fluido de aquecimento que passa através da
camisa. A quantidade exigida na produgao varia significativamente ao longo
do més, de acordo com as necessidades de mercado, demandando da
equipe de engenheiros e técnicos o ajuste das condi¢gdes de acordo com a
producdo requerida. Abaixo estdo representadas, de forma simplificada,
malhas de controle possiveis. Os simbolos L, F e T, representam,
respectivamente, Nivel, Vazdo e Temperatura. Os simbolos C e |
representam, respectivamente, Controlador e Indicador.

(11}
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Para modificagbes frequentes na quantidade processada, a(as)

a) configuracdo | € a mais adequada, pois requer o ajuste apenas do set point
da vazao.

b) configuragao Il € a mais adequada, pois permite o ajuste manual de todas
as vélvulas.

c) configuragédo Ill é a mais adequada, e o operador apenas precisara
modificar os set points do controlador do nivel e do controlador de
temperatura.

d) configuracdes Il e lll sdo igualmente adequadas, havendo necessidade de
ajuste em todos os controles.

e) configuragdes I, Il e Ill sdo igualmente adequadas, havendo necessidade
de ajuste em todos os controles.

(Petrobras) Um técnico de manutencao S
estd consultando o fluxograma de uma
instalacdo industrial quando se depara -1
. /ﬂcx\‘-.
com a figura ao lado. Sabendo-se que o | |
. \ 301,
fluxograma foi realizado com base na e

Norma ISA 5.1, esse é um

a) controlador de temperatura tipo cego I~

comandando uma valvula de controle com v )
TCW - 401

transmissdo pneumatica. —
b) instrumento combinado de registro e

controle de temperatura, no painel, comandando uma valvula de controle com
transmissao elétrica.

¢) instrumento combinado de registro e controle de temperatura, no painel,
comandando uma vélvula de controle com transmissao pneumatica.

d) indicador-controlador de temperatura comandando uma vélvula de controle
com transmissao elétrica.

e) indicador-controlador de temperatura comandando uma valvula de controle
com transmissao pneumatica.

(Petrobras) Assinale a opgao que caracteriza corretamente a atuagao da
malha ao lado, segundo a Norma ISA 5.1.
/hs )

a) Atuacdo na linha de processo por meio de uma
chave manual em valvula com atuador hidraulico.

b) Atuacdo na linha de processo por meio de um
alarme de valor alto (high) em valvula com atuador
pneumatico/diafragma. I
c) Atuacdo na linha de processo por meio de um
sensor de pressido em valvula com atuador hidraulico. 1
d) Atuagdo na linha de processo por meio de um —
conversor de sinais em valvula com controle elétrico.

e) Obtencao de informagdes da linha de processo por

meio de um elemento primério de vazao e envio para

um alarme de valor alto (high).

A figura 4.2 representa um trocador de calor a placas (PHE) que aquece uma
corrente de processo via vapor saturado condensante. Uma malha de
controle tipo cascata foi construida para manutengéo da temperatura de saida
do fluido de processo. Traduza a figura para um fluxograma de Engenharia
(P&ID) utilizando a simbologia e nomenclatura ISA 5.1. Represente todos os
equipamentos nomeados na figura.
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controlador controlador

vélvula de valvula de
controle seguranca
= B

vapor & e[
trocador a

j:gc fluido de processo

(saida)

sensor de
pressao

¢ sensor de
temperatura

i i e e == < fluido de processo

(entrada)

Figura 4.2 — Trocador de calor a placas do exercicio 4.35.

A partir das informagdes do descritivo de processo abaixo, construa um P&ID.

“O produto A, contendo certo teor de umidade (agua), é alimentado
continuamente por um distribuidor no topo da torre de stripping T-101 (tipo
recheio randdémico), via controle de fluxo redundante. O ponto de trabalho (set
point) & de 1.500 kg/h, com a faixa de escala dos medidores de 0—2.000 kg/h.
Um alarme acende na sala de controle ao desvio de leitura dos medidores de
vazao igual a 3%.

Esta coluna opera com ar de processo seco para remoc¢ao da umidade,
sendo este admitido pelo fundo da T-101 acima do nivel de liquido via
controle de fluxo simples com ponto de trabalho de 100 Nm%nh, faixa do
medidor de 0—200 Nm®/h. Esta malha de vazio trabalha intertravada com a
alimentagédo de A, em que na falta deste todo o processo é interrompido.

A pressao diferencial do gas através do recheio é medida e registrada,
sendo esta o elemento primario para evitar o afogamento da torre T-101,
parando imediatamente o processo quando a perda de carga atinge 30
in.H>O. Neste mesmo ponto, € aceso um alarme no painel de controle. A faixa
do medidor é de 0—50 in.H,0.

Esta coluna opera isotermicamente com temperatura ao redor de 30°C,
com monitoragao de seu valor de fundo e topo, além de registros enviados
para a sala de controle. A faixa de trabalho dos elementos primarios é de
0-50°C.

No topo da coluna tem-se o condensador E-101 (trocador tipo casco e
tubos) no qual o fluido frio é 4gua gelada, com temperatura de entrada igual a
5°C e saida de 10°C, escoando pelo feixe tubular. Para a condensagéo total
da umidade do ar, a temperatura de saida do lado condensante € mantida em
20°C. As temperaturas do lado do fluido frio s&o monitoradas e registradas,
com escala dos medidores de 0—50°C.

Toda &gua condensada é recolhida no vaso horizontal V-102, no qual é
feita a separacao das fases liquida e gasosa. A agua é transferida a estagao
de tratamento da planta, enquanto a corrente gasosa (basicamente ar seco) é
enviada ao sistema de abatimento via bomba de vacuo BV-102. O vaso V-
102 possui medigao de nivel com alarmes de alta (70%) e de baixa (10%). A
linha de ar conta com medicao/indicacdo/registro de fluxo, faixa de 0—500
kg/h.

A coluna possui controle de pressao redundante para ser mantida a
pressao de operagcdo de 400 mmHg, faixa de trabalho de 0—600 mmHg. Esta
malha gera também alarme de alta no painel quando se atinge 500 mmHg.
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A T-101 conta com controle de nivel no fundo pela bomba centrifuga B-
101, mantendo o ponto de trabalho de 60% de nivel. Ha ainda um visor de
nivel e alarme de nivel baixo em 10%.

A B-101, com motor elétrico setado em 60 kW e monitor de poténcia
com faixa de trabalho de 0—100 KW, trabalha transferindo o produto A seco
da T-101 para a segdo de acabamento, sendo esta corrente
indicada/registrada/quantificada, com medidor de fluxo com faixa de trabalho
de 0—2.000 kg/h para controle de inventario da planta. A bomba possui
protecdo para evitar cavitagcdo a seco ou termodindmica, em que 20 kW
parara esta bomba e soard um alarme de baixa poténcia em campo. O motor
pode ser partido via campo ou painel.”

Na figura, esta representada uma estagao redutora de pressao para vapor de
agua (steam). Os principais instrumentos foram enumerados de | a IX.

V)
0 -

(VIII)

am v (VII)  (IX)

Pede-se:

a) Relacione os instrumentos enumerados e suas fungoes.
b) Construa um P&ID correspondente a este sistema.

c¢) Por que é importante a presencga do desvio (bypass)?

UNIDADE DE PRODUCAO DE CUMENO

ESTOCAGEM DE REAGENTES Benzeno puro (CgHg) € estocado nos vasos semelhantes V-

01A e V-01B a temperatura ambiente (25°C) e 1,2 bar (abs).
Por apresentar riscos ao meio ambiente e a saude quando
exposto a atmosfera, faz-se a pressao no interior do vaso ser
mantida por um “colchdo” de nitrogénio acima do nivel de
liquido; gas inerte que é liberado em lugar do benzeno a
atmosfera no momento em que as vélvulas de seguranca
PSV-01A/B sao abertas (pressdo no vaso excede 2,9 bar
(abs)). A pressao do V-01A/B é controlada pela valvula de
controle PCV-01, localizada na linha de alimentagdo de
nitrogénio, enquanto o nivel de benzeno é controlado pela
LCV-01, instalada na descarga da bomba centrifuga P-01.

Propileno liquido (C3Hg) com 5 mol% de impureza na forma
de propano (CsHg) (TURTON et al., 2009) é armazenado na
esfera S-01 a pressao de 4 bar (abs). Para que a temperatura
no interior da S-01 seja mantida em —13,0°C, emprega-se um
sistema de refrigeracdo, CH-100, que utiliza R-134a como
fluido térmico vaporizando a —20,0°C. A temperatura da S-01
€ controlada pela TCV-01, localizada na linha de entrada da
serpentina, enquanto o nivel de propileno é mantido pela
LCV-03, instalada na descarga da bomba centrifuga P-03.
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A bomba P-01 transfere benzeno do V-01A/B para o vaso V-
02, mantido a 1,2 bar (abs). Neste vaso também ¢é alimentada
uma segunda corrente contendo benzeno impuro reciclado do
processo a 98,88°C. O reciclo de benzeno é o produto de
topo da coluna de fracionamento C-01 e encerra pequena
quantidade de propano. O nivel do V-02 é controlado pela
LCV-02, localizada na descarga da bomba centrifuga P-02.

A bomba centrifuga P-03 é responsavel pela transferéncia de
propileno da S-01 para o reator R-01.

Sendo as condicdées do meio reacional 25 bar (abs), 358,5°C
e fase gasosa (LUYBEN, 2011), faz-se necessario que os
reagentes sejam pressurizados, vaporizados e aquecidos.

O servico de elevagao da pressdo para o valor requerido é
essencialmente executado pelas bombas centrifugas P-02
(benzeno) e P-03 (propileno).

A corrente de benzeno enviada pela P-02 é aquecida de
65,9°C até 180,0°C no trocador E-10, cujo calor é proveniente
de parte do vapor saturado a 15 bar (abs) gerado no reator. O
condensado e a parcela restante de vapor sdo enviados ao
sistema de refrigeracao CH-100, de onde partem na forma de
agua a 40°C de volta a torre de resfriamento. A vaporizagao
do benzeno ocorre a 240,14°C no trocador casco e tubos E-
20, sendo o calor recebido da mistura gasosa efluente do R-
01, que entra pelo casco a 358,50°C e abandona o mesmo a
248,86°C.

A vaporizagao do propileno ocorre a 61,1°C no trocador casco
e tubos E-30, sendo também a mistura efluente do reator o
fluido térmico de aquecimento. Esta mistura entra pelo casco
a 248,86°C e abandona o mesmo a 212,90°C. Desta maneira,
os trocadores de calor E-10, E-20 e E-30 sao recuperadores
da energia liberada no reator R-01. A corrente gasosa de
propileno tem enfim sua temperatura elevada a 240,14°C no
trocador casco e tubos E-40, utilizando-se como fluido de
aguecimento vapor superaquecido a 40 bar (abs) e 450°C.
Tanto a linha de benzeno efluente do E-20 (corrente 06)
quanto a de propileno gasoso que deixa o E-40 (corrente 10)
tém suas temperaturas controladas por valvulas de controle
localizadas na alimentacéo do fluido de aquecimento. Ambas
as correntes também possuem controle de vazao e valvulas
de retengdo, de modo a impedir contra fluxo no ponto de
unido das mesmas.

Os reagentes gasosos sdo aquecidos de 240,14°C para
358,0°C no trocador casco e tubos E-50 por vapor de agua
superaquecido nas mesmas condi¢cdes do aquecedor E-40. A
alimentacao de vapor é controlada pela TCV-06. Apos este
aquecimento, a matéria prima entra no reator.

O leito catalitico casco e tubos R-01 € mantido a 358,0°C e 25
bar (abs), sendo as reagdes decorridas em fase gasosa no
interior dos tubos preenchidos pelo catalisador sélido de acido
fosforico (porosidade de 50%). A alimentagédo possui razao de
2,1 kmol de benzeno para cada kmol de propileno (LUYBEN,
2011), uma vez que 0 excesso de benzeno inibe 0 surgimento
de subprodutos indesejaveis. A conversdo por passe do
propileno é de 99% (LUYBEN, 2011).
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No reator R-01 ocorrem duas reagdes em série - paralelo de
alquilagao do benzeno, sendo originado nao somente cumeno
(CgHy2), mas também um subproduto denominado DIPB
(diisopropilbenzeno) (Ci2Hig). Pelo impedimento espacial
provocado pelo radical isopropila do isopropilbenzeno, ha
maior formacéo de p-DIPB (para) em relagdo ao isbmero m-
DIPB (meta). A seletividade da reagdo é de 47,9 kmol de
cumeno para cada kmol de DIPB (LUYBEN, 2011). Propano
admitido ao R-01 como impureza do propileno € inerte no
meio reacional. Segue a estequiometria e as entalpias globais
das reagdes a 25 bar (abs) e 358,0°C.

CGHG + C3H6 — C9H12 AHR = —96,199 kd/mol
CgH12 + C3Hg — CioHig AHR = —99,697 kJ/mol

Ambas as reagOes sdo muito exotérmicas, o que requer
resfriamento para que a temperatura seja mantida constante.
Este é promovido por uma corrente de agua de resfriamento a
30°C que escoa de baixo para cima através do casco do R-01
e abandona o mesmo na forma de vapor saturado a 15 bar
(abs).

A temperatura do reator R-01 € controlada indiretamente pela
pressao do vapor saturado, enquanto o nivel de agua do
casco é controlado pela LCV-04, localizada na alimentagcao
de agua. Completando o controle, estdo instalados na saida
do R-01 medidores de vazdo, pressdo e temperatura; no
casco, a valvula de seguranca PSV-02, que abre a 19,5 bar
(abs).

A corrente gasosa que abandona o reator, a 358,5°C, é
constituida por benzeno, propileno, propano, cumeno e DIPB.
A separagao desta mistura ocorre em trés equipamentos na
seguinte ordem: despropanizador (V-03), coluna de benzeno
reciclado (C-01) e coluna de cumeno (C-02). Como sugerem
0S nomes, sao responsaveis pela separagao por diferenca de
volatiidade da maior quantidade de propano / propileno,
benzeno e cumeno, respectivamente.

Ap6s os produtos gasosos serem resfriados até 214,68°C na
saida do E-30 (conforme mencionado na etapa 2), a pressao
€ reduzida para 2,85 bar (abs) através da passagem pela
valvula redutora VR-01.

O trocador casco e tubos E-60 promove a condensagao dos
gases a 90°C e 2,85 bar (abs) em contracorrente com agua
de resfriamento a 30°C. A mistura liquida é entao admitida ao
tambor de flash V-03 denominado despropanizador.

O tambor de flash V-03 opera a 90°C e 1,75 bar (abs) de
pressdo. Neste vaso ocorre “flasheamento” da alimentagao,
separando-se um vapor que carrega todo o propileno néo
reagido, parte do propano inicialmente alimentado (51,1 mol%
do vapor) e moderada quantidade de benzeno (39 mol%)
(LUYBEN, 2011). A fase gasosa separada é succionada pelo
compressor centrifugo J-10 e descarregada a 5,25 bar (abs)
para a fornalha. Por sua vez, a fase liquida é transferida pela
bomba centrifuga P-04 para a coluna de fracionamento C-01.

A pressao do V-03 é controlada pela PCV-06, localizada na
linha de vapor separado; a temperatura & controlada pela
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TCV-07, instalada na alimentagéo de 4gua do E-60 e o nivel é
controlado pela LCV-05, instalada na descarga da bomba
centrifuga P-04.

O liquido separado no V-03 sofre destilagéo fracionada na
coluna de pratos C-01 a 1,75 bar (abs). O vapor de topo
encerra benzeno (95,5 mol%) e todo o propano alimentado no
equipamento, enquanto o residuo é constituido de benzeno
(0,049 mol%), cumeno e DIPB (TURTON et al., 2009).

A condensacgéo total do vapor ocorre no trocador E-70 a
98,88°C empregando-se agua de resfriamento disponivel a
30°C. O condensado é recolhido no acumulador V-04. A
bomba centrifuga P-05 é responsavel pelo refluxo de topo e
pelo envio do destilado obtido (benzeno reciclado) ao V-02
(como visto na etapa 2). A razdo de refluxo externa é igual a
0,44 (TURTON et al., 2009).

A bomba centrifuga P-06 bombeia parte do produto de fundo
para o refervedor E-80 a 174,76°C. Neste trocador é utilizado
vapor saturado a 40 bar (abs). A fase vaporizada é reciclada,
enquanto a parcela restante do produto de fundo é enviada
para a coluna de fracionamento C-02.

A pressao da C-01 é controlada pela PCV-08, localizada na
alimentacao de 4gua do E-70; o nivel de liquido no fundo da
coluna é controlado pela LCV-06, instalada na descarga da P-
06; o nivel no V-04 é mantido pela LCV-07, localizada na
descarga da P-05; a vazao de reciclo de topo é controlada
pela valvula FCV-05 utilizando-se como parametro a vazao de
alimentagédo da coluna (LUYBEN, 2011) e a temperatura da
C-01 é mantida pela TCV-08, instalada na alimentagao de
vapor do E-80.

O produto de fundo separado na C-01 sofre nova destilagao
na coluna C-02 a 1,0 bar (abs). O vapor de topo encerra
cumeno (99,9 mol%) e quantidade equimolar de benzeno e
DIPB, enquanto o residuo é constituido de cumeno (0,1
mol%) e DIPB (TURTON et al., 2009).

A condensacao total do vapor ocorre no trocador E-90 a
152,37°C empregando-se agua de resfriamento a 30°C. O
condensado é recolhido no acumulador T-01. A bomba P-07
€ responsavel pelo refluxo de topo e pelo envio do destilado
obtido (cumeno praticamente puro) aos vasos semelhantes V-
05A e V-05B. Antes de ser estocado, o cumeno ¢é resfriado
no trocador de calor E-110. A razéo de refluxo externa é igual
a 0,63 (TURTON et al., 2009).

A bomba centrifuga P-08 bombeia parte do residuo para o
refervedor E-100 a 210,37°C. Neste trocador é utilizado vapor
saturado a 40 bar (abs). A fase vaporizada é reciclada e o
produto de fundo restante (DIPB puro) é enviado ao tanque T-
02. Antes de ser estocado, o DIPB é resfriado no E-120.

A pressdo da C-02 é controlada pela PCV-09, localizada na
alimentagéao de agua do E-90; o nivel de liquido no fundo da
coluna é controlado pela LCV-08, instalada na descarga da P-
08; o nivel no T-01 é mantido pela LCV-09, localizada na
descarga da P-07; a vazao de reciclo de topo é controlada
pela valvula FCV-06 utilizando-se como parametro a vazao de
alimentagao da coluna (LUYBEN, 2011) e a temperatura da
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C-02 é mantida pela TCV-09, instalada na alimentagao de
vapor do E-100.

O cumeno obtido como destilado da C-02 é resfriado no
trocador casco e tubos E-110 de 152,37°C para 40,0°C -
4,0°C abaixo do seu ponto de fulgor a pressao atmosférica
(SCHULZ, VAN OPDORP & WARD 1993) — antes de ser
entdo armazenado nos vasos V-05A e V-05B. Para este
servico, € utilizada agua da torre de resfriamento disponivel a
30°C, empregando-se uma variagdo de temperatura igual a
10°C. Como o cumeno sofre oxidagdo quando exposto ao ar
atmosférico, o vaso V-05A/B é fechado e submetido a 1,1 bar
(abs). O produto ainda representa riscos ao ambiente e a
salde quando liberado a atmosfera. Assim, faz-se a pressao
no interior do vaso ser controlada por uma “camada” de
nitrogénio acima do nivel de liquido; gas inerte que é liberado
em lugar do cumeno a atmosfera no momento em que a
valvula de seguranga PSV-05A/B é aberta (pressdo no vaso
excede 2,8 bar (abs)).

O DIPB obtido como residuo da C-02 é resfriado no trocador
duplo-tubo E-120 de 210,37°C para 50°C antes de ser entédo
armazenado no tanque atmosférico T-02. Para este servico, é
utilizada agua de resfriamento. O DIPB é utilizado como éleo
combustivel em outra planta industrial.

A torre de resfriamento de agua CT-01 promove a redugao da
temperatura de 40°C para 30°C. Elementos de temperatura
TI-13 e TI-12 estéo localizados respectivamente nas linhas de
entrada e de saida da torre. A movimentagéo da agua no ciclo
é feita pela bomba centrifuga P-09.

Em todos os trocadores de calor, agua de resfriamento escoa
pelo feixe de tubos a fim de minimizar problemas envolvendo
incrustagdo. No reator R-01, agua vaporiza no interior do
casco a 15 bar (abs) e retorna ao estado liquido a 40°C em
funcao do resfriamento feito pelo sistema CH-100.

LUYBEN, W. L. Principles and Case of Studies of
Simultaneous Design 1ed. New Jersey: Wiley, 2011.

SCHULZ, R. C.; VAN OPDORP, P. J.; WARD, D. J. (1993)
Cumene. In: Kirk-Ohtmer Encyclopedia of Chemical
Technology 4ed. New York: John Wiley & Sons.

TURTON et al. Analysis, Synthesis and Design of Chemical
Processes 3ed. Massachusetts: Prentice Hall, 2009.
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5. PLACA DE ORIFiCIO

Uma placa de orificio € uma fina chapa metalica na qual é perfurado um orificio. Uma das
normas que padronizam sua construcao ¢ a ISA R.P. 3.2.

A placa é inserida no interior da tubulacao da qual se deseja medir a vazéo entre dois flanges,
tendo, em geral, o centro do seu orificio alinhado ao centro da tubulagéo. Outros tipos de orificios séo
mostrados na figura 5.1.

concéntrico excéntrico segmental

Figura 5.1 — Tipos de orificios.

= Conceéntrico: tipo mais comum e que fornece o menor erro de medicido (em geral, adota-se
para placas de orificio +2%). E empregado para fluidos limpos;

= Excéntrico: utilizado para fluidos bifasicos (liquido + vapor/gas). Passivel de maiores erros
de medicao e

= Segmental: servicos com fluidos que contenham sélidos suspensos. E o tipo de maior faixa
de imprecisao.

5.1 PRINCIPIO DE MEDICAO

Quando o fluxo encontra a restricdo imposta pela placa (figura 5.2), seu sentido é alterado
bruscamente, o que causa uma elevacao da pressao estatica no ponto de entrada do orificio. A area
de escoamento, antes dada pelo didametro interno da tubulagao, passa a ser a area do orificio. Esta
redugdo implica no aumento da velocidade e, consequentemente, na diminuicdo da pressdo. O ponto
em que a velocidade (pressdo dindmica) € maxima e a area e pressdo estatica sdo minimas é
denominado “vena contracta’ (veia contraida).

Apébs a passagem pela “vena contracta’, o fluido sofre expansao e recupera uma pequena
parcela da energia cinética na forma de pressdo. Entretanto, a maior parte é perdida na forma de
perda de carga por atrito (NRPD, non recoverable pressure drop), o que se mostra como
desvantagem deste tipo de medidor. Através da pressdo diferencial é feita a medicdo da vazao
(medidor deprimogénio).

PRESSAO ESTATICA

PERDA DE
CARGA

= A
PRESSAO VEN

DIFERENCIAL

Figura 5.2 — Perfil hidraulico da passagem de um fluido através de uma placa de orificio.
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Considere a aplicagéo da equacao de Bernoulli entre um ponto imediatamente antes da perturbacéo
e outro localizado no interior do orificio:

Py v, (5.1)
— - 7 =— _ VA .
Y 2g y 2g °

Rearranjando e desprezando desnivel entre os pontos:

AP AP
vl —v2 —ZgT —  vpl-vi=2— (5.2)

p

Pode-se ainda aplicar a lei da continuidade:

dZ
T 2 4
AO 4_ d 2 2 d
VA=vpgAy — V=yvj 7 = Vo 72 — Vv=vg <B) — vV =vy <B) (5.3)
4

Substituindo 5.3 em 5.2:

2[1 (d)4] , AP 1 , AP 5o d 54
V, — — = —_— e d V, = -, = — .
° D p T /1-pty P D

Multiplicando-se ambos os membros pela &rea do orificio, obtemos a vazao:

, AP (5.5)

1
Qteérica = ﬁ A0 )

Entretanto, na equagédo 5.1 ndo foi considerada a perda de carga da placa. Logo, assumiremos a
correcao da vazao por uma constante Cqy:

AP
— = =CA 5.6
Q= Tm / Q=cao |22 = TB‘L (5.6)

= Avazio é diretamente proporcional a raiz quadrada da pressao diferencial;

» [ éarazao entre o didmetro do orificio, d, e o didmetro da tubulagéo, D;

= Qvalor./1— B* é denominado fator de aproximacéao;

= (4 € 0 coeficiente de descarga e

= ( é o coeficiente de escoamento (ou fluxo), definido como a razéo entre C4 e /1 — B*.

5.2 DIMENSIONAMENTO DE PLACAS PARA LiQUIDOS

Limitacbes do método [ Norma ISO 5167-2 (2003) ]:

« d>05"

« 2"<D<40"
» 01<p=<075
= Re >5000

= Re>4,318D p?
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Roteiro de calculo para placa de orificio com tomadas nos flanges (flange taps, figura 5.4)

19) Arbitrar um valor para a razéo B e calcular o diametro do orificio através da equacao 5.7:
d=BD (5.7)

d diametro do orificio, em in.
D diametro interno da tubulagao (tabela IPS, APENDICE 3), em in.

29) Calcular o numero adimensional de Reynolds, Re, através da equacao 5.8:

Qp
Re=50,6 -=-— 5.8
e D u (5.8)
vazao volumétrica de liquido, em gpm
didmetro interno da tubulagéo, em in.
massa especifica do liquido, em Ib/ft®
viscosidade absoluta do liquido, em cP

To o

39) Obter o coeficiente de fluxo, C, através da figura 5.3, em funcédo de B e Re. Exemplo: para B = 0,65
e Re = 100000, lé-se C = 0,68. Uma alternativa analitica é a aplicacdo da equacdo de Reader-
Harris/Gallagher (5.9), determinando-se o coeficiente de descarga e, posteriormente, o de fluxo
através da equacao 5.11.

1068 0,7 6\ 0.3
, 1 , A 35
Re) +(0,0188 4+ 0,0063 A) B <Re) +

Cq = 0,5961 + 0,0261 B2 — 0,216 & + 0,000521 (

4
+(0,043 + 0,080 e~19/d — 0,123 e~7/4)(1 — 0,11 A) <1 E B‘*) _

2 2 11
— —_ - 1,3
0'031{d(1—8) 0,8[d(1_8)] }B (5.9)

19000 8
A=——
Re

Para d < 2,8 in., acrescentar a parcela [+ 0,011 (0,75 — B) (2,8 — d)] & equac&o 5.9.

1 1
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Figura 5.3 — Coeficiente de fluxo em fungéo do nimero de Reynolds e da razéo B.
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49) Calcular a pressao diferencial, AP, através da equacéo de projeto 5.10:

,AP
Q=12356-d2-C- - (5.10)

vazao volumétrica de liquido, em gpm
didametro do orificio, em in.
coeficiente de fluxo, adimensional

AP pressao diferencial, em psi

p massa especifica do liquido, em lo/ft®

2R -We)

59) Calcular o coeficiente de descarga, Cq4, através da equacao 5.11:
Cq=Cy1-p* (5.11)

69) Calcular a perda de carga por atrito da placa, NRPD, utilizando a equagao 5.12:

/1 — B*(1 — C4%) — C4p?
NRPD = hf,PLACA = AP . (512)
/1 —B*(1—C4%) + CyP?

79) Caso a perda de carga por atrito esteja entre 1 e 4 psi, a mesma é razoavel e a placa é adequada
ao servico. Do contrério, arbitrar novo valor de B e repetir os 7 passos apresentados.

Nota: a pressao diferencial, AP, é a diferenca entre as pressoes estaticas medidas 1 in. a montante e

1in. a jusante da placa. A perda de carga, hy, é a diferenca entre as pressoes estaticas medidas 1 D
a montante e 6 D a jusante da placa (teoricamente).

PLACA DE
ORIFICIO

/ FLANGE

FLANGE TUBULAGAO

TOMADAS DE
PRESSAO

TUBULAGAO

Figura 5.4 — Placa de orificio com tomadas nos flanges (flange taps).

|[EXERCICIO 5.1 Agua de resfriamento escoa através de uma tubulagdo de ago de diametro
nominal 2” Sch 40 a vazdo de 20 ton/h. Considere a massa especifica e a
viscosidade da agua na temperatura de escoamento iguais a 1 kg/L e 0,9 cP.
Dispondo-se de duas placas, A e B, cujos didmetros dos orificios s&o, nesta
ordem, 26,251 mm e 34,126 mm, qual delas vocé selecionaria para a realizar
a medigcao desta corrente de agua? Justifique.

| EXERCICIO 5.2 Dimensione uma placa de orificio para resina epoxy (tubulagdo Sch 40), de
modo que a perda de carga por atrito seja inferior a 5 psi. Dados para projeto:
a) Vazao de projeto (kg/h): 70000
b) Massa especifica (kg/m°): 1050
c¢) Viscosidade (mPa.s): 25
d) Velocidade recomendada (m/s): 4
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| EXERCICIO 5.3 Uma mistura de 7000 kg/h de benzeno (p = 879 kg/m?; i = 0,65 cP) e 13000

kg/h de tolueno (p = 866 kg/ms; u = 0,50 cP) escoa no sistema ilustrado
abaixo. Considere a leitura dos manémetros e diametro de 3” Sch 40.

@ # 253 #

E-001
(<]
v
PR (FE)
’ g
TCV

MAN 1 MAN 2

Determine o valor do didmetro do orificio da placa FE de modo a atender as
seguintes perdas de carga por atrito: trechos retos de tubulagdo — entre MAN
1 e FE: 10 ft; entre FE e TCV: 5 ft; entre TCV e E-001: 15 ft; entre E-001 e
MAN 2: 4,5 ft; trocador E-001: 10 psi e valvula de controle TCV: 15 psi.

5.3 DIMENSIONAMENTO DE PLACAS PARA GASES

Limitagcdes do método [ Norma ISO 5167-2 (2003) ]:

d=0,5"

27 <D <407
0,1<B=<0,75

Re = 5000

Re > 4,318 D B2
0,80 < P,/ Py < 1,00
AP < 36,31 psi

Roteiro de calculo para placa de orificio com tomadas nos flanges

12) Arbitrar um valor para a razao e calcular o diametro do orificio através da equagéao 5.7.

29) Calcular o numero adimensional de Reynolds, Re, através da equagao 5.8.

39) Obter o coeficiente de fluxo, C, através da figura 5.3, em funcdo de B e Re, ou pelo método
analitico (equacbes 5.9 € 5.11).

49) Calcular a pressao diferencial, AP, através da equacéao de projeto 5.13:

pr
Q=10525-Y-d?-C- - (5.13)

2=

AP

p
Y

P,
Y = 1— (0,351 + 0,256 B* + 0,93 p%) |1 — (—)

vazao volumétrica de liquido, em acfs

diametro do orificio, em in.

coeficiente de fluxo, adimensional

pressao diferencial, em psi

massa especifica do gas, em Ib/ft®

fator de expanséo, adimensional (obtido pela equagéo 5.14 ou pela figura 5.5)

e

o ‘ (5.14)
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Na equagéo 5.14, k é a constante isoentrdpica, definida como a raz&o entre os calores especificos
molares a pressao e a volume constantes.

_ Mep 5.15
- MCV ( . )

O calor especifico molar a volume constante de um gas é obtido pela equagéo 5.16.
MCV = MCP - R (516)

A constante universal dos gases, R, pode assumir, por exemplo, os valores:

1,987 kcal / (kmol . K) = 1,987 Btu/ (Ibmol . °R)
8,314 kJ / (kmol . K)

1 1 Placa de orificio |
. B =02
=05
0.98 - =06
=07
=075

FATOR DE EXPANSAO, Y

!
|
W —
!
!
]
|
i
I
i
WY S S IO S R
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Figura 5.5 — Fator de expansao em fungao das razées P,/ Py e .
59) Calcular o coeficiente de descarga, Cq4, através da equacdo 5.11.
69) Calcular a perda de carga por atrito da placa, NRPD, utilizando a equacgéo 5.12.

79) Caso a perda de carga por atrito esteja entre 1 € 2 psi, a mesma é razoavel e a placa é adequada
ao servigo. Do contrério, arbitrar novo valor de B e repetir os 7 passos apresentados.

|[EXERCICIO 5.4 | Cloro gasoso a 77 °F e vazao de 785,7 scfm é transferido por um compressor
até um reator de alquilagdo, conforme o sistema a seguir. O instrumento FE é
uma placa de orificio com tomadas nos flanges com 8 = 0,75. As perdas de
carga do filtro e da valvula de controle sdo iguais a 10 Ibf/in.? e as perdas por
atrito com a tubulacdo s@o despreziveis. A leitura do manémetro MAN 1 é 100
Ibf/in.2. Determine:

a) o diametro interno da tubulagdo Sch 40, adotando velocidade de 20 m/s e
b) a leitura do manémetro MAN 2, em psi.
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Propriedades fisicas da corrente gasosa:

Pressao critica 76,1 atm (abs)

Temperatura critica 417,2K

Viscosidade dinamica 0,015 cP

Calor especifico (cp) 8,14 kcal/kmol.K

Massa molar 71 kg/kmol
FILTRO CcVv

_|
compressor @ % reator
:: MAN1 S/ MAN 2 S

Um processo de combustao de uma planta quimica exige 398,409 Nm®h de
ar seco. Para isto, ar umido (U.R. = 75%) é admitido a 7 barg e 30°C em uma
coluna de absor¢éo, sendo lavado em contracorrente com solucdo aquosa de
acido sulfurico a 98%. Dimensione uma placa de orificio para medigao da
vazao de ar Umido empregando perda de carga por atrito igual a 1 psi. A
tubulacédo de ar umido deve ser projetada com velocidade de 23,6 ft/s (adote
Sch40). Determine também a vazéo de &cido sulfdrico necessaria ao servigo,
considerando que o mesmo abandona a coluna com composigado 11,8% em
agua.

Propriedades fisicas para o projeto:

Ar seco Vapor d’agua
Massa molar 28,96 18,02
Calor especifico (cp), kcal/kg.°C 0,25 0,45
Viscosidade, cP 0,014 0,012
Temperatura critica, K 132 647
Pressao critica, psia 543,7 3208
Pressao de vapor (30°C), atm - 0,042

Etano e propano gasosos séo alimentados a uma fornalha na razdo massica
1:1, sofrendo combustdo completa com ar seco em excesso de 80%. Os
gases de combustao tém vazao volumétrica igual a 288000 scfm. A mistura
de combustiveis gasosos encontra-se a 5 barg e 40°C. Dimensione uma
placa de orificio para medicdo da vazao volumétrica desta mistura, admitindo
perda de carga por atrito igual a 1 psi. Utilize velocidade de 4000 fpm para
dimensionamento da tubulacéo.

Propriedades fisicas para o projeto:

Etano Propano
Massa molar 30 44 1
Calor especifico (cp), kcal/kg.°C 0,30 0,28
Viscosidade, cP 0,010 0,012
Temperatura critica, K 305,15 370,00
Pressao critica, ata 48,80 49,68
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(Petrobras) Uma placa de orificio produz uma presséo diferencial, cujo valor
estd relacionado com a vazao na tubulagdo. Um manémetro tipo coluna U
pode ser utilizado como dispositivo secundario para obter-se uma medida da
vazao nessa tubulagdo, conforme ilustrado no esquema a seguir.

dispositivo prn'.Tn y
kLl
]

mercuno

dispositivo secundario

Com relacao a esse processo de medicdo da vazao, é correto afirmar que a
vazao na tubulagéo é

a) diretamente proporcional a raiz quadrada da diferenca entre h1 e h2.

b) diretamente proporcional a raiz quadrada da soma das alturas h1 e h2.

c) diretamente proporcional a média das alturas h1 e h2.

d) inversamente proporcional & média das alturas h1 e h2.

e) inversamente proporcional ao quadrado da diferenga entre h1 e h2.

(IFSC) A agua a temperatura de 20°C flui com uma velocidade média de 1,3
m/s através de um tubo liso horizontal com didmetro interno de 152 mm. Uma
placa interna foi transversalmente instalada e apresenta um orificio circular e
concéntrico ao tubo com 83,5 mm de didmetro. Foi instalado um manémetro
diferencial de mercurio para a leitura do efeito da placa, conforme esquema
abaixo, no qual ndo sdo mostradas as colunas do mercurio.

sentido do fluxo ]

[‘:{:;._._._d?_ ......... — d

——

Com base nessas informagoes, assinale a alternativa CORRETA.

a) A taxa de fluxo é de 2,36 m%s e a coluna de mercurio no lado direito do
mandmetro estd no mesmo nivel de elevacdo que a coluna de mercurio no
lado esquerdo.

b) A taxa de fluxo é de 2,36 m%/s e a coluna de mercurio no lado direito do
mandmetro é mais elevada que a coluna de mercurio no lado esquerdo.

c) A taxa de fluxo é de 0,0236 m%/s e a coluna de mercurio no lado direito do
mandmetro é menos elevada que a coluna de mercurio no lado esquerdo.

d) A taxa de fluxo é de 2,36 m%s e a coluna de mercurio no lado direito do
mandmetro € menos elevada que a coluna de mercurio no lado esquerdo.

e) A taxa de fluxo é de 0,0236 m%/s e a coluna de mercurio no lado direito do
mandmetro é mais elevada que a coluna de mercurio no lado esquerdo.
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(Petrobras) A utilizagao da placa de orificio para medi¢do de vazéo é bastante
conhecida na indastria. Analise os itens abaixo, que apresentam
caracteristicas desse tipo de instrumento de medigao.

| — As placas de orificio concéntricas sao utilizadas somente para fluidos
carregados com impurezas.

Il — Os tipos mais comuns de tomadas de pressdo sao flange taps, radius
taps, corner taps e pipe taps.

[l — As placas de orificio podem ser concéntricas, excéntricas ou segmentais.
IV — Esses tipos de medidores sao também chamados deprimogénios.

E(Sa0) correta(s) APENAS a(s) caracteristica(s):

a) l.
b)lell.
c)llelll.

d) lile IV.
e)ll, 1l elV.

O manémetro em "U" com tomadas de pressoées nos flanges de uma placa de
orificio concéntrico apresenta desnivel h de 64,8 cm. O duto possui didmetro
interno de 4" Sch 40 enquanto o didmetro do furo da placa corresponde a
70% deste valor. A massa especifica e a viscosidade do fluido de processo
transportado valem, respectivamente, 1550 kg/m® e 0,40 mPa.s. O peso
especifico do fluido manométrico do tubo em "U" é 13600 kgf/m®.

Calcular:

a) A presséo diferencial (AP) da placa, lida no manémetro, em psi;
b) A vazao massica do fluido de processo, em kg/h;
c) A perda de carga (h;) por passagem através da placa, em psi.
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6. VALVULA DE CONTROLE

Em uma malha de controle tipica, um medidor fornece valores de determinada variavel a um
controlador com auxilio de um transmissor. O controlador, por sua vez, compara os valores
recebidos com o set point e envia um sinal de correcdo ao elemento final: a valvula de controle.

A vélvula de controle altera o fluxo através de mudancas na sua area de escoamento,
dissipando energia nas formas de calor, som, vibracao e atrito (perda de carga).

6.1 COMPONENTES DA VALVULA DE CONTROLE

Uma vélvula de controle é composta de duas partes:

= Atuador
= Corpo

Além disso, diversos acessoérios podem compor o conjunto final. Exemplos: posicionador,
transdutor, operador manual, regulador de presséo etc.

a) Atuador

O atuador (actuator) é o elemento responsavel pela movimentacao da haste da valvula e,
consequentemente, pela abertura ou fechamento (total ou parcial) da mesma. Pode funcionar através
de ar comprimido (pneumatico), 6leo (hidraulico) ou eletricidade (elétrico).

O atuador pneumatico de mola e diafragma é o mais empregado no meio industrial, tendo
baixo custo, facil manutengcdo e nao necessitando de posicionador para operar. Todavia possui
limitagbes referentes a temperatura e torque.

A figura 6.1 apresenta o corte de um atuador pneumatico de mola e diafragma. Neste tipo de
equipamento, a forca motriz é derivada da pressdo exercida sobre uma membrana flexivel
(diafragma) por ar comprimido. O atuador é dimensionado de modo que o produto entre a pressdo do
ar e a area do diafragma (for¢a) supere a forga contraria exercida pela mola. Em fungdo da
localizagdo da entrada de ar, o atuador pode ser classificado como de agéo direta ou inversa, o que
influencia no tipo de falha da vélvula (falhas aberta e fechada, respectivamente).

b) Corpo

O corpo (body) € uma carcaca com uma ou duas sedes nas quais se assenta um elemento
vedante (obturador, plug) que altera a area de escoamento interna da valvula. Esta peca de
fechamento pode ser cilindrica, esférica, um disco ou ter outra forma caracteristica. A parte superior
removivel do corpo, que permite acesso ao seu interior, € denominada castelo (bonnet).

A figura 6.2 mostra o corte de um corpo tipo valvula de globo, o mais empregado na
construcao de valvulas de controle. Os corpos das valvulas podem ser classificados quanto ao tipo de
deslocamento da haste do obturador:

= Linear
= Rotativo

Destacam-se as valvulas:

= De gaveta
= De globo
= De esfera
= Borboleta
= Macho

»= Diafragma

A figura 6.3 ilustra os tipos de corpos supracitados, evidenciando o sentido de escoamento, o
tipo de deslocamento e a configuragdo dos obturadores.
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CONEXAO DE AR Figura 6.1 — Atuador pneumatico de
AN mola e diafragma (agéo direta)
(PERRY & GREEN, 2008).

DIAFRAGMA

“pn,

PRATO DO — |
DIAFRAGMA

MOLA
HASTE
SEDE ==

AJUSTADOR DA
MOLA |

CONECTOR— M| ¢
DA HASTE

DISCO INDICADOR

DE CURSO
ESCALA

Figura 6.2 — Corpo da valvula de
controle tipo globo. Ela deve ser
instalada de modo que o fluido
escoe de baixo para cima em

ASTEL relagdo ao obturador (PERRY &

e = GUIA DA GREEN, 2008).
\ HASTE
OBTURADOR

\
\

CARCAGCA SEDE GAXETA

c) Posicionador

Para muitas aplicacdes, o sinal de pressao padronizado entre 3 e 15 psig do controlador néo
¢é suficiente para vencer as forgcas contrarias a pressao do ar comprimido. Nestes casos, bem como
guando é necessario um ajuste mais fino do posicionamento da haste, é aconselhavel a instalagdo de
um acessorio adicional a valvula de controle: o posicionador.

O posicionador (figura 6.4) relaciona o sinal de entrada, obtido do controlador, e a posicao
da valvula, provendo a pressao de saida do ar para o atuador que satisfaga esta relagdo. Por este
motivo, o posicionador possui uma alimentacdo prépria de ar comprimido e funciona como um
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amplificador de sinal. Por exemplo, para um sinal do controlador de 3 a 15 psig (padrdo), o
posicionador pode operar de 6 a 30 psig (fator multiplicativo). Esta alteragdo de sinal garante que a
valvula atinja a posicdo desejada e aumenta a velocidade de resposta da mesma. Além disso, o
posicionador garante a linearidade entre o sinal (elétrico ou de pressao) obtido do controlador e a
posicdo de abertura da valvula de controle. Alguns modelos podem conter um conversor
eletropneumatico que faz a tradugao do sinal elétrico do controlador (4 a 20 mA) para pneumatico (3
a 15 psig).

Bt
~ .

'

,
1:¢omml
>

DIAFRAGMA ESFERA BORBOLETA

Figura 6.3 — Tipos de corpos mais comuns.

entrada de ar
(3 a 15 psig)
'

; g : ar de saida do
— i posicionador

[ | t«——— sinal do controlador (3 a 15 psig)
= @ —— suprimento de ar

- :E comprimido {35 psig)

ATUADOR
POSICIONADOR

CORPO

Figura 6.4 — Valvulas de controle com atuador pneumatico tipo mola e diafragma.
(a) Sem posicionador e (b) com posicionador.

6.2 VAZAO CARACTERISTICA DA VALVULA DE CONTROLE

A vazao caracteristica de uma valvula de controle é definida como a relagédo entre o curso da
valvula e a vazao volumétrica que escoa pela mesma (ambos expressos em porcentagem).
Entende-se por curso da valvula a posicéo relativa entre o obturador e a sede. Logo, a geometria do
obturador influencia no perfil da vazdo caracteristica, visto que duas valvulas com diferentes plugs

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF® FRANGA



75

terdo areas de escoamento diferentes para o mesmo curso. A figura 6.5 apresenta os trés tipos mais
comuns de vazdes caracteristicas associadas ao formato do obturador para valvula de globo:
abertura rapida, linear e igual porcentagem.

i
| movimento
haste |da haste
area de area de
gscoamento escoamento
ohturador do orificio do orificio sl
{4 ‘ ‘
= K= i
= | | =
ol |8
ABERTURA IGUAL
RAPIDA LINEAR PORCENTAGEM

Figura 6.5 — Tipos de vazdes caracteristicas associadas ao formato dos obturadores.

A vazao caracteristica pode ser estudada sob dois aspectos:

» Vazao caracteristica inerente: é a relacdo tedrica entre vazao e curso obtida mantendo-
se a pressao diferencial constante, isto é, a diferenca entre as pressées a montante e a
jusante da vélvula. E fornecida pelos fabricantes.

» Vazao caracteristica instalada: é a relagado entre vazao e curso em condicdo operacional
“real”, obtida variando-se a pressao diferencial. Seu levantamento depende da construgao
de curvas de perda de carga (curva do sistema) e altura manométrica (curva da bomba).

6.2.1 VAZAO CARACTERISTICA INERENTE

A figura 6.6 mostra as principais curvas de vazao caracteristica inerente (pressao diferencial
constante) para valvulas de controle tipo globo. A relagdo destas com a geometria do obturador foi
apresentada na figura 6.5.

= Abertura rapida: uma pequena variagdo no curso (ou abertura) da valvula provoca uma
grande variagdo na vazdo. Em geral, 25% de abertura provéem a totalidade da vazéo
nominal. E utilizada em sistemas de controle ON/OFF (valvula 100% aberta ou fechada).

» Linear: a relagdo entre a abertura da valvula e a vazdo é diretamente proporcional, ou
seja, a alteracao ocorrida no curso é igual a alteracao consequente sobre a vazao. O
coeficiente angular da curva, denominado ganho da valvula, é constante e unitario. Este é
0 comportamento buscado na malha de controle, uma vez que a operagao torna-se mais
estavel.

= |gual porcentagem: para dada variagdo no curso da valvula de controle o fluxo aumenta
uma porcentagem correspondente. Como o0 aumento da vazdo é uma porcentagem da
vazao tida no momento, na posicdo totalmente fechada a valvula ainda permite passagem
de fluido. Segue uma relacdao exponencial dependente do alcance de faixa, isto é, uma
familia de curvas. Para valvulas tipo globo convencionais, o alcance de faixa é 50:1,
interpretado como 100% de vazao para 100% de curso e 2% de vazao para 0% de curso.
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AP
constante
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Figura 6.6 — Vazoes caracteristicas inerentes para valvula tipo globo.

6.2.2 VAZAO CARACTERISTICA INSTALADA

Seja o sistema de bombeamento da figura 6.7. Tem-se:

P, presséo estatica no vaso a sucgao da bomba;

P, pressao estatica no vaso a descarga da bomba;

Z4 nivel do vaso a sucgao da bomba;

Z> nivel do vaso a descarga da bomba;

hg 1 perda de carga por atrito nas tubula¢des a montante da valvula de controle;

h¢ o perda de carga por atrito na tubulagédo a jusante da valvula de controle e
AP, pressao diferencial da vélvula de controle

A medida que a vazdo da bomba aumenta, as perdas de carga por atrito h;; e h;,
aumentam e, consequentemente, a queda de pressao através da valvula diminui. Este fenédmeno
pode ser analisado pelas curvas da bomba e das perdas de carga do sistema (figura 6.8).

—

—'
v

| s—

Figura 6.7 — Sistema de bombeamento com valvula de controle.
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PRESSAO
Curva da
bomba
Pressao
AR |AR AR diferencial | AR, | | B
da valvula ¢ ]
1 E o
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Figura 6.8 — Curva da bomba e curva das perdas por atrito do sistema da figura 6.7.

Esta variacao de pressao diferencial desloca as curvas tedricas, como pode ser visto na
figura 6.9. Nestes gréaficos, o parametro PR representa a fracdo que a perda de carga através da
valvula de controle corresponde das perdas dindmicas do sistema. Para vazao caracteristica linear, a
tendéncia em operacado é o comportamento de abertura rapida, enquanto a curva igual porcentagem
tende a linearizacao (PR = 0,33), o que ¢é ideal ao controle do processo. Por esta razao este tipo de
vazao caracteristica € o0 mais empregado.

%VAZAO

%VAZAO 100 APy

100
oPy + hey + hy,

7
PR = 0,02/

APy + hf1 + hlZ

0 100
%CURSO ¢

0 100
%CURSO
(a) (b)

Figura 6.9 — Vazao caracteristica instalada. (a) Linear e (b) Igual Porcentagem.

Couper et al. (2012) recomendam perda de carga da valvula de controle entre 25% e 30%
das perdas dinamicas, estabelecendo um valor minimo de 15 psi. Também ¢é pratica industrial
calcular-se a perda da valvula sobre o valor da altura manomeétrica total desconsiderando a mesma.
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(Petrobras) O fluxo através de uma valvula de controle causa uma perda de
carga, cujo valor minimo da pressao ocorre na chamada vena-contracta, que
volta a subir a jusante da valvula. Considere:

e P apressdo nalinha;

L a distancia da linha;

P1 a pressdo a montante;

e P2 apresséo ajusante;

e Pv apressao de vapor.

Nesse contexto, qual o grafico que esboga uma condicédo de cavitagcdo?

a) P b) P
P1— ( p2 Pi - . .
| : e
R . L L
C-] P d] P
P1 W P2 W
P |I p—— Py | |(_ b1
N L o/ )
g) F
=} —
N
| 1 Pv
|
S

(Petrobras) A valvula de controle desempenha um papel fundamental no
controle automatico de processos industriais, sendo responsavel pela
manipulagéo do fluxo e, consequentemente, na correcao do valor da variavel
controlada. Nessa perspectiva, analise as afirmativas abaixo.

I. Um atuador de agdo direta, no qual a valvula de controle fecha com o
aumento da pressao de ar, assume a posigao totalmente aberta em caso de
falha de suprimento de ar de acionamento, e o atuador de agéo inversa
assume, neste caso, a posi¢ao totalmente fechada.

Il. Tanto no caso dos atuadores pneumaticos do tipo pistdo com retorno por
mola, como nos cilindros de dupla agdo, o comando para mudanga na
posicdo da valvula se efetiva por meio de uma valvula acionada por um
solenoide instalada na linha de ar para o atuador.

[ll. As vélvulas acionadas por atuadores do tipo retorno por mola utilizam
solenoides pilotos de trés vias.

IV. Para o comando de atuadores do tipo cilindro de dupla acao, as valvulas
solenoide normalmente aplicadas séo as de quatro vias, podendo também ser
de cinco vias.

Esta correto o que se afirma em

a) |, apenas. b) I e Il, apenas.
c) lll e IV, apenas. d) Il, lll e IV, apenas.
e)l, 1, IlelV.
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(Petrobras) Para melhorar o desempenho das valvulas, alguns acessérios
opcionais podem ser adicionados. Dentre eles, considere os apresentados
abaixo, com suas respectivas fungdes.

[) Posicionador: compara o sinal de saida do controlador com a posigao da
haste da valvula para corrigir sua abertura ou fechamento, caso seja
necessario.

II) Booster: amplifica o sinal pneumatico que entra no atuador da valvula para
melhorar sua resposta.

[ll) Volante manual: utilizado para fechamento ou abertura da vélvula de
forma remota.

E(sa0) correto(s) APENAS o(s) acessorio(s) e descricdo(des) de funcdo(des):
a) l. b) II. c)lell d) lelll. e)llelll.

(Petrobras) A figura ao lado apresenta partes

de uma valvula de controle, na qual séo
destacados os itens I, Il e 1, que
correspondem respectivamente a:

a) | — atuador, Il — obturador e Il — corpo.

b) | — castelo, Il — posicionador e Ill — sede.

c) | — corpo, Il — gaxetas e lll — castelo.

d) | — fole de vedacao, Il — guia superior e lll —
atuador.

e) | — sede, Il — obturador e Il — corpo.

(IFRS) As valvulas de controle dificilmente sao instaladas de forma isolada
num processo, mas sim acompanhadas de acessérios cujas funcdes
dependem das necessidades do processo. O dispositivo servo-amplificador
cuja fungdo é assegurar a correta localizagdo da haste da valvula é
denominado:

a) Posicionador.

b) Volante.

c¢) Transmissor de posicao.

d) Modulador.

e) Difusor.

(IFRS) As valvulas de controle desempenham papel fundamental como
elemento final de controle em processos industriais. Com relacdo as valvulas
de controle, assinale a alternativa incorreta.

a) Para fluidos limpos, as valvulas globo sdo as mais utilizadas. Quando se
trata de fluidos que contém sélidos em suspenséo, lamas e fluidos pastosos
ou fibrosos, as valvulas esfera encontram maior aplicagéo.

b) O atuador é um servo-amplificador cuja fungdo é assegurar o correto
posicionamento da haste da valvula, de acordo com o sinal de comando
correspondente, enviado pelo controlador.

c) A caracteristica igual porcentagem perde sua caracteristica inerente
qguando instalada no processo, aproximando-se da linear. Por isso, e também
devido a sua alta rangeabilidade, é a caracteristica mais utilizada em controle
de processos.

d) O castelo é a parte da valvula que conecta o atuador ao corpo da vélvula,
guiando a haste da mesma, alojando também o sistema de selagem do fluido
de processo.

e) Por definicao, o coeficiente de vazao de uma valvula de controle é a vazao
de agua em gal por minuto que passa pela valvula, quando a queda de
pressao através da mesma for de 1 psi.
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6.3 DIMENSIONAMENTO DE VALVULAS DE CONTROLE PARA LiQUIDOS

Roteiro de calculo para valvula de controle tipo globo igual porcentagem [ ISA-75.01.01 (2007) ]

192) Determinar o coeficiente da valvula, C,, partindo-se da premissa de que os fatores de geometria,
cavitacdo e Reynolds sdo unitarios (equagéo 6.1).

QZFP'FR'Fy'CV (61)

Q vazao volumétrica de liquido, em gpm

Fp fator de geometria da tubulacédo, adimensional

Fr fator do nimero de Reynolds, adimensional

Fy fator de fluxo critico de liquido (ou cavitagao), adimensional

C, coeficiente da valvula, adimensional
AP,  pressdao diferencial da valvula, em psi
1) densidade relativa do liquido, adimensional

2°) Calcular o coeficiente da valvula de projeto, C, ,r, de modo a prever curso de 75% nas condigbes
de operagéao (equacgéo 6.2):

Cy
Cv,proj = 0’_75 (6.2)

3%) Em um catalogo do fabricante, selecionar um coeficiente de valvula (100% de curso) proximo ao
coeficiente de projeto, porém atentando-se a flexibilidade do modelo em relacdo a futuras
expansodes de capacidade. A figura 6.10 é uma tabela retirada do catélogo de valvulas de controle
da fabricante Masoneilan.

Contoured Trim
Body Rating: ANSI Class 150 10 600
Sizes: DN 2010 DN 150 - 75" 10 6° Flow Chamactarstic: EQUAL PERCENTAGE
Parcent of Travel 10 20 3o 40 50 60 70 80 80 100
Fl. 0.93 0.93 0.93 0.93 0.93 0.92 0.92 0.91 0.91 0.9
Valve Orifice
Size Diameter Travel Rated G,
75 |20 [ 0375 | 85 | 08 [2032] oM 07 0.25 0.40 066 11 1.8 25 33 i
& & [oso0 [ 127 08 [20a] o | o027 0,40 0.63 1.0 18 8 40 52 [
.00 | 25 [ opi2 | 206 08 208 D43 | 08 0.4 1.3 23 4.3 g8 ED T 12
0575 | 85 | 08 |204] o X 0.25 .40 066 1.1 18 75 EE] EE]
—— 0600 | 127 | OB |203] 018 | 027 040 .63 1.05 148 78 40 53 ]
D&t2 | 206 | 0B [203| 039 053 0BG 1,36 23 39 6.1 -1 i) 13
1.250 | 31.8| 08 |203] 080 124 1.76 22 4.7 8.0 14 18 = 25
[oars | o5 | o8 |208] o1 [EE 025 040 0166 1.1 18 35 34 3.8
| 0500 | 127 o8 [203] o8 | o 040 63 1.0 1.3 28 40 52
2 gn | DE12 | 206 08 [203] 045 | 0867 0.5 1.6 26 4.5 7.0 99 13 15
1250 | 318 08 [203] 077 12 i7 27 45 77 i2 17 ] 5
1625 | 13| o8 [203] 1.7 2.3 12 5.1 BT 17 26 34 T
1050 | 318 15 [a81] oo 1.4 20 32 54 8.2 15 20 1] i
a a0 1.625 41.3 1.5 381 1.4 2.1 3.1 49 Eg 14 a2 a1 4 a7
o625 | BET | 15 [381] 40 56 7.7 12 T a0 62 gz a9 10
1625 | 412] 15 [381] 15 22 az 5.1 BS 15 23 32 43 49
4 100 [ 2625 | 667 | 15 |381| a4 50 7.5 12 20 a4 53 75 L] e
3500 | B9 | 1.5 | 38| 7.1 100 137 2 aw 70 110 145 174 185
2625 | 867 | 20 [508] 3a 56 K 13 ) a8 59 B 1o 126
[ 150 | 3500 | B89 | 20 |5068| 62 93 14 2z 36 B2 w 1ar 181 208
5000 | 127.0| 20 |508] 14 20 28 44 76 144 206 a8 457 400

Figura 6.10 — Modelos de valvulas da Masoneilan (vazao caracteristica Igual Porcentagem).
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4°) Calcular o fator de geometria, Fp, através da equagéo 6.3:

1 d\?
Fp = — , k=15 1_<6) (6.3)
142k G
890 d*

d didmetro nominal da valvula (figura 6.10), in.
D diametro nominal da tubulagéo, in.

Obs.: quando os diametros da valvula e do tubo forem iguais, o fator de geometria é unitario.

59) Calcular o niumero de Reynolds modificado da valvula de controle (equacao 6.4) e determinar o
fator de Reynolds, Fg, através da figura 6.11.

0,25

17300 F4-Q (cvz FL? - Fp? 1)

v/ C, FLFp 890 D*

Re, numero de Reynolds modificado da vélvula, adimensional

Q vazao volumétrica de liquido, em gpm

Fq fator modificador da valvula (para globo, F4 = 1,0), adimensional

FL fator de recuperacéo da pressao do liquido (figura 6.10), adimensional
v viscosidade cinemdtica, em cSt

D didmetro nominal da tubulagéo, em in.

e, = (6.4)

1.0

e
-

-

FATOR DO NUMERO DE REYNOLDS, F,

0.01

000t L o it el s cinedl wvd 1l v 0 venn] sl
0.01 01 1 10 102. 10? 104 108 108

NUMERO DE REYNOLDS, Re,

Figura 6.11 — Fator do niumero de Reynolds em fungao do nimero de Reynolds da valvula.

Obs.: da figura 6.11, interpreta-se que para Re, > 1000, o fator de Reynolds é unitario.
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69) Calcular o fator da razao de pressao critica do liquido, Fr, empregando a equacgao 6.5:

Fr = 0,96 — 0,28 %

C

(6.5)

o pressao maxima de vapor do liquido na temperatura de escoamento, em psia
P, pressao critica do liquido, em psia

79) Calcular o fator de cavitagéo, Fy, pela equagao 6.6. Caso Fy seja igual ou maior que 1, ndo é
necessaria sua introdugdo na equacao de projeto 6.1, isto é, adota-se Fy = 1,0. Do contrario, o
valor calculado devera ser empregado na equacao 6.7 e a valvula sofrera cavitacao (a pressao
na restrigdo provocada pelo obturador sera menor que a pressao de vapor do fluido).

P, —Fr-p
Fy =F, TV (6.6)
v

P pressao estatica na entrada da valvula, em psia
o pressao maxima de vapor do liquido na temperatura de escoamento, em psia
AP, presséao diferencial da valvula, em psi

89) No caso da premissa ser invalidada, isto é, algum dos fatores da equacao 6.1 ser diferente de 1,
corrigir o coeficiente da valvula (equagéo 6.7).

Cy
Cv,corrigido = m (6.7)

99) Verificar a abertura que a valvula de controle tera em condicdes operacionais normais. Caso o
valor encontrado esteja entre 25% e 85%, a valvula é aceitavel. Do contrario, escolher outro
modelo e seguir novamente os passos de 4 a 9. Na equagao 6.8, Cy selecionado € O Valor fornecido
pelo fabricante (figura 6.10) e C, crrigiao S€ra igual a C, caso os fatores de corregéo forem 1,0.

C -
%abertura = _veorrigido 109 (6.8)
v,selecionado
| EXERCICIO 6.7 | O vapor de benzeno, V, do topo de uma coluna de destilagdo € condensado

por agua de resfriamento, A.R., cujas temperaturas de entrada e de saida sao

A R.
40°C
CONDENSADOR

ACUMULADOR

BOMBA

COLUNA
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respectivamente 30°C e 40°C. A razao entre as vazobes de refluxo, R, e de
destilado, D, é igual a 1,8. Dimensione a valvula de controle tipo globo CV,
considerando uma vazao de 2145 kg/h de benzeno removido como destilado.

Dados para o projeto:

Calor latente do benzeno 94,5 cal/g
Presséo a entrada da valvula 75 psia
Presséo a saida da vélvula 65 psia

Diametro da linha de 4gua 101,6 mm
Presséao de vapor da 4gua 0,25 psia
Presséo critica da agua 3206 psia

No sistema abaixo, uma valvula de controle tipo globo igual porcentagem esta
instalada & descarga de uma bomba cuja vazio é 384 m®%dia. Considerando
as pressoes e as dimensdes das tubulagdes (SS 3 in. Sch 40) apresentadas
(comprimento equivalente da curva de 90° incluso), dimensione esta valvula.

Propriedades fisicas do fluido:

Densidade p = 1050 kg/m®
Viscosidade absoluta u=50cP
Pressao de vapor py = 0,6 psia
Pressao critica P. = 1200 psia
VALV. DE

CONTROLE

= 50 psig
descarga
4+ “ *
2m ‘ , l
100 m
— 15

sucgdo

Cem galdes por minuto de NaOH a 50% em peso e 25°C é bombeada pela P-
110 do tanque atmosférico TK-10 ao reator R-10, que trabalha a 50 psig
(figura 6.12). As tubulagbes de descarga e de sucgado sao de ago carbono
com diametro 4 in. Sch 40. O instrumento FE é uma placa de orificio com
tomadas nos flanges (d = 1,81 in. e C = 0,647) e a perda de carga do trocador
de calor E-110 é igual a 15 psi. Pede-se:

a) a perda de carga da valvula FCV-01 adotando 30% das perdas dinamicas;
b) a poténcia do motor da bomba P-110, adotando rendimento de 35% e

c) os coeficientes da valvula de controle FCV-01 calculado e selecionado.

Propriedades fisicas:
p = 1,52 kg/L;
p =50 cP;
pv = 0,25 psia
P. = 3206 psia.

Comprimentos de tubulagdo (em pés):
Trecho a = 235; b = 2605; c = 1185; d = 1185; e = 2370.
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Figura 6.12 — Sistema de bombeamento do exercicio 6.9.

6.4 DIMENSIONAMENTO DE VALVULAS DE CONTROLE PARA GASES
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Um fluido compressivel (gases e vapores) apresenta em geral densidade 1000 vezes inferior

€ unitario (equacéao 6.9).

, X
Q=1360FP'Y'P1'CV Gle

_ AP,
=3,
. k k
K7k, 14
Y=1 X
7 3Fg-Xp
G = MW _ MW
T MW,, 28,96
Q vazao volumétrica de gas, em scfh
Fp fator de geometria da tubulagao, adimensional
X razdo da queda de presséao (vide equagao 6.10), adimensional
AP,  pressdo diferencial da valvula, em psi

a densidade de um fluido incompressivel. Por esta razdo, a perda de carga por atrito de uma corrente

P presséo absoluta a entrada da vélvula, psia
Xt fator da razao da queda de presséao (para globo, Xt = 0,75), adimensional
Fk fator da razao dos calores especificos (vide equagao 6.11), adimensional
k constante isoentrépica do gas, adimensional

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF2 FRANCA

Roteiro de calculo para valvula de controle tipo globo linear [ ISA-75.01.01 (2007) ]

gasosa pode ser muitas vezes negligenciada. Assim, a valvula de controle sera responsavel por
praticamente toda perda de carga do sistema de tubulacdo gasosa e a curva teérica da vazao
caracteristica é mantida, mesmo mediante a variagées da presséo diferencial da valvula. Portanto, a
melhor selegéo para fluxo gasoso é a vazao caracteristica linear.

19) Determinar o coeficiente da valvula, C,, partindo-se da premissa de que o fator de geometria,

(6.9)

(6.10)

(6.11)

(6.12)

(6.13)
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Y fator de expansao (vide equagéo 6.12), adimensional
G densidade relativa do gas, adimensional

MW  massa molar do gas, massa / massa-mol

Cy coeficiente da valvula, adimensional

T, temperatura absoluta & entrada da valvula, °R

Z fator de compressibilidade, adimensional

29) Calcular o coeficiente da valvula de projeto, C, prj, de modo a prever curso de 75% nas condigoes
de operagao (equacgao 6.2).

39) Em um catalogo do fabricante, selecionar um coeficiente de valvula (100% de curso) proximo ao
coeficiente de projeto, porém atentando-se a flexibilidade do modelo em relacdo a futuras
expansodes de capacidade. A figura 6.13 é uma tabela retirada do catélogo de valvulas de controle
da fabricante Masoneilan.

Contoured Trim
Body Rating: ANSI Class 150 to 600

Sizes: DN 20 to DN 150 - .75" through &" -
Flow Characteristic: LINEAR

Percent of Travel 10 20 30 40 50 80 70 80 90 100
Bl 0.93 093 | 0.2 0.92 0.91 0.91 0.91 0.90 0.90 | 0.90
Valve Orifice
Size Diameter Travel Rated C,
Inches| mm |Inches| mm |Inches| mm
0.01 0.02 | 0.03 0.04 | 0.05 0.06 | 0.07 0.08 0.0 | 0.11
0250 64 | 08 | 2os | 003 006 | 0.08 0.11 0.13 016 | 0.19 0.23 027 | 03
.75 20 0.06 012 | 047 022 | oe7 032 | 038 0.45 054 | 06
& & 0.15 0.31 0.46 060 | 077 0.94 1.1 1.3 1.5 1.7
1 25 [ga75| 95 | 08 | 203 | 034 | 068 | 1.0 13 17 21 25 29 33 | 38
0500 127 | 08 | 203] 054 1.1 1.6 241 27 3.3 40 46 5.3 6
0812 | 206 | 08 [ 203 14 22 3.2 43 54 6.7 7.9 9.2 11 12
0.01 002 | 0.3 0.04 | 0.05 0.06 | 0.07 0.08 0.0 | 0.44
0250| 64 | 08 | 208 293 0.06 | 0.08 0.11 0.13 016 | 0.19 0.23 027 | 03
0.06 042 | 047 022 | o027 042 | 048 0.45 054 | 06
0.15 0.31 0.46 060 | 077 0.94 1.1 1.3 1.5 1.7
15 | 40 |o0237s5| 95 | 08 | 203 | 00234 0.68 1.0 1.3 1.7 2.1 25 2.9 3.3 38
0500 127 | 0.8 | 203 | 054 1.1 1.6 24 27 3.3 40 46 5.3 5
0812 | 206 | 08 | 203 12 2.3 3.5 46 5.9 7.2 8.6 10 11 13
1250 | 318 | 08 | 203 23 45 6.8 8.9 11 14 17 19 22 25
1625| 413 | 08 | 203 32 6.3 9.5 12 16 19 23 27 3 35
0.01 0.02 | 0.03 0.04 | 0.05 0.06 | 0.7 0.08 0.10 | 0.11
0250 64 | 08 | 203 003 0.06 | 0.08 0.11 0.13 016 | 0.19 0.23 027 | 03
0.06 042 | 047 022 | o027 032 | o048 0.45 054 | 06
0.15 0.31 0.46 060 | 077 0.94 1.1 1.3 15 1.7
2 50 | 0475 95 | 08 | 203 | 034 0.68 1.0 143 1.7 2.1 25 2.9 33 3.8
0500 127 | 08 | 203 | 054 1.1 1.6 24 27 3.3 40 46 5.3 3
0812 206 | 08 | 203] 14 27 4.1 5.3 6.8 8.3 9.9 12 13 15
1250 318 | 08 | 203 =23 47 7.0 9.2 12 14 17 20 23 26
1625 413 | 08 [ 203 ] 44 8.3 12 16 21 26 a0 35 40 46
1250| 31.8 | 15 | 381 28 56 8.4 11 14 17 20 24 27 31
3 80 |1.825 413 | 1.5 | 3841 4.2 8.5 13 17 21 26 31 36 41 47
2625 867 | 15 [ 381 9.9 20 30 39 50 61 73 85 a7 110
1625 4.3 | 1.5 | 384 4.4 8.8 13 17 22 27 3z 38 43 49
4 | 100 | 2625 867 | 15 | 384 10 20 31 40 51 63 75 87 29 113
3.500 | B89 | 1.5 | 381 18 35 53 69 88 108 129 150 172 | 195
1.625| 66.7 | 2.0 | 50.8 11 23 a4 45 57 70 23 97 111 126
6 150 | 3500| 88.9 | 2.0 | 508 19 37 56 74 a4 115 137 160 183 | 208
5.000[127.0| 2.0 | 508 36 72 108 142 180 222 264 308 352 | 400

Figura 6.13 — Modelos de valvulas da Masoneilan (vazéo caracteristica Linear).

49) Calcular o fator de geometria, Fp, através da equagéo 6.3. No caso particular em que os didmetros
da valvula e da tubulagéo sao iguais, o fator é unitario.

CONTROLE DE PROCESSOS QUIMICOS — PROF? FRANGA



86

59 No caso da premissa ser invalidada, isto é, o fator de geometria ser diferente de 1, corrigir o
coeficiente da valvula através da equagao 6.14:

Cy
Cv,corrigido = F
P

(6.14)

69) Verificar a abertura que a valvula de controle terd em condigcbes operacionais normais. Caso o
valor encontrado esteja entre 25% e 85%, a valvula é aceitavel. Do contrario, escolher outro
modelo e seguir novamente os passos de 4 a 6. Na equagéo 6.15, C, selecionado € O Valor fornecido
pelo fabricante (figura 6.11) e Cy corrigiao S€ra igual a C, caso a premissa seja valida.

C -

Yabertura = —2ME . 10 (6.15)
v,selecionado

| EXERCICIO 6.10 | Metano gasoso a 1500 am®/h necessita de uma valvula de controle tipo globo

nos parametros de processo abaixo. Dimensione esta valvula.

Pressao de entrada 8 bar (abs)
Presséao de saida 6 bar (abs)
Temperatura 27 °C

Diametro da linha 6 in.

Calor especifico molar 8,2 kcal’kmol.°C
Temperatura critica 191 K

Pressao critica 45,8 atm (abs)
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APENDICE
1. CONVERSAO DE UNIDADES
GRANDEZA RELAGOES ENTRE UNIDADES
Tempo 1h =60 min = 3600 s

1 dia = 24h = 1440 min = 86400 s

Massa 1 kg =1000 g = 2,205 Ib = 0,001 ton

Comprimento 1m=100cm = 1000 mm = 0,001 km = 3,28 ft
1ft=12in.=0,3048 m
1in.=2,54 cm = 25,4 mm

Vaz&o volumétrica 1 gpm = 8,02 ft%/h = 0,227 m%h

Volume 1m®=1000L =10°mL = 35,32 ft*
1f*=1728in.° = 7,48 gal

Energia, trabalho 1 kd = 0,23901 kcal = 0,9486 Btu
1 kcal = 4,187 kd = 3,968 Btu

Poténcia 1 HP =1,013 c.v. = 0,746 kW

Pressao 1 atm = 101,325 kPa = 1,01325 bar = 1,033 kgf/cm2 = 14,696 psi
=760 mmHg

Viscosidade 1cP=0,01 P=0,001 Pas =242 Ib/(h ft)

Densidade 1 kg/L = 1000 kg/m® = 62,4 Ib/ft®

Taxa de calor 1W=1J/s=23,412 Btu/h

Coeficiente de troca térmica 1 W/(m?K) = 1 W/(m?°C) = 0,1761 Btu/(h ft? °F)

Vazao massica 1 kg/s = 7936,6 Ib/h
Calor especifico 1 kJ/(kg K) = 1 kd/(kg °C) = 0,23886 Btu/(Ib °F)
Temperatura T(K) = T(°C) + 273,15
T(°F) =1,8 T(°C) + 32
T(°R) = T(°F) + 459,67
T(°R) = 1,8 T(K)
Variagéo de temperatura AT(°C) = AT(K)

AT(°F) = AT(°R)
AT(°C) = 1,8 AT(°F)

Condutividade térmica 1 W/(m °C) = 0,57782 Btu/(h ft °F) = 0,8599 kcal/(h m °C)

Entalpia 1 Btu/lb = 0,5555 kcal/kg = 2,326 kJ/kg
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APENDICE

2. CALCULO DE PROPRIEDADES FiSICAS MEDIAS

2.1 FLUIDO INCOMPRESSIVEL - LiIQUIDOS

1 3 o .
ﬁ , wjea fragao massica do componente |
1 4.4 -0
p1 pn

Densidade de misturas p =

Viscosidade de misturas i = exp(x;Iny, + -+ x,Inp,), x; € afragdo molar do comp. i

Densidade relativa 0= ﬁ , pé adensidade em kg/m®

2.2 FLUIDO COMPRESSIVEL - VAPORES E GASES

_ P MW _ _
Densidade p= ZRT para misturas, empregar MW
Massa molar média MW =y, MW, + -+ y, MW, , y; é a fragdo molar do comp. i

Valores de R (constante universal dos gases):

0,08206 atm m® / kmol K 8,314 kPa m® / kmol K
1,987 kcal / kmol K 1,987 Btu / Ibmol °R
0,7302 atm ft*/ lbmol °R 10,72 psia ft* / lbmol °R
Fator d ibilidade (GOMIDE, 1984 1( t B )— 1
ator de compressibilidade ( , ) AV E Y
A=0,0867 & B = 04278 —t
=0, Tr € =0V, Tr2’5
P, = P T, = !
r — pc € r — TC
Presséo critica média Po=y; Poi+ - +ynPey
Temperatura critica média Te=y1Te1+ -+ YuTen
Calor especifico médio Mcp = y; MW, cp; + -+ y, MW, cp,

_ Mcp  Mcp
" Mcv Mcp—R

Vi Wy MW, + -+ yp /MW,
yl 1[ MW1 + b + yn ﬁMWn

Condigdes padrées de temperatura e presséo (P° e T?):

Constante isoentrépica

Viscosidade média o=

CNTP 1 atm e 0°C (273,15K)

Standard 14,7 psia (1 atm) e 60°F (288,70 K)

~ ~ . - ~ P? Q° MW
Relagéo entre vazbes massica e volumétrica padrao m=—pr5—
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3. DIMENSIONAMENTO DE TUBULACOES

" N . Q[gpm]
Diametro da tubulagao D[in.] = |0,408 ———
Lin.] Veecl /5]

Fator de atrito de Darcy

64
f=— (Re <2100, laminar)

Re

£ 65 -2

f = 1,6364 [ln (0,135 - +§>] (Re > 2100, turbulento)
L _ 1 14-08691 (‘°’+ 9'38) (Re > 2100, turbulento)
— =1, -0, n|— e , wuroulento
Vi D Re+f

] L v?
Perda de carga por atrito he=f D 2a

28’ 87 9,81 m/s? = 32,17 ft/s?

Rugosidade absoluta Aco carbono, €=0,00015 ft Aco inox , € =0,00005 ft

Diametros internos de tubulagdes comerciais (IPS, Sch 40):

DN — Nominal (in.) | DI = Interno (in.) | DN — Nominal (in.) | DI - Interno (in.)
Va 0,364 3 3,068
V2 0,622 4 4,026
1 1,049 6 6,065
14 1,380 8 7,981
12 1,610 10 10,020
2 2,067 12 12,000

Conversao da perda de carga: pressdo « coluna de liquido

o
fluido incompressivel (liquido): [psi] = >31 [ft]
fluid ivel ( 3s): [psi] = ° [ft]
uido compressivel (vapor e gas): psil = g5
. o _p[Ib/fe’]
para fluido compressivel: = 0.0765

4. DIMENSIONAMENTO DE BOMBAS

o AP Av?
Altura manométrica total AMT = —+ Z—g + AZ + heroral

AMT [ft] - Q[gpm] - &
39601

Motor elétrico BHP [HP] =

Carga Positiva da Succgéao NPSHgisponivel = Psuc — Pv

B
T+C

Equacao de Antoine log p, =A—
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ANEXO 1 - DIAGRAMA DE OBERT (PRESSOES MODERADAS)
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ANEXO 2 — DIAGRAMA DE OBERT (PRESSOES BAIXAS)
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RESPOSTAS DOS TESTES DE CONCURSOS PUBLICOS

14 C 24 D 411 D 428 E 6.6 B
15 D 31 B 412 D 429 A
1.6 B 33 B 413 B 430 D
1.7 D 39 B 414 D 431 D
1.8 B 310 D 415 C 432 D
19 A 311 C 416 C 433 D
1.10 D 312 A 417 A 434 D
112 C 3.13 B 418 E 435 E
1.13 E 314 A 419 B 436 A
1.14 D 3.16 C 420 A 57 A
1.15 A 317 B 421 E 58 E
1.16 D 318 D 422 C 59 E
1.17 B 319 B 423 E 6.1 B
1.18 A 320 D 424 C 6.2 E
1.19 C 321 A 425 C 6.3 C
1.20 B 41 D 426 B 6.4 E
1.21 C 410 D 427 B 6.5 A
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