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Abstract

Questa tesi S i propone di effettuare | 6dan
precedentemente sviluppato dal Politecnico di Milano, relativo al trattamento di gas naturale acidc
medianted i sti |l |l azione a bassa temperatur a. Per
campo dei processo di addolcimento del gas ha ricevuto scarso interesse per via di alcur
problematiche che essa comporta, prima fra tutte la possibile solidifieaziahe | | 6 ani dr i d
nelle condizioni operative tipiche di un processo criogenico. Per ovviare a questo problema é stat
presa in considerazione una soluzione i mpi al
operanti a pressioni different i conseguenza, scopo principal
verificare | 6assenza del 1salida)iotuttek Asi d fureiondmentg h |
del | 6i mpi aéstae.f fleGtatnuaaltias iav v al e n d o simulazioed Aspgra u S |
HYSYS® Dynamics V8.0. Studi precedengPolitecnico di Milano eTecnimont, 2013)hanno
permesso di ottenereRiping and hstrumentationdiagrathf P &1 ) del | 6i mpi ant o,
delle apparecchiature e la logica preliminare di ot Basandosi su queste informazienstato
sviluppato ilflowsheetd e | | & i nspnio atatiforoiti absimulatore tutti i parametri di progetto.
Inoltre, ®nostateappor t ate una serie di modi fi cheeal
del modello dinamico utilizzato dal simulatore. Dopodiche, partendo dalla simulazione ottenuta in
modalitasteady statee stataavviata la simulazione dinamica vera e propiapo chei profili si

sono stabilizzafisi € ottenutoun comporda me nt @i in@ or @ e | qpestopuEE Hato. A
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Abstract

possibile riprodurre una serie di disturbi est:
fine di studiare differenti logiche di controleverificarne la stabilita e la robusteziafine e stata

pianificata e simulatanaprocedurger lostartupdel processo.
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Abstract (English)

Theaim of this thesis igo perform the analysis of the dynamic behaviour of a process developed
by Politecnico di Milano, which concerns the acid gas removal from naturathgasgh low-
temperature distillation. The application of the distillation technique in natural gas processing has
been neglected for a long time, due to the problems that may be associated to this kind of treatmer
first of all, the solidification of carbon digde at cryogenic conditions. In order to fix this problem, a
plant solution has been taken into account: it involves the usage of two distillation columns, working
at different pressures. As a consequence, the main purpose of the dynamic analysisng tiecki
dry ice (solid CQ) does not form in any of the plant operative steps. The analysipexfasmed
with the help of the process simulation software Aspen HSYByhamics V8.0. Previous studies
(Politecnico di Milano and Tecnimont, 2013) allowed fataon thePiping and Instrumentation
diagram(P&l) of the plant, the equipment sizing and the preliminary control configuration. Basing
on this information, the plarftowsheetwas developed and all the project parameter have been
assigned as thaputdata of the simulator. Moreover, a series of changes were made in order to grant
the stableness of the simulation, in terms of integrator and dynamic model. After that, the dynamic
simulation was run starting from the steadgte simulation. Once the pess variables reached
stable behaviour, a stationary process was obtained. At this stage it was possible to simulate a ser
of disturbances and malfunction scenarios, in order to study the different control configurations anc
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Abstract (English

check their stableness amdbustness. In the end a plant startup procedure was developed and

simulated.
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Introduzione

La simulazione dinamica & un valido strumento in grado di fornire il supporto necessario alla
progettazione, all 6otti mizzazi one e chiamiciln@o p e |
operano mai in condizioni puramente stazionarie: disturbi a livello della portata di alimentazione,
disturbi ambientali, sporcamento degli scambiatori di calore e disattivazione dei catalizzatori
influenzano continuamente le condizioni di eg@ocdei processi chimici. Questi fenomeni transitori
possono essere studiat:. con | dausilio df S i
Dynamicsdella AspenTech.

I 1 design e | 6ottimizzazione di wcompqrtanmeot@ s s
a regime in condizioni stazionaristéady stafe sia quello del comportamento dinamico. Tramite i
modelli steady statsi possono risolvere i bilanci materiali ed energetici in condizioni stazionarie e
valutare |l e divenpsantonfiLgumagzigmrir ed @irogett
simulatoristeady statp er | 6 ot ti mi zzazi one di un processdc
massimizzano la produzione e che, al contempo, minimizzano i costi totali di investimento e di
esercizio.

Con |l a simulazione dinamica  invece possil
prodotto desiderato in condizioni realmente attuabili e sicure. Infatti, una volta definite tutte le
specifiche di progetto delle apparecchiatsrguo verificare che queste funzionino come previsto in

un reale contesto doi mpianto.

XXIX



Introduzione

Tramite la simulazione dinamica si possono inoltre testare diverse strategie di controllo prima di
scegliere quella piu adatta al processo. Di conseguenza si € in dir@daminare le risposte
dinamiche del sistema a disturbi esterni e di effettuaiening dei controllori. Attraverso questa
anal i si ~ possibile individuare | e aree pi ¥ p
difficolta a raggiungere le cdizioni di regime.

Inoltre si e in grado di investigare le condizioni di avviamestarfup e fermataghutdown di
un impianto chimico.

Questa trattazione si propone | 0obi%ttidaoadi s
delle dinamiche dun processo chimico, il cui regime di funzionamento stazionario &€ gia stato
preventivamente studiato e ottimizzato. Il processo in questione prevede la rimozione di gas acidi da

gas naturale tramite distillazione criogenica. Per evitare la formazioneiaticgh secco, che

causerebbe | 6intasamento dell é6i mpiant o, S i ut i
l ei tmoti v di guesto studio sar” pertanto | a v
carbonica.
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Capitolb

La purificazione del gas naturale

La purificazione del gas naturale e, in generale, delle correnti gassose, rappresenta una fa
importante, finalizzata sia al raggiungimento delle specifiche di produzione e di vendita del prodotto.
sia all éabbatti ment o d enlbiergali elegslatiai.nlzgas natunate puon a r
infatti, contenere una vasta gamma di composti inquinanti che possono conferirgli caratteristiche
negative sia per il trasporto sia per la distribuzione. Il principale componente non idrocarburico
contenutonepas naturale ~ | dacqua che viene ri mo
formazione di condensa nelle condizioni di trasporto e di distribuzione piu critiche, cioé a pressione
elevata e a bassa temperatura. Il gas naturale puo contenere, gastmerti come azoto ed elio, la
cui presenza e, tuttavia, accettabile entro i limiti di variabilita del potere calorifico. Come detto in
precedenza, non €, invece, tollerata, la presenza di gas acidi, quali il solfuro di idrogeno e il biossid
di carlonio, in concentrazioni elevate.

Questo capitolo prende i n es amegassweetenirgietgasme n t
naturale ponendo particolare attenzione alla separazione criogenica, categoria nella quale rientra

trattamento di puriiazione analizzato in questo lavoro di tesi.
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l1Lo stato dell 6arte della purificazi on:«

Sono stati proposti diversi processi per la purificazione del gas naturale da composti acidi, che

pOSsoNo essere raggruppatseicategorie:

1 processidi assorbimento chimico;

1 processi di assorbimento fisico;

1 processi misti di assorbimento chimiftsico;

1 processi di permeazione attraverso membrane;

1 processi di adsorbimento su substrato o letti solidi;

1 processi di separazione criogenica.
Ognuno dei preoessi che verranno descritti nei paragrafi che seguono presenta dei vantaggi
ri spetto agli altri, a seconda dell 6applicazior
selezionare il trattamento di purificazione piu adatto al casoltdi rovolta considerato (Morgan,
1994):

1 vincoli sulle emissioni di zolfo in atmosfera;

1 tipo e concentrazione dei composti acidi nel gas di partenza;

1 selettivita richiesta per la rimozione dei gas acidi;

1 specifiche per il gas purificato;

1 specifiche per ias acido;

1 temperatura e pressione alle quali il gas e disponibile eegakili il gas
faddol citod deve essere rilasciato;

1 volume del gas da processare;

1 composizione del gas in termini di idrocarburi superiosiY€ pesanti (€);

| costi di investimento eosti operativi;

1 disposizioni suby-productsche sono considerati composti chimici pericolosi.

La decisione puo essere semplificata prendendo in considerazione, in primo luogo, la
composizione del gas e le condizioni operative. Alte pressioni parziajiadeacidi, per esempio,
favoriscono | 6uso di un processo di assorbi men
presenza di idrocarburi superiorizL e pesanti (&) in quantita significative (la solubilita degli
idrocarburiinsolveno r gani ci aumenta con il peso molecol al
gas aci di sono, i nvece, .dadcdtardoun sistetha ddlassarbsmentad i S

chimico viene presa, inoltre, quando si cerca di arrivare ad un elewaalo djrpurezza, sfruttando la
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selettivita del solvente che si vuole utilizzare, cosa che non e possibile effettuare con un lavaggio

tipo puramente fisico.

1.1.1Processi di assorbimento chinoic

Tra i vari processi di addolcimento del gas naturale,’# pic o mune s basa s
mediante una soluzione alcalina (pH-13). Questo tipo di lavaggio si fonda sulla reazione di
neutralizzazione tra | 0aci328dcQ)deaibapprepriato meagentee v ¢
basico. La reazione deessere reversibile per permettere la rigenerazione della soluzione reagente
In generale, infatti, i processi di lavaggio, siano essi chimici o fisici, devono essere continui e si deve
avere la possibilita di riciclare il solvente dopo aver recuperatcas! acido. | solventi piu

comunemente usati sono le alcanolammine e i carbonati alcalini.

1.1.1.1Assorbimento con alcanolammine

Nella maggior parte dei processi di assorbimento chimico la rimozione di gas acidi indesiderati
viene realizzata tramite la reazione tra gli stessi composti ed una soluzione acquosa di alcanolammir
Solitamente il sistema ad ammine viene scelto percimégier di raggiungere purezze del gas elevate.

La scoperta delle alcanolammine come solventi chimici adatti per la rimozione di gas acidi si deve
a R.R. Bottoms (1930). La prima alcanolammina utilizzata nei primi impianti di trattamento del gas
naturale étata la trietanolammina (TEA): essa rappresenta 6 a mmi n adi fdrneula RN, ae 1 a
si denota con R il gruppo funzionale HO&HH>-. Di conseguenza, le mone dietanolammine
hanno formula chimica RNHe RoNH, rispettivamente. Queste ultime sono statieodotte sul
mercato successivamente, soppiantando le ammine terziarie, che presentano una scarsa capa
produttiva, bassa reattivita e modesta stabilita. Nel campo della purificazione del gas hanno, infatt
riscontrato un maggiore interesse commeeci@ monoetanolammina (MEA), dietanolammina
(DEA) e metildietanolammina (MDEA), compostoe r s o c u i S i attuale 8&dng e |
ancora in uso le diisopropanolammine (DIPA), sebbene stiano subendo una graduale sostituzione
parte della MDEA. Diveso e il discorso per la diglicolammina (DGA), proposta da Blohm e
Riesenfeld (1955), in quanto combina la stabilita e la reattivita della MEA con una bassa tensione ¢
v apor e igeoscapicitadelldi@tilenglicole e pud, pertanto, essere utilizzataolnzsoni piu
concentrate rispetto alla MEA.

La Tabellal.1 riassume alcune caratteristiche delle ammine citate in precedenza: per ciascuna d

esse vengono riportate le percentuali di diluizione e le efficienze di rimozione.
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Tabella 1.1. Tipi di ammine e caratteristiche di utilizzo.

Capacita di assorbimento
(moli gas rimosse/
moli ammina)

Percentuale di

Classificazione Abbreviazione oo .
diluizione in peso

Ammine primarie MEA 12-32 0506
(RNHy) DGA 40-60 T
Ammine Secondarie DEA 2530 0.4
(R2NH) DIPA 0.8 BS; 0.4 CQ
Ammine terziarie MDEA
(RaN) TEA 3555 0.8

Si noti che MEA e DEA non vengono utilizzate in concentrazioni elevate a causa del limite fisico
nella concentrazione della soluzione imposto dalla corrosivita e dalla elevata tensione di vapore
(elevata volatilita).

Permigliorare le prestazioni delle unita di proces® solventi ammirgi € possibile aggiungere
promotori, inibitori di corrosione agenti antischiuma e miscele di altre amminBiverse
formulazioni sono state proposte da compagnie qudllda Chemical CompanyGAS/SPEC),

Union Carbide Corp(UCARSOL), Texaco ChemicaCompany(TEXTREAT) e BASF(MDEA
attivata o aMDEA. Laricercavoh ad aument ar e | 6 as>Sioprédsénnaalellda o s el
CO, ha poi condotto allo sviluppo di ammine stericamente impeditel¢red amings cosiddette

perché presentano gruppi funzionali che, per effetto sterico, prevengono la formaziobardintato

e rall entano |2psangasimpedrd gueflondbBo di  CO

Non esiste una soluzione che stimale per tutti i casi, ma occorre valutalievolta in volta
guale strategia adottare grirrificare la corrente gassosa. Sicuramdateastdetteratura e la grande
quantita di dati disponibilsugli utilizzi delle ammine come solventi per la rimozione dei gas acidi
permette di selezionare la formulazione piu ragionevole per la corrente gassosa ¢ Imarera
tale da garantire il raggiglmento delle specifiche.

Le reazioni base del | grimais, oiprbsenredid mossano esseren 6 a mr
rappresentate come segue:

2RNH, + H,S - (RNH), ¢ 1)
(RNH,), S+ H,S-2 RNKH H

Queste reazioni avvengono anche con le altre ammine, ma sono piu veloci con le

monoetanolammine.

Le ammine reagiscono anche con lac@@raverso due tipi di reazione:
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 formazione di carbonato e bicarbonato:

2RNH,+ CQ +H,0 -( RNH), CQ

(RNH,),CQ+ CQ +H O -2 RNH HC(¢ (12)
9 formazione di carbammato:
2RNH, + CQ - RNHCOONH (1.3)

Questa ultima reazione e possibile con ammine primarie, ma non con ammine secondarie
terziarie: questo spiega perché utilizzando la Mi©A si riesca a separare selettivament ¢1CQ.

Le reazioni ri portate avvengono in fase |
oltre che dalla velocita di reazione, dalla diffusione interfase del gas acido dalla fase gassosa a que
|l iquida, che spesso rappresenta | 6el emento c
dunque, prestare particolare attenzione a ¢
migliore: per ridurre la resistenza alla diffusione atérso il film gadiquido, & fondamentale
aumentare il piu possibile la superficie di contatto tra le due fasi, rendendo allo stesso tempo sottil
il film liquido. Questo risultato puo essere ottenuto usando riempimenti che garantiscono un elevat
rapporo tra superficie e volume. A parit”™ di vo

tempo di permanenza del liquido in esso, che non favorisce, pero, il completamento della reazione

Data |l a differenza nel | a lfaratorcanil ieagente Basicorispeita al o n
gas gas
desolforato acido

| /L condensatore

raffreddatore
della soluzione p
rigenerata ”

scambiatore

solluz, ricca/
soluz. rigen.
"
9/ ]
flash
gas Vs

¥ ' ribollitore
e
N sl
gas di
carica

Figura 1.1. Lavaggio amminicqEnciclopedia degli Idrocarbur2005.
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biossido di carbonio, questo fatto pud essere sfruttato per migliorare la selettivita di un composto

ri spetto alldaltro: | a reazione di assorbi ment

puo realizzare, infatti, con un numero di stadéquilibrio minore di quello necessario nel caso in cui

si desidera rimuovere in modo spinto il biossido di carbonio. Uno schema di assorbimento

rigenerazione e rappresentato in Figura 1.1. Rispetto alla configurazione classica, é ypnélsestie

intermedio della soluzione ricesun recupero termico intermedio tra la soluzione calda rigenerata e

la soluzione ricca proveniente dalla torre di lavaggio che viene inviatageneatrice: tale recupero

termicoriduce la richiesta di vagge al ribol i t or e dunitadistripping dl gak &cidlo viene

fatto passare dal basso verso | 6alto nella col

ammi ni ca rigenerata e opportunamente raftfreddat

essendo il processo favorito a basse temperature, anche perché la reazione che si sviluppa e

esotermica. Spesso, sulla linea di alimentazione del gas € presente un sephoasm@podi

el iminare eventuald par ti c eeksb éen caoorla.i L esolugonei mp ur

contenente il gas acido uscente daflashdrompddve del | G

la riduzione di pressione consente la separazione di una parte del gas; successivamente, la soluzione

viene inviata allasommita della colonna di rigenerazione, dopo aver scambiato calore con la

soluzione calda che é stata rigenerata. Nella colonna di rigenerazione ha luogo la reazione inversa di

desor bi ment o, che ~— favorita dal termta inedianteal pr es

ribollitore di fondo colonna, in cui il fluido riscaldante tipicamente usato € il vapore saturo a bassa

pressione. La temperatura di rigenerazione non puo essere, pero, troppo elevata, perché altrimenti le

ammine subirebbero degradazidgaemica. Il gas acido uscente dalla testa della colonstiipping

viene raffreddato per condensare |l a maggior [

condensata, insieme ad altra acqua pura, & continuamente reintrodotta nella soluzionstipareipri

il corretto rapporto tra ammina e acqua, al fine di evitare una concentrazione troppo elevata in ammine

nella soluzione. Normalmente, infatti, le ammine sono impiegate in soluzione con acqua, perché sono

composti chimici poco stabili e particolarnte corrosivi. La soluzione rigenerata viene riciclata alla

colonna di assorbimento, spesso dopo essere stata filtrata attraverso un filtro che dovrebbe trattenere

tutte |l e particelle avent:i un di ametro maggi or
Partendo d#h configurazione classica descritta, sono state introdotte delle modifiotszopo

di ridurre i costi, cercando di contenéraumero di apparecchiature mediante studi di integrazione

energeticalLe strategie adottate consistono nel recupero di energccanica quando le differenze

di pressione tra | e due colonne di assorbiment

una soluzioneplit-flow (Figura 1.2. Questa soluzione e stata proposta per la prima volta da Shoeld
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ACID GAS
LEAN SOLUTION £~
PURIFI COOLING
GAS 0 4
< ACID GAS TO
% DISPOSAL
SOUR GAS STE'JWI
e e
L1 "REBOWER
ABSORBER STRIPPING
COLUMN

Figura 1.2. Schema di processsplit-flow per il lavaggio dei gas con soluzioni acquose di alcanolammine (Kohl e
Nielsen, 1997).

nel 1934 e consiste nel dividere il prodotto di fondo della tari@veggio in due correntunaviene
alimentata alla sommit?5 dell a colonna di roi
colonna. La prima corrente, piu consistente, viene rigenerata solo in parte, percorrendo la colonna
strippingf i no ad un punto che si trova al di sopr
solo parzialmente rigenerata viene, poi, riciclata alla parte inferiore della colonna di assorbimento
cosi da rimuovere una buona parte dei gas acidi in ingresso.

La corrente alimentata a meta colortiaigenerazione, invece, viene rigenerata totalmente e
riciclata alla sommita della torre di lavaggio, dove riduce il contenuto di gas acidi nel gas di testa finc
al grado di purezza desiderato. Questa soluzionegtermi alleggerirde richieste energetiche del
processalconsumo di vapore nella rigeneratrice) erehlizzare una colonna di lavaggio con un
diametro della sezione di testa minore di quello della sezione intermedia, gell&iainoriportate
in giooo ri ducendo allo stesso tempo il costo d

Esiste una variante della configuraziosmit-flow pensata da BASF (1988) per il processo a
MDEA attivata (aMDEA), in cui tra assorbitore e rigeneratrice sono presentifidsé drums

operania due livelli di pressione differenta loro funzione é quella @liminare parte dei gas prima

della rigenerazione della corrente ricéagral.3). Unéal t ra modi fi ca util e
del | 6i mpi antladd gasloaciegrdted n dao sol uzi one ri cca,
intercooler che ha permessda riduzionedella temperaturaoperatvd e | | 6 assor bitor



Capitolo |

TREATED
LEAN
GAS ACTIVATED
—MDEA £ j :
TOP ABSORBER COOLER
(TRIM)
FLASH ACID > REGENERATOR
GAS GAS
N HP LP
BTM ABSORBER
FEED GAS®
F—-—-l—- /’
REBOILER
RICH 1 7" HEAT
ACTIVAT
HIDEAED SEMILEAN EXCHANGER
ACTIVATED
MDEA

Figura 1.3. Schema di processplit-flow per il lavaggio dei gas con soluzioni acquose di MDEA attivata (Kohl e
Nielsen, 1997).

cosi la solubilita dei gaacidi. Questa modifica si € rivelata particolarmente utile in un impianto di
trattamento in Arabia Saudita, che utilizza diglicolammina (DGA) come solvente (Huval and van de
Venne, 1981).

Per evitare, inoltre, la perdita di ammina dovuta ai trascinamentila@as purificato e stata
proposta | 6introduzione di un | avaggAtadscapon acgq
sono riutilizzabili le condense provenienti dalmd i separazione dei gas ac
utilizzare queste condems legato al fatto che parte dei gas acidi disciolti in esse verrebbero

reintrodotti nel sistema.

Tra | e varie modifiche allo schema base =~ pr¢
combinato di Si st emi e g ui cimanto dengasacid in anosoltemteo c o r r
chimico fino al raggi uwmagaremelnd ws al ed d |16 esqauli d i sbirs toe

con le ammine non permetterebbe di raggiungere efficienze di separazione elevate, possibili solo se
esistono reazionche avvengono in soluzione acquosa in maniera irreversibile, cosi da poter
considerare trascurabili le pressioni parziali deiagdi in uscita. E possibiléyttavia, inserire un
assorbitore in equicorrente prima di quello in controcorrenteodo taleda aumentare le prestazioni

del processo in termini di purezza raggiunta. IgdrRogers (1994)annosviluppao un modellorate-
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based per prevedere le prestazioni di questo accoppiamento combinato equiecorgnbeorrente
(Figural.d).

GAS OUT
LIQUID m_;é—>

COUNTER CURRENT
CONTACTOR

COCURRENT
CONTACTOR

GAS m——)\,r —
> LIQUID OUT

Figura 1.4. Assorbimento combinato equicorrestentrocorrente (Kohl dlielsen, 1997).

PURIFIED GAS
-
% LEAN SOLUTION
FROM STRIPPING
COLUMN
s PARTIALLY PURIFIED GAS
RICH SOLUTION
0
UR GAS
l Qmsm.umn
H0 | TOSTRIPPING
PARTIALLY RICH SOLUTION | COLLMN
HEAT-EXCHANGER SEPARATOR ABSORBER COLUMN
ABSORBER

Figura 1.5. Assorbimento combinato equicorrefgientrocorrente con scambiatore come contattatore iniziale (Kolh e
Nielsen, 1997).
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Kohl e Bechtold (1952) hanno sviluppato una soluzionesimil i n cui | 6assorbito
€ uno scambiatore di caloréigural.5). Questa soluzione, tuttavia, ha trovato scarsa applicazione.

Resta, comunque, interessante, per la rimozione del calore di reaziométuttopin localita
geografiche, come il Medio Oriente, dove spesso non si dispone di acqua di raffreddamento e con gli
scambiatori ad aria non si riesce a raffreddare in maniera efficace la soluzione Foseche
possibile inserire uside-cooler,come detto in precedenza.

Utilizzando le ammine énche possibile eliminare composti secondari come COSg, CS
mercaptani e, a seconda delle caratteristiehéed 6 a mmi na, a Xk @@Sedbswmat i ci
in grado di idrolizzare in acqua e reago@ solventesecondo meccanismi analoghi a quelli della
COz.

1.1.1.2Assorbimento con soluzioni acquose di carbonati alcalini

| processi di assorbimento con soluzioni acquose di carbonati alcalini utilizzano soluzioni di sali,
tipicamente a base di carbéoai potassio2CQOs) e carbonato di sodidNgCOg), in concentrazioni
elevate (dell 6ordine del 40 wt %) per ottenere
volume.

| processi appartenenti a questa categoria possono essere distinti ini pfeedssmno luogo ad
alta temperatura e processi che avvengono a temperatura ambiente. La maggior parte di essi riveste
0oggi solamente importanza storica. Gli unici processi utilizzati a livello industriale sono quelli a
carbonato di potassio caldbiof pdassium carbona)e processi di assorbimento a temperatura
ambiente con carbonato di sodio o0 potassio, seguito da rigenerazione sotto vuoto, e processi caustici
per | 6abbatti mento dei mercaptani

Le problematiche per questa tipologia di processo sonoelatel temperature in gioco nei
processi ad alta temperatura e, in generale, le incrostazioni dovute alla precipitazione dei sali coinvolti
nel processo. | processi con carbonati caldi sono, inoltre, estremamente corrosivi e necessitano di
inibitori di corrosione: a tale scopo, vengono spesso utilizzati catalizzatori che permettono sia di
proteggere le apparecchiature sia di aumentare le velocita di reazione.

| processi appartenenti a questa categoria non sono utilizzabili quando le pressioni parzgli dei ga
acidi in ingresso sono basse o quando le specifiche di produzione raggiungono livelli molto bassi. In

guesti casi, € necessario optare per processi ad ammine.

10
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1.1.1.2.1Processi ad alta temperatura

1.1.1.2.1.1Processdenfield

Questo processo € stato sviluppdt@ IUIS6Bureau of Mine® utilizza soluzioni calde di
carbonato di potassio per rimuovere £, talvolta, anche HS) da correnti di gas ad elevata

pressionel.a reazione coinvolta € la seguente:
K,CO,+ H,O #CQ, 22 KHCQ (1.4

Sebbene KCOssia piu costoso del carbonato di sodio, esso € piu solubile in acgua.t i | i z z
carbonato di potassio per la rimozione diZ&Moto sin dal 1904, anno in cui in un brevetto tedesco
e stato descritto un processo di assorbimento dii€@na soluzione calda di carbonato di potassio.
Successivamente, Williamson e Mathews (1924) hanno studiato la velocita di assorbimento de
biossdo di carbonio in una soluzione di carbonato di potassio e hanno dedotto che, aumentando |
temperatura da 25°C a 75°C, e possibile aumentare la velocita di reazione.

In seguito, il processo e staperfezionato da Benson e FiglprocessoBenfield negli anni
Settantatramitel 6 aggi unt a di promotor.i (ammi ne, I n
migliorare la purezza dei gas prodottiteriori sviluppi sono statconseguiticon riferimento alla
possibilitd di un recupero del calore interno ebgesso eallé i mp diengpaccamenti ad alta
efficienza, che migliorano | e prestazioni si

Lo schema del processo originarkigural6) non ~ mol t o diseremesto d a
con soluzione amminica degtw nel paragrafo precedente. In questo caso, pero, il raffreddamento
dell a soluzione rigenerata all dingresso dell
temperatura elevata. Queste condizioni aperaonsentono di ridurre la tendenza alla formazione
di schiuma, che nei processi ad ammine viene accentuata dalla presenza di una terza fase costitt
da idrocarburi liquidi, i quali si possono formare per condensazione alla temperatura operativa de
processo ad ammine. La rigenerazione non e effettuata per riscaldamento ma per espansione de
soluzione, in quanto le basse pressioni contribuiscono a spostare la reazione verso i reagenti. Rispe
al processo ad ammine, diminuisce, pertanto, il consdinemergia termica per la rigenerazione e
| 6uso di grandi superfici di scambi o.

Lo schema del processo modificato da Benson e Field € mostraiguira1.7. La soluzione
rigenerata viene suddivisa in due sottocoirpritna di entrare nella colonna di assorbimento: una
piccola parte viene raffreddata e inviata in testa alla colonna di assorbimento, mentre una parte p

consistenteviene alimentatacaldaad u n 6 a | infeeiarez Gio consente di ottenere una migliore

11
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oas acido

gas desolforato g

soluzione
ricca

:@ vapore
gas di ) ) _
carica g soluzione rigenerata

Figura 1.6. Assorbimento con carbonato potassico a caldo
(Enciclopedia degli Idrocarburi, 2005).

gas acido

oas desolforato g
E i Pt

soluziong]
ricca

Ei‘.if; g soluzione rigenerata

Figura 1.7. ProcessoBenson.(Enciclopedia degli idrocarbyri
2005).
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purificazione del gas trattato, perché la pressione parzialedela€CQ 6 equi | i bri o s«
diminuisce al diminuire della temperatura.

Una versione piu complicata del processuamatawo-stageBenfield LoHegte stata proposta
per i casi in cui sia richiesta una rimozione maggiore d» (yura 1.8). In questo schema, la
corrente principale di solvente e prelevata dalla rigeneratrice ad unaltezimsopra il ribollitore
| 6al t ra c o rlaparte inferiore deljagenanatricee ricevieitto il calore di rgenerazione.
Quest oul t i ma inwat rinrtesta tale colomna di eassorbimento, poiché possiede una
capacita solvente maggiore e riesce ad eliminare lar€dua in quantita consistenti, garantendo
tenori di anidride carbonica molto bassuscta. La corrente principale, prelevata sopra il ribollitore,
invece, viene alimentata alla sezione intermedia della torre di lavaggio. In questo Invadiarei
richiesto per la rigenerazionenginore.Nei processLoHeatsi cercainoltre, di lavorare a multiplo
stadi o, cos?® da aument a6lb%.Ddgniesfadioioperaadhunapredsoel 06
di almeno2 [psi] minore di quella dello stadio precedente, cosi da poter recuperare il vapore liberato
dal | 6 es pansirlomka cqgoana di nigemetazionaglecendoil fabbisogno esterno di

utilities attraverso lgeneraioneinternadi parte del calore necessario al processo

ABSORBER REFLUX PUMP ACID GAS REGENERATOR  COMDENSATE CONDENSATE
CONDENSER —  PUmP TANK
ACID GAS HYDRALULIC POWER
SEPARATOR RECOVERY TURBINE [OFTIOMAL) COMDENSATE
LEAN SOLUTIOM LEAN SOLLITION RFBOILER
COOLER SENE-LEAN SEMI-LEAN SOLUTION CARBOMATE
PUMP =~ SOLUTIONPUMP  FLASH TANK REBOILER

FEED GAS
(s
- b |
|
—
-
-
1T
[
NOTES:

1. COCLERS CAN Bt AlH OB WATER COOLED.
Z. HYDRALULIC TURBINE IS LISUALLY USED IN
MODERATE TO HIGH PRESSLNRE FACRITIES

Figura 1.8. Schema del prosso Two-Stage Benfield LoHea carbonato di potassio caldd=soluzione povera
raffreddata;B=soluzione sempovera; C=soluzione ricca; l=alimentazione; 2=gas purificato; 3=gas acido (Kohl e
Nielsen, 1997).
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ABSORBER WYDRAULIC ACID GAS ACKD GAS
TURBINE (OFTIONAL) CONDENSATE CONDENSER REGENERATOR
T SIPARATOR .
LEAN SOLUTION REFLUX FOUR STAGE LEAN CARBONATE
ATER SOLUTION FLASH TANK BOILER
- WATER b WITH ONE STAGE MVR BEDORER

Figura 1.9. Schema del procesd®enfield LoHeata carbonato di potassio caldé=soluzione povera raffreddata;
B=soluzione sempovera;C=soluzione ricca; 1=alimentazione; 2=gas purificato; 3=gas acido (Kohl e Nielsen, 1997).

Della vesioneLoHeatesiste anche la soluziohgbrid (Figural9) , che combina | 6u:
e dicompressori meccanici
Altre configurazioni possibili per il proces8&@nfieldsononote con il nome dBenfield HiPure
Process with LoHeat Enhanced LoHeat Benfield Processvengonaiportate inFigural.10e in
Figural.ll
Nella configurazion®enfield HiPure Process with LoHeati ene aggi unt a unoéammi
come promotore della reazione di dissoluzione della, Cke permette di aumentare notevolteen
la purezza del gas trattafdyo a meno diL parte per milione di k6 €50 parti per milione di C@ Il
gas viene conttdto inizialmente con una soluzione di carbonato a calslaccessivament®n una
soluzione amminigacosi da spingere t@riormente il grado di purezzha rigenerazione delle due
soluzioni viene effettuata in due sezioni distinte della stessa unitalacpster riutilizzare il vapore
uscente dallaezioneanferiore per rigenerark soluzione nella seziorseiperiore Il sistema si dice
quindi, termicamente integratdn quantacsi utilizza il calorein eccesso neatircuito ad ammine per
fornire parte @l calore utile a rigenerare la soluzione di carbonato di potassio, diminuendo cosi la
richiesta energetica del | 06i Benfield iSebbeneridogipdet t o a
investimento pequesto processdiPure sianomaggioridi quelli della solzione classica, la minor

richiestadi utilities e il piu alto gradodi purezzaraggiuntolo rendonointeressard per utilizzi
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HYDRAULK: TURBINE  AMINE SOLUTIDN/SOLUITION FOUR STAGE LEAN SOLUTION
(OPTIONAL) EXCHANGER BEFLUX PUMP

HEATING
G- HEATING ORT STEAM
@ MOTIVE
STEAM
T
1T
——{ILILT D

NOTES:

1. COOLERS CAN BE AR OR WATER COOLED.
2. KYDRAULIC TURBINE B USUALLY USED I
MODERKTE TO HIGH PRESSURE FACILITEES,

Figura 1.10. Schema del proces®enfieldHi-Pure Process with LoHea carbonato di potassio caldd=soluzione
povera raffreddata;B=soluzione povera principaleC=soluzione ricca;D=ammina povera;E=ammina ricca;
1=alimentazione; 2=gas purificato; 3=gas acido (Kohl e Nielsen, 1997).

ACID GAS
PURE GAS
CARBOMNATE LEAN SOUUTION
ABSORBER COOLER ﬁﬁmﬂ Wm
CARBONATE
- |
—_—
| REGENERATOR CARBONATE
REBQILER
__li'"l
FEED GAS -—
[ SOLUTION
SEMI LEAN
HYDRAULIC SOLUTION PUMP J[ !
TURBINE
LEAN
SOLUTION PUMP

Figura 1.11. Schema del procesg&nhanced LoHeat Benfield Procesgarbonato di potassio caldo con uno stadio di
flashper la soluzione ricca (Kohl e Nielsen, 1997).
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industrialit Il processoEnhanced LoHeat Benfield Processra ad ottimizzare ulteriormente il
recupero del calore.

Per quanto riguarda il design delle colonne, si utilizzano impaccamenti strutturati o casuali, non
piatti, per garantire una buona efficienza di contattamento ebun@ na r i mozi one.
utilizzare impaccamenti metallicimentre eno sconsigliati i materiali plastici perché ad alte
temperature possono deformarsi o foeder A n ¢ h emateréaliceramicilaeevitato perché essi
rischiano di deteriorarsiel tempo e di rompei, dando luogo a polveri che comprometterebbero il

funzionamento delle apparecchiature

1.1.1.2.1.2ProcessdCatacarb

Il processoCatacarb(Eickmeyer, 1962) utilizza una soluzione di carbonato di potassio a caldo
con aggiunta di catalizzori nella maggior parte delle applicazioni, menir& soluzione dborato
di potassioviene usat@er rimuovere biS in assenza di GOGIli additivi utilizzati come catalizzatori
per le reazioni sia in fase di assorbimento, che di rigenerazione, svaigone il ruolo di inibitori

di corrosione.

ABSORBER REGENERATOR
ACID GAS

-
PURIFIED GAS @‘ |
S— .I

REBOILER

Figura 1.12. Schema del proces€atacarb TweStagegKohl e Nielsen, 1997).
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La purificazione del gas naturale

Il processo base é simile al proce8smfielde agli altri processi che utilizzano come solvente
delle soluzioni calde di carbonato di potassio; anche in questo caso esistono diverse versioni de
processo, ognuna delle quali si distingue ipbegrado di purezza del prodotto o gdargestione
energetta del processo.

Gangriwala e Chao (198%anno introdottdre tipologieprincipali del process€atacarh La
primaé a singolo stadidt gasvienelavato in controcorrente con la soluzione povera in una colonna
di assorbimento e la soluzione ricca vieigenerata in una semplice colonnatlipping Laseconda
tipologia prevede unsplitting della soluzione rigeneratana partevieneraffreddata e alimeata in
testa all dassor bi almentata caida a tircaemetdtezzadielarcdonna die n e
assorbimento. & terzatipologia, infine, & dettiwo-stagein quanto preveddue sezioni distinte sia
di assorbimento che di rigenerazione Figural.12 viene riportato lo schemaetprocesso a due
stadi.In questa configurazione una piccola parte dalazioneviene completamente rigeneratlla
sezione inferioredel a col onna di strippaggio ed ali mer
purezza richiesta, mentre una piu grande quantita di selwéahe rigenerataolo parzialmente,
prelevata dal fondo della sezioseperiore della rigeneratrioe alimentata a meta colonna di
assorbimentoper abbattere la maggior quantita possibile di gas acidi entranti in colonna. Questa
configurazione permtt di raggiungere purezze significative e ridurre le spese energetithe

comportacosti di investimentelevati

ABSORBER REGENERATOR ACID GAS

—_—

PURIFIED GAS g
FLASH TANK '
oo T

HEAT

REBOILER

Figura 1.13. Schema del proces&atacarb SingleStage Low Heatkohl e Nidsen, 1997).
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Una configurazione particolarmente usata a livello industriale, che si aggiunge alle tre presentate
in precedenza, € quelkk@siddettd_ow-Heat, dove la soluzione rigenerata viene espansa ed i vapori
recuperati vengono ricompressi o tramitgelli a vapore 0 con compressori meccanici per essere
inviati in colonna di rigenerazione, cosi da diminuire la quantita di vapore necessaitialttgdre.

Questa soluzione viene introdgted esempipnella configurazione del processo a singolo stadi
(Figural.13).

Questo processo e in grado di rimuoyeite alla CQ, anche HS, COS e mercaptani in quantita
notevoli, permettendo di raggiungere buoni livelli di purezza del gas prodotto, qualunque sia la sua
naura. Gli additivi utilizzati nel solvente possono essere sia di natura organica che inorganica, a

secoma delle prestazioni richieste.

1.1.1.2.1.3Processd-lexsorb HP

Il processoFlexsorb HP (Exxon, 1992) utilizza come solvente per il lavaggio dei gas una
soluzione di carbonat o di ammiod stescanmente impediteadordeo c O 1
promotoriL6buti |l i zzo di questa tipologia di rmememi ne p
la velocita dei fenomeni di trasporto, migliadole prestazioni delle unita di processo.

Lo schema e simile augllo dei proces®enfielde Catacarhc he pr evedono | 6util

misti a base dcarbonato di potassmammine.

1.1.1.2.1.4ProcessdiammarceVetrocoke (GV)

Nel processoGiammarceVetrocoke (GiammarceVetrocoke, 195Q)il solventeche e stato
utilizzato originariamente € arsenito di sodio o di potassi@ u t i Itriossidi di argenico come
promotori nei solventi a baséahrbonato di sodio di potassio permetid aumentare la velocita d
assorbimento e desorbimento dellaxCdd ridurrei calori in gioco ndb stadio di rigenerazione di
aumentareallo stesso tempda purezza del gas lavato fino a livetlhhe non potrebbero essere
raggiunticon le comuni unita di addolcimento a carbonato di sodiiopotassio a calddsli schemi
di processoKigural.14 e Figural.15) sono simili aquelli precedentemente descritti € prevedono un
lavaggio in controcorrente del gas caldo con la soluzione in una colonna a riempiasmtoessiva
espansione della corremteca per eliminare in parte €O, disciolta,il riscaldamento con la corrente
povera e la successiva rigeneraziolne rigenerazionpuo essere effettuatanvapore Figural.14)

o con aria Figural.15).
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[4_N
CORDLERLN
A% 0ET
——— (5, 0T
-1
co, ouT
A—%ﬂr REFLUT DAUM
)
REFLUN PUMP
- = —— =T
ECEEs
T kS W Fl# CONDENBATE
oo, AmoRpER
—o—|—
- o e
SoLUTIoN EACHARGER
L0 -
Figura 1.14. Schema del processBiammarceVetrocokep e r | 6 abbatstconmpeomotasi arsgenitici @O
rigenerazione a vapore (Kohl e Nielsen, 1997).
€0, 0UT
GAS ouT
OE N0 A |
r
co,
PRESATURATOR
GAS IN s -
ST - @
RECESERATOR AaA
€3, ASSORSER ! :I AR aLowER
I WATHA
weeticn
PLnP
Figura 1.15. Schema del process@iammarceVetrocokep e r | 6 abbat,tconmpromotari ardeintici € O

rigenerazione ad aria (Kohl e Nielsen, 1997).

Léutilizzo di composti contenenti arsenico,
tossici, per motivambientali legati alla pericolosita dei composti a base di arsenico. Questa modifica

non ha portatead alcunaperdita di capacita solventejantenendo invariata la prestazionel

19



Capitolo |

processce riducendo icosti di gestione delle unitg r a z utidizzoadl uh dommsto non tossico
come promotore

In seguito alla modifica introdotta, attualmente si preferisiéezzare, dunquecarbonato di
potassio a calde o me s ol vent e, con | 6aggiunta di glici
promotori. L mina s aqoefoodi cdtalizzaréd la decomposizione del carbammato di
glicina, favorita ad elevateemperatureaumentandone la capacita di assorbimento e riducendo la
guantita di glicina necessaria, data la velocita con cui il carbammato idrolizza, rendegfidmda
nuovamente disponibile.

Lo schemalel processo che utilizza promotori organici non tossici e riportateigara1.16.
Lébutilizzo di una rigenerazione a duwlere,smménaedi di
la suddivisione della portata di solveq@veropermette una completa rimozione dei gas acidi. La
soluzione in uscita dalla coda della rigeneratrice ad alta pressione viene espansa e inviata in coda alla
torre dirigenerazione a bassa press; vienequindipo mpat a in testa all dasso
solvente vienginvece prelevata dalla sezione superiore della rigeneratrice ad alta pressione, espansa
ed alimentata nella sezione superiore della rigeneratrice a bassa pressionejalfe qurielevata e
alimentata a meta della colonna didggio del gas per assorbired®; inizialmentepresente nel gas

alimentato.

Absorber

I
L =pi=">

Feed

1

| I>—<I
0

L
:
L
g
]

;{
L

t
i

e

Figura 1.16. Schema del processBiammarceVetrocokecon splitting della portata di
solvente e rigenerazione a due stadi di pressione. (Kohl e Nielsen, 1997).

T
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La purificazione del gas naturale

1.1.1.2.2Processi a temperatura ambiente

1.1.1.2.2.1Process&eaboard

Il processd@eaboardKoppers Company Incl920) e un processo di rimoziatieH>S da correnti

gassose che sfrutta come solveihtearbonato di sodio a temperatura ambiegeneralmente in

concentrazione del 3.8.5% in pesolLe efficienze di abbattimento sodoe | | 6 or d-95%.e del
AIR AND ACID
GASES
PHYSICALLY
ABSORBED |
VENT TANK ﬂ
RICH SOLUTION &
L) L
DETRAINMENT
SECTION {““‘1
PURIFIED L]
GASES [T 7 LEAN sopium |y |
g CARBONATE v
e SOLUTION (S
\/
/ !
\ / "X
\/ |ABSORPTION
) ZONE I\
I\ I\
I\ I\
[ [\
AR [\
FEED GAS| | / \ AR
»> - A | \| HEATER
|
] /
- I .- AR
' | BLOWER
L :‘t._ —— :E‘:
ABSORBER ACTIFIER
Figura 1.17. Schema del processBeaboardp e r | 6abbatStdoment o di H
rigenerazione ad aria (Kohl e Nielsen, 1997).
1 processo, mo | t o usaeoiopria di assqgrbimentaiewna rigeneratricel s o
adariaL b uso di aria r appr e paihptoeesso ih quéstioakvdi i an,t ruondou :

di ossigeno nel sistem@arovoca, infatti, la comparsa idiazioni parassitehe portano alla formazione

di un sale stabile, itiosolfato di sodip con perditadi solvente,abbassamentodel 6 ef f i ci e

21



Capitolo |

purificazionee probleminel | o smal ti mento dell daria contene.]
soggetta ad opportuni trattameptima diesserescaricata in atmosfera. Figural.17 s riporta lo

schema di processba rigenerazione avviene in una torre in cui si insuffla aria a bassa pressione.

1.1.1.2.2.2Processd/acuum Carbonate

Il processosviluppato daKoppers Conpany Inc.(1925) utilizza una colonna di rigenerazione
per la soluzione di carbonato di sodio che opera sotto vuoto. Questa tecnologia proviene dal
miglioramento del processteaboarce permette di ottenermacorrente contenente acido solfidrico
concetrata edi piu facile smaltmenta Léutil i zzo vacuumoonsenteigolré, dnna di
ridurre i consumi di vapore di circa un seggpetto aguello richiesto da una normale rigeneratrice
operante a pressione atmosferica. Alcune di queste unita, utilizzate principalmente per il trattamento
di gas di cokeria, sono ancora attive, meattee sono state convertiia impianti di conversion€li

H.S in zolfo elementare.

PURIFIED ’J\—*—
GAS RICH SOLUTION

"
-, 'i_"_]
=77 \ _,’
Vo ACTIFIED [\
\ ;‘ SOLUTION | \ 4

\ | \ !

Vi
\ A ACID GAS
i = \

AT
I\ oy VACULUM

P COOLING /\| cooLine PUMP
o WATER | | WATER
FEED = — 1 -
GAS
| == STEAM
c I v
T ' T T CONDENSATE
L Frae L
- B -L— - -
ABSORBER ACTIFIER CONDENSATE
ACCUMULATOR
Figura 1.18. Schema del proces&acuum Carbonatp e r | 6 a b b &% (Kahlra &ielseon, 19971). H
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Figura 1.19. Schema del proces&acuum Carbonatp er | 6 a b b &% & duensadi tKohl edNielseH, 1997).

L6i mpi anto ¢ ostdoteauviene il cdrdattamentodra ilsgasrdd lavare e uaa
soluzione diluita di carbato di sodiog una rigeneratrice, in cla soluzione ricca viene rigenerata
sotto vuotagper stripping con vaporelLa soluzione rigenerata viene pompata adawier e rinviata
all a sommit ™ | das &cidiGseestisdalla testat della egeneratricengono elimmati,
mentre le condensesngono reintegrate con la soluzione rigenerata alinanttstaab a s s o.r b i t
In Figural.18viene riportato lo schema del processo.

EO possibil e o tdaunmunto diaviste endrgetidesistehirdatti auno schema
alternativo a due stadiigura 1.19), che prevede il contattamento del gas con una soluzione
semirigenerata nel |l a s (pumoacstad®) aomlé soluziopdeot@imedte | | €
rigenerata nella sezioseiperioredella torre di lavaggi¢secondo stadioQuesta modifica permette
di spingere la purezza dei gas in uscjtall® stesso tempadli ridurrela spesa energeticia, quanto
non tutta la soluzione viene rigenerata. In questo schema é previstoumcbeupero termico

finalizzato alla riduzione del fabbisogno di vapore nella rigeneratrice.

1.1.1.2.2.3Processd/acasulf

Il processdvacasulf(Figural.20) € molto simile al processgacuum Carbonatgoiché utilizza

una soluzione di carbonato di sodi o per | 6ab
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La prima colonna di assdrbento lavora a pressione praticamente atmosfel&caeconda
colonna lavorainvece a 12 [bar]ed é seguita da urszrubbera idrossido di sodio, che permette di
abbassare ulteriormente il livello di-®l presente nel gaka corrente ricca prelevata dando
del | 6assor bi t ovieme irviatd abecendo agsorldtares powhssapresenta ancora
un buon comportamento solvergd e in grado di assorbire altro idrogeno solforato alle pressioni
parziali di BS esistenti nella sezione inferioctce | | 6 assor bitorla carenteal t a
rigenerata viene suddivisa tra le due colonne di lavadgi@hé la temperatura operativa e quella
ambiente, e lecito in questo caso lavoramen impaccamenti plastici (polietilene) senza
compromettex il funzionamentod el | apparecchiatur a, a differen
processaBenfield Il grado dipureza del gas che e possibile ottenere con questo schismita
elevab.

Desullunzed gos

-

stripper
LPH,S-

Desullurized compressed gas

A =
Ammonia-ree [ HPH,S-
compressed gas = Scrubber
Ly

Figura 1.20. Schema del processtacasulfp er | 6 a b b &3 coricaleane di assodbimenitb
a due stadi di pressione (Kohl e Nielsen, 1997).

1.1.1.2.2.4Processo al fosfato di tripotassio

Questo processo € stato introdottsthell( 1 93 4) per | 6abbat medierdent o di
unasoluzione di fosfato di tripotass{Bigural.2l).
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| principali vantaggche esswoffre sonola scarsa volatilita del solvente, $uainsolubilita nella
fase idrocarburica e una reattivita nulla dbsolfuro di carbonile COS ed con altre impurezze.
Rispetto alle amminal fosfato di tripotassionostra una spiccata selettivita nei confii di HS in
presenza di C® Da quandojuttavig si &€ deciso di limitare e ridurre Emissioni di anidride
carbonica questa soluzione e stata praticamente soppiantata dai lavaggi ad alcanojammine
nonostante fosse piu economica

COOLING
WATER
PURIFIED g
GAS 225°F GAS
5PSIG |
VERY LEAN SOLUTION B—
g RICH SOLUTION L3 o
P - —— t .—“_-—ﬂ
PEGAE B
C---] Lean o
-~~~ SOLUTION il
] STEAM ; CONDENSATE
- — - — J
[ i00°F | % A R
= -
..... [ 2 |
—— —_—
N T I N [ N Spp——
B sen
FEED: [=45 COOLING e f===
g WATER
STEAM 9 PSIG
>\ h -1-
ABSORBER STRIPPING
COLUMN

Figura 1.21. Sc hema del processo al f osf a$% ansplitingdelaip@tatddh s si o
solvente (Kohl e Nielsen, 1997).

1.1.1.2.2.5Processo al fenolato di sodio

Come il processo al fosfato di tripotasgdascritto nel paragrafo precedente, il processo al fenolato
di sodioassumesolamenteilevanzastorica. Sviluppato d&oppers Company Ince stato utilizzato
per molti anni, ma attualmente ntrova applicaziona livello industriale ed é stato soppiantato da
altri processi per via dellealsse efficienze di rimozione dpS ( d el | 6 o r edelaoetevad e |

consumo di vapore.
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1.1.1.2.2.6Process®lkacid

Questo processo e stato sviluppato in GermaniaGidarbenindustrie(1935) e formalmente
commercializzatadlaBASF. Esso comprende tre processi differenti in cui vengaluitate tre diverse
soluzioni di assorbiment@ome solvente viene utilizzata una miscela di ioni provenienti da una base
inorganica fortee un acido organico debole e non volatlen composiziondifferente a seconda del
contenuto di HS e CQ nel gas alimentatadn tutte le variazioni dello schema base si utilizza un ciclo
termico per rigenerare il solvente.

Anche questa soluzionezeste ogggiorno solamenteilevanza storica eon viene piu utilizzat
a livello industriale, dopo chBASFha convertito questo processo in un processo a MDEA attivata
(aMDEA).

1.1.1.2.2.1.avaggi caustici

Soluzioni di idrossido di sodiodi potassics ono dei sol vent. mol to eff
dei gas acidianche s@resentano il grossnconvenienteli non essere rigenerabili. Questo si verifica
per via della formazione di sali stabjtiarbonato di sodio e solfuro di sofaturante la redone in

acqua con kb e CQ.

PURIFIED GAS
STRONG CAUSTIC
Rl -
R===%
\ ff
AY
X
r \\
A
{ O
_ e
AR W -
K- ~/] PARTIALLY
\ /| SPENT NaOH
;.f\ CAUSTIC-™ (SOLID) WATER
r
EARN i | FRESH
e onsb———]  @P% F<E cavstic ] I
(INTERMITTENT
> tﬂ ADDITION)
e
SPENT ] B
CAUSTIC H
e = < =
{INTERMITTENT ) .
DISPOSAL)
ABSORBER MiX TANK

Figura 1.22. Schema dei lavaggi caustici per la rimozione di tracce dida@orrenti
gassose o aria (Kohl e Nielsen, 1997).
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Con questa soluzionep@ssibile rimuovere anche i meptani, coi quali si verifica la formazione
di sali (mercaptid) che possono essere decomposti mediante riscaldamento o ossidazione con aria,
differenza deisali che si formano con28 e CQ. In Figura 1.22viene riportato uno schentel
processper | 6 abbat tcomsoluzioni cadistidhdista laGddmazione di carbonato di
sodio, &€ necessario aggiungevma soluzione fresca di idrossido di sodid | 6 al i npemt a z
mantenere il carattere basidel solvente

La Figural.23 mostralo schema per il lavaggio caustico di gkesH,S: questa soluziorgsulta
essere economicamentantaggiosa solamente quando si hanno piccole qualtgas acido da
rimuovere, ad esempio nei pozzi di estrazione di oli o0 gas remoti, dove miocckntraziondi gas
acido devono esserglotte per proteggere i compressole @apparecchiature daro effetti corrosivi
L6i mpianto  emeledeain assomifpra thie opera a bassi tempi di resipenza
minimizzare il ceassorbimento di 6 e CQ. Ottenere unodottima sel e
|l avaggi o ~ f on dasmezione ddllecapparecchiatire datparte éei shliGtabili che si
posso formare per reazione con@CD..

In Figural.24si riporta lo schema per la rimozione dei mercaptani attraverso salificazione per
reazione con soda. E6 iemptorraraent e Iclhéeu niilt ™ g g

mercaptani,presentiun tenore molto bassodi CO, ed H.S per ridurregli effetti delle reazioni

Sweelenad
gas
Sour gas +~i Conlactor
A Separator
‘ Recycle Liquid effluent )
A
Causiic

Twed

Figura 1.23. Sc hema del DOV & Isasso teinpo alir centatto per i
lavaggi caustici per la rimozione di-8 da correnti gassose (Kohl e Nielsen,
1997).
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Purified Gas to
Glycol Dehydrator
r Condenser
w .
Mercaptans
@ Filter Steam E
g To Disposal
- : spos
o o —
Gas From
=
Amine Plant d . J T o—
Steam
Caustic Water Caustic Caustic Condensate
Contactor Wash Storage Stripper Accumulator
Figural24. Sc he ma del | 6 ansreaptanbconmaventecaustieoie rigenerazione termica (Kohl e Nielsen,

1997).

competitive col solvente, che farebbero perdere effic@maorre inoltre, prestare attenzione a tutte

le reazioni che portano alla perdita di solvemgaZioni conCO; e

i mpurit”™ dell 6acqu

e alla formazione di schiume che possono degradare la miscela; pqoordg eliminare prima gli

idrocarburi condensabili e usare acqua demineralizzata per il reintegro.

1.1.1.2.2.8ProcessaJOP Merox

Il processoMerox € stato prodotto e commercializzato dall®P (1958) per realizzare

| 6ossi dazi onmercaptani alisolfuri ia cemperdtera ambientQuesta soluzione

applicabile sia al trattamento di correnti gassoselapurificazione degli idrocarburi liquidi. I
solvente di lavaggio & unsoluzione di idrossido di sodimei confronti del quale i mercaptani

presentano una elevata reattivita. La rigenerazione viene effettuata meakaidazione dei

mercaptanconaria e successiva separazionedisolfuri formatisi in un decantato&igural.25).
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EXTRACTED
PRODUCT
EXCESS
AR
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AlR DISULFIDE
M5>S FREE
reep
LEGEND
o MEROX- CAUSTIC E = EXTRACTOR
DS = DISULFIDE
CAUSTIC e SEPARATOR

- mmm = [NTERMITTENT USE
CATALYST
INJECTION

Figura 1.25. Schema del proces&OP Merox(Kohl e Nielsen, 1997).

1.1.1.2.2.9ProcessdMerichem

Il processdMerichemvi ene wutili zzato per | 6ellquidncomealiz i or
processdJOP MeroxL 6 uni t ° di ,ccha ratrreBERIRILRS, tdngste in una sezione a
fibre metalliche verticaliricoperte diun film di soda caustica per il contattamento col gakigura
1.27 viene riportato lo schema a blocchi che rappresenta la sequenza delle operazioni che vengol

effettuate nel procesdderichemp er | abbatti ment o d eiFigupd2sil ac i
disegnad el | 6 apparecchiatur a.
MEA Caustic Mercaptan
H,S and CO, | H,8and CO, | sulfur Treated Fuel Gas
Extraction *| Extraction *| Extraction * to Compression
System System System and Drying
l ] l' L@{LJ" BT
Untreated Fresh Spent I
Fuel Gas Causlic  Caustic Al Caustic  |——— Off Gas to Incineration
In Out """ Reganeration \__, pSO 1o Sulfur Plant
(Batch) (Balch) System

Figura 1.26. Schema a blocchi per il procedgerichem(Kohl e Nielsen, 1997).
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HYDROCARBON INLET

AQUEOUS
PHASE
INLET

HYDROCARBON OUTLET

l AQUEOUS I'HASE OUTLET

Figura 1.27. Contattatore FIBEFFILM™ per il
processdMerichem(Kohl e Nielsen, 1997).

1.1.2Processi di assorbimento fisico

In molti casi, specialmente quando la concentrazionex8iHCQ nel gas da trattare € molto
elevata, un trattamento chimico con solvente puo risultare economicamente svantaggioso per i costi
di rigenerazione e reintegro delle perdite; cio ha portato allo sviluppo di processi che impiegano un
solvente fisico per lavarkgas. In un lavaggio con solvente fisico, a differenza di quello chimico,
non vi e la formazione di legami o prodotti di reazione; di conseguenza, la rigenerazione del solvente
non richiede, i n questo caso, derianegssario@mmpdre gr o
legami chimici tra solvente e specie assorbite.
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Figura 1.28. Rigenerazione mediantitashing della soluzione (a sinistra) stripping con gas inerte (al centro) o
rigenerazione termica (a destra), (Kohl e Nielsen, 1997).

La rigenerazione puo, pertanto, essere effettuata medliasiéngdella soluzione contenente |l
gas acido disciolto a pressione atmosferica o sottovuoto 0 mesiaopéng con gas inert¢azoto,
per esempio). Per ottenere una purificazione piu spinta, si puo ricorrere alla rigenerazione termic
(Figural.28).

Anche in questo caso, come per | 6assorbi me
inferiore della colonna di assorbimento, dove viene lavato dal solvente rigenerato che stgmde lu
la colonna. Il solvente contenente i composti acidi assorbiti lascia il fondo della colonna di
assorbimento e viene rigenerato nella rigeneratrice.

Qualora si riesca ad ottenere il grado di rimozione richiesto, il processo fisico rappresenta I
soluzbne piu conveniente dal punto di vista econor@nergetico, grazie anche al minor costo,
pericolosita e corrosivita del solvente, che tipicamente € un liquido di natura organica che deve esse
stabile alle temperature operative, chimicamente inertetassico, affine alle molecole da assorbire
e con buona capacit”™ solvente. LOuso e@kHS 6ac
in acqua é troppo bassa per essere considerata di interesse comme@ialer ol uzi one
processi e statapida: il primo processo commercialeRictiso) che utilizzametanolarova per lo
piu applicazione, a causa della sua complessita, nella purificazione dei gas di sintesi, dove si riescol
ad abbattere sia G@he HS a livelli inferiori al 1 ppm. Un gande sviluppo nel campo dei processi
ad assorbimento fisico si ~ av u Flwr Soleeht Pid & 6 0,
recent e, ~ stata commercializzata una nuova

solventi fisici e chinici.
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1.1.2.1Processdrectisol

Il processo Rectisol, sviluppato originariamenteda Lurgi Gmbh come il Purisol, ricorre
all 6i mpi ego di met anol o come solvente eaktoric
essere statealizzatoll metanolocome solvente é in grado di abbatiei&ge ai gas acidancheuna
serie di impurezze contenute nelle correnti gassose (aromaiiogrip composti cianurici, etce
consente di effettuare contemporaneamente la disidratazione del gas grazie alkcuiganion
acqua, prevenendo la formazione di ghiaccio ed idrati alle basse temperature utilizzate in questo
processo. A differenza degli altri processi, Reltisolsi operainfatti, a temperatureomprese tra
30°C e-80°C: in queste condizionil metanolo mantienana bassa viscosjtatrasporti di massa e
di calore non risultano compromessiaecapacita di trattenere>8 e CQ risulta enormemente
migliorata.

Il raggiungimento di purificazioni spinte, accompagnato dalla rimozione del caloreptrmare
bassa la temperatyrporta a una configurazione relativamente complieatamportacosti elevati.
Nel lavaggio dei gas questo processo vigregtantoutilizzato dove altri processi di purificazione

non sono convenienti o0 non riescono ad esskicaci.

Treated gas

i A H,S + (0,

M

e 4
NHy ol - ”QD‘—— =i
Methanol C;—;\ )
R —
il g e [':‘;‘1 e Steam| | | Steam
g 18 b E ek
O .

H,0
Methanol

Figura 1.29. Schema del procesdRectisolnon selettivo. a) colonna di assorbimento; b) colonna di rigenerazione per
flash; ¢) colonna di rigenerazione a caldo;atplerad acqua; e) colonna di distillazione metaramtgua(Hiller et al.,
2003).
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Figura 1.30. Schema del procesfectisolselettivo. a) colonna di assorbimento dBHb) colonna dassorbimento di
COy; ¢) rigenerazione pdlash d) strippe; ) riassorbitore; f) alonna di rigenerazione a caldo (Hiller et al., 2003).

Esistono differenti configurazioni dello schema di processo, a seconda del gas in alimentazione
delle specificheichieste.Le configurazioni base sono quelle del processo non selétistandard)
e del processo selettivo. Il prinfeigural.29) permette di assbire simultaneamente G@ HS
nella torre di lavaggio. Il metanolo, rigenerato fi@shing, viene alimentato alla parte inferiore della
colonna di assorbimento e trattiene la maggior parte dei gas acidi. La parte rimanente viene rimos:
usando il metanolo rigenerato a caldo, dopo essere stato opportunamente raffreddato. La temperat
nella pate superiore della colonna di assorbimento si mantiene bassa perché la quantita di gas aci
rimossa e limitata e, dunque, la quantita di calore sviluppata dal processo di assorbimento, che
esotermico. Nella parte inferiore, invece, la temperatura delnol® puo essere anche di 50°C
superiore a quel |l a del |l 6al i mentazione per
rigenerazione a caldo é prevista, infine, una colonna di distillazione mettpla, che puo essere
presente nefaw gas Si noti inoltre, che per evitare la formazione di ghiaccio nella sezione di

raffreddamento del gas, si aggiunge metanolo prima dello scambiatore di calore.
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Il processo selettiv{Figural.30) prevede, invece, il ricorso a due apparecchiature separate, per
rimuovere prima B e poi CQ. Il processo e stato inizialmente introdotto per produrre un gas ricco
in H2S, da processare successivamente in un impiaaissQler recuperare lo zolfdella seconda
colonna | 6anidride carbonica e i composti sol f
rimossi in due stadi, usando il metanolo rigeneratdlpehing e alimentato nella sezione mediana
della colon@a e il metanolo rigenerato a caldo e alimentato nella sezione superiore della colonna,
previo raffreddamento. Lo stadio di rigenerazione del solvente dali&i€ realizzato pdlashing
mentre il metanolo contenente$iviene rigenerato a caldo, doglwe la CQ ancora presente viene

recuperata pestrippingcon azoto.

1.1.2.2Processd-luor Solvent

Il processd-luor Solvente stato messo a punto Brior Daniel Inc.(1960) e utilizza carbonato
di propilene come solvente; industrialmente questo proagese utilizzatan 13 impianti, nove dei
quali adibiti al trattamento di gas naturale, due alla sintesi di ammoniacaafialpeoduzione di
idrogeno. Rispetto agli altri processi di assorbimento fisico, questo processo risulta essere
vantaggioso neiasi di un elevato contenuto di gQer via di una minore solubilita del gas da
purificare nel solvente

Il processo consiste in una torre di lavaggio seguita da stdldisdiche operano a pressioni
decrescenti per rigenerare la soluzione ricca, riciclando, inoltre, i gas otteflatstadio ad alta
pressione

Una strategia utile a contenere ulteriormente le perdite di gas dal sistema €& quella descritta da
Freireich e Tennyesn (1 1977) , che prevede | 6inserimento d
valle del secondflash drum operante a pressione intermedia. | gas in uscita da questo assorbitore

intermedio vengono ricompressi e riciclati in alimentazione.

1.1.2.3Process®&elexol

Il processaSelexolé stato sviluppato dallied Chemical Corporatiorf1982) ed attualmente e
commercializzatoddla UOP. Questo processo ha acquisito negli anni importanza in diverse
applicazioni: originariarante sfruttato per rimuovere COdai gas nei processi di sintesi
del |l ammoni aca i npublanbhe assekddizzatoi per pyificarecilegassnaturale

oltre d syngase a biogas.ll solvente coinvolto in questo processo € una miscela di omologhi di
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dimetiletere e polietiledgole (DMPEG), che risulta chimicamente stabile, inerte al processo, non
tossica e biodegradabile.

La configurazione base del processo risulta essere relativamente semplice e comprende uno sta
di assorbimento, seguito da uno stadio di rigenerazione, eseguftagbénga livelli di pressione
decrescentiSe si desidera rimuovere sia3dche CQ, vengono utilizzati due cicli indipendengi
consecutivi di assorbimentigeneraziongFigural.3l): i n una prima sezi onc
solfidrico in maniera selettiva, mentre nell
del |l 6ani drEd@ epacsagibbxindi e anitmp imd retzaa dal punt o di

energia meccanica o integrando termicamente le correnti.

s T0 METHANATOR
/_qd TO CLAUS VENT
H,$ H S Co, Co,
ABSORBER STRIFPER ABSORBER STRIPPER

=7 S o
Y
SUL FUR REMOVAL I
£, REMOVAL
Figura 1.31. Schema del procesSelexolper la rimozione selettivadis3e | 6 el i mi naz i o(a&lec o mp

Nielsen, 1997).
1.1.2.4Process&epasoly MPE

Questo processe statosviluppato deBASFed e simile al process®elexolsia per il solvente
utilizzato che per lanodalita di esercizidntrodotto inizialmente pda rimozione selettiva di acido
solfidrico dalle correnti di gas naturaleprocess@epasolv MPE stato successivamente esteso alla
rimozione di anidride carbonica da gas di sintesi. Il solvente utilizzato in questo processo € un:

miscela di polietilaglicole e metilisopropileter&on un peso molecolare medio3di6 [kg/kmol].|
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valori di solubilita ottenuti sono simili a quelli realizzati nel proceSetexol(Bucklin e Schendel,
1985; Wolfer et al., 1980).

1.1.2.5Processdrurisol

Questa soluzioné staf sviluppatee commercializzatda Lurgi Gmbhdi Francoforte (1996
puo essere applicata a impianti di trattamentodigasnateyalgase di pur i fi cazi one
Il solvente utilizzato nel processo |&N¥metil-2-pirrolidone (NMP) che preenta un puntoid
ebollizione molto altotale danon sporceela corrente di gas da produreedimostra unaccezionale
selettivit?® n eS. Questa nsbluzioned ipresta mdltde, Onkblto bene anche
a | | odbanergo contemporaneo dp&l e CQ. Le prestazioni ottenibili con questo processo sono
molto buone @ il solvente NMPviene utilizzato anche per le sue capacita solventi in molti altri
processi di purificazione e separazione.

Il metodo di rigenerazione del solvente, come detto in precedeipesnde dal grado di purezza
che si vuole ottenere per la corrente di gas prodotta. Le soluzioni adottabilflashatmosferico,
flash sottovuoto strippingcon gas inerte e rigenerazione a caldo.

Con questo processo € possibile rimuovere in maeificente anche il solfuro di carbonile
(COS), aumentando la temperatura operativa e la concentrazione di acqua nel solvente (Griinewald,
1989) , per pr omuo wneEDed BHS) chd vemgbnio a ioro wbkal catt@adeSdalla
componente organiaella soluzioneEssendd 6 N Mélto piu volatile di altri solventi organici, &
necessario lavare bene gli effluenti gassosi per minimizzare le perdite di solvénte.p pl i cazi o
principale per questo processo ¢ il lavaggio dei gas prodotti fimtsperimpianti IGCC, mentre
per il lavaggio del gas naturale si ottiene una buona rimoziongSjiddn assorbimento parziale di
CO( St ein, 1969) . Lo schema comprende due <col on
e | 6altra a riempimento. 1 solvente passa dal l
cascata di trélash operanti a pressione decrescentel N&lu | t i moflashk it salvente viewki
trattato ad alte temperature con una corrente di gas inerte per spingere la rigenerazione. Il gas ottenuto
dal primoflashvi ene ricompresso e alimentato al pri mo

solventetra i due assorbitori e dopo la rigenerazione.

1.1.2.6Processdfpexol

Nel caso del procesd$Rectiso] la presenza di idrocarburi diventa un problema, a causa del loro

assorbimentonel metanolo. Per ridurre il ceassorbimentali questi idrocarburi nel processo
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IFPEX-1 CONTACTOR IFFEX-2 CONTACTOR IFPEX-2 STRIPPER
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WATER
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Figura 1.32. Schema del proces#ipexola due unita in serie (Kohl e Nielsen, 1997).

s vi | up pnatitute Frdngadis ldwbPétrold-P (1992)e stata aggiunta e dctjué al metanolo, che
ha, in questo caso, lo scopo di rimuovere gas acidi, abbattere idrocarburi condensabili da correnti
gas naturaleceeffettuareinoltre, la disidratazione dejas(Figural.32).

In questo schema si ha la presenza di due unita in(HeREX-1 e IFPEX2): la prima € adibita
all a ri mozi oa ecugkew |dégh @rocqrbua cordensabili, mentre la seconda alla
rimozione dei gas acidBSulla linea di alimentazione si ha un separatore utile a elimimaocmdense
contenute nella corrente gassosa, seguito daplittingin due correnti, la pit abbondante delle quali
viene integrata coi prodotti di testa del primo assorbitore ed inviata ad un secondo separatore trifasic
che divide la fase idrocarburica liquida dal solvente (acqua e metanolo) e dai gas che vengono mand
alla seconda unitdl solvente viene rénviato alla primacolonngg er separ ar ecqud, me
che viene ottenuta come prodotto di coaentrei met anol o, essendo pi %
dalla testa della prima colonnaa separazioneedl | 6 acqua permette di roi
temperature di assorbimentogaschedal separatore trifasico proseguono nella seconda cqlonna
vengono inizialmente contattati col solvente in una colonna di assorbimento, successivament
passano inno scambiatore dove contribuiscono a raffreedmcorrente di gas circolante nella prima
sezione del processo. La soluzione riaszente dal fondo tisecondo assorbitoreubisce una prima
espansione che permette di rimuovere parte dei gas acidbiisstopodiché viene inviata ad una
rigeneratrice. Per ridurre i costi della rigenerazione (calore al ribollitse)preriscalda
| 6 al i me nuttamdo il calore serssibile defodotti di coda della rigeneratrice. Il solvente viene

quindi, reintegato al secondo assorbitore e i gas acidi inviati ai trattamenti finali.
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1.1.2.7Processdstasolvan

Il processoEstasolvan(Institute Francais du Pétrold=P e Friedrich Uhde GmbHdella
Germania dell 60vest, 1970) ~ stato dimostrato
commerciali. Il solvente utilizzato e il tn-butil fosfato, in grado di assorbire selettivament8 da
correnti di gas naturale contenenti anche.CO

1.12.8 Processo al metilcianoacetato

Il processo al metilcianoacetato (MCA), sviluppato déltdon Oil Companydella California
(Woertz, 1971), e stato testato su scala pilota mai commercializzato su scala industriale.
solventeimpiegato(metilcianoaetato)risulta $abile eh a elevataselettivitanei confronti dei gas
acidiin correnti idrocarburichgyiu elevata di quella ottenibileon altri processill sdvente pero,
coniene composti cianidricie, di conseguenzal suo impatto ambientale @ suatossicitahanno

limitatola suaapplicabilita.

1.1.3Processi misti di assorbimento chimi@isico

| processi chimicdisici realizzano la separazione dei gas acidi, utilizzando solaenéizione
mista dove il componente fisico rimuove la componente acida iniziale, mentre il componente chimico

consente di raggiungere purezze elevate i vantaggi di entrambe le tipologie di solvente.

1.1.3.1Process&ulfinol

A differenza dei processi precedentemenéscritti, il processd@ulfinol (Shell, 1992) usa un
solvente composto da sulfolano (diossido di t
Loal canol ammi n aSufinolD) oeMDE/Z (BudinoBM). BaADIPA viene addizionata
quando si desidea rimuovere completamente G@d HS e solfuro di carbonile mentre MDEA
permette di rimuovere selettivamentgSHlispetto allaCOz e di rimuovere parzialmente il COSia
DIPA che MDEA riescongpinoltre, ad abbattere mercaptani ed altre impurgeesentcon buona
efficienza,che r esce al |l 6aumentare dell a portata di so

Lo schema deprocessoKigural.33) e simile aquello di un impianto di lavaggio amminico,
rispetto al quale, tuttavia, la componente fisica permette di aumentare notevolmente la capacita di

assorbimento.
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Figura 1.33. Schema del processo tipico per il proceSatiinol (Kohl e Nielsen, 1997).

A differenza di un processo ad ammine, tuttavia, a valle della colonna di lavaggio viene aggiuntc
un separatorélash, per eliminare gli idrocarburi che sono assorbiti nel solvente a causa della loro
buona solubilitd in esse sarebbero presenti nella corrente di gas acidi in concentrazioni elevate,
compromettendo successivi trattameriti gas ottenuto in questo staddi flash puo essere
ri compresso e r i nvi adassoibimengdppumnepemessaratiizaatoeoma | | 6
fuel per generare calore (pratica piu diffusa).

1.1.3.2Process@misol

Il processoAmiso| sviluppato daLurgi GmbH (1974), utilizza un solvente misto, la cui
componente fisica mppresentata dahetanolo, come nel procesRectiso] mentre la componente
chimica é stata inizialmente un alcanolammina (MEA o PD&guccessivamente e stata utilizzata un
alchilammina alifatica (@opropilammina, DIPAM, o dietilammina, DETA). Questo processo
permette sia la completa rimozione di £®LS, COS ed altri composti organici solforati che la
rimozione selettiva dei composti contenenti zolfo.

La sceltadel solvente chimico ricade &2IPAM e DETA perché, anche sgesentano maggiore

volatilita rispetto a MEA e DEAhanno unaelevata stabilita, maggiori capacita solventi, alta
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selettivitan e i confront.i d e fatilé rigenerazipedtemperaturd givobassd a e
ribollitore).
Questa soluzione e applicata a livello industrismeEuropa e Cinaper il trattamento dei gas di

sintesi.

1.1.3.3Process&elefining

by

Questo processo é stato sviluppato da Snam Progetti SpA di Milano (1988) per rimuovere
selettivamente acido solfidrico darrenti di gas naturale o gas di sintesintenenti anche anidride
carbonicaSebbene sieonsideratain processad ammine pemltipologiadi reazionicoinvolte,esso
utilizzauns ol vente <costituito da undammimaenteear zi ar i
contenuto di acqua minimb.a c ombi nazi one del |l 6ammina lker zi ar
reazione dellaC§ p r o mu o v assorhinento seletfivo de¥i d r sajf@atocE possibile

regol ar e | 6 edellaiC®andatio ad agirasolla quantitéedi acqua presente in soluzione.

1.1.4Processi di permeazione attraverso membrane

Sebbene la purificazione del gas naturale attraverso membrane rappresenti solo il 5% del mercato
dei processi di purificazione del gas naturalessga tecnologia € in rapida ascesa e risulta competitiva
con i processi esistenti, in particolare nel caso di elevate concentrazioni, d&@3€e portate di gas
dapurificare Figural.34) e specifichali purezza non troppo restrittive (Johnston e King, 1987). Tra
I vari vantaggi che la separazione attraverso membrane offre vi sono bassi costi di investimento,
assenza di parti mobili, semplicita di installazione, basso impatto ambientale e fleskibibtae a
guesti aspetti positivi occorre, tuttavia, tenere presente le richieste energetiche necessarie per la
compressione del gas, essendo un processo che sfrutta differenze di pressione come forza motrice, e
la necessita di partire da una corrente siheesente da particelle solide o goccioline di liquido, che
potrebbero avvelenare la membrana. Il passaggio di gas, quali ja d&0@enta, infatti, la
concentrazione di 4 nella corrente gassosa, che possono condensare in seguito ad un abbassamento
di temperatura che spesso accompagna la permeazione attraverso membrane, compromettendone la
prestazione.

Questa tipologia di processi prevede la rimozione delle singoli componenti indesiderate sfruttando
la diversa permeabilita attraverso una membrana. lacit@ con cui un composto attraversa la
membrana dipende dalle caratteristiche del composto stesso, dalle caratteristiche della membrana e

dalla differenza di pressione a cavallo della stessa. Poiché la sepasaiasa su una differenza
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CO; e della portata di gas sulla scelta del processo di purificazione (Baker e
Lokhandwala, 2008).

nella velocita di permeazione, il recupero del composto che attraversa la membrana (permeato) ne
mai del 100%, sebbene | 6uso di sistemi mul

consenta di raggiungere livelli di purificazione spinti

Gia nel XIX secolo si era a conoscenza del fatto che membrane realizzate con certi polimeri eran
in grado di separare composti gassosi tramite permeazione. Nel 1831, Mitchell ha osservato cf
diversi gas attraversano una membrana a diverse velocigl €866 Graham ha studiato il
meccanismo di permeazione e dimostrato che miscele di gas possono essere separate sfruttal
questo fenomeno. Nel 1950, Weller e Steiner hanno riportato alcuni esempi di processi industriali ch
ricorrono alla separazione dag tramite permeazione, come la separazione di elio da gas naturale.
La selettivita delle membrane allora disponibili, non era, tuttavia, molto elevata e la necessita di aver
a disposizione ampie superfici rendeva questo tipo di trattamento di scaressate

Gl i anni Settanta hanno visto | 6intensific
piu efficienti, resistenti ed economiche. Progressi significativi sono stati fatti nella selezione di
pol i meri: ol t re alsulforecseutliazzano polimmidic paliarhnudi, aramadi, i p
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polidimetilsiloxano,neoprene, silicone e altQuesti composti presentano dei gruppi funzionali che
assicurano una elevata selettivita nei confronti del metano e del biossido di carbonio (Kabros et
1987), difficile da migliorare, dato il diametro simile che i due composti presentano (3.3 A per il CO
e 3.8 A per il CH).

I meccanismo di permeazione attraverso una membrana prevede i seguenti stadi: adsorbimento
del gas su un lato della membrambssoluzione del gas nella membrana, diffusione, rilascio e
desorbi mento del gas dall déaltro | ato dell a me
permeazione di un gas attraverso una membrana si basa sulle seguenti assunzioni: la concentrazione
syoerficiale del gas e direttamente proporzionale alla sua pressione parziale nella fase gas a ridosso
della superficie (Legge di Henrg: = kipi) e la velocita con cui un composto attraversa la membrana
e proporzionale al gradiente di concentrazione a llcawella stessa (Prima Legge di Fick:
Ji=-Didci/dx). Combinando le due leggi ed integrandole lungo lo spessore della membrana, si ottiene
J=Pigpi/l,dovePi=kDir appr esent a pb=pitedd Dipereayn bififetemza di pressipne
parziale a cavallo della membrana eappresenta lo spessore della membrana. Le velocita di
permeazione per composti specifici non sono costanti, poiché variano con la temperatura, pressione
e la presenza di altri composti r@eltorrente gassosa. Un aumento di temperatura, per esempio,
aumenta la maggior parte dei coefficienti di permeabilita di circall5P@ per 10°C. Lee et al. (1995)
hanno analizzato i dati disponibili sulla permeabilita di gas in acetato di cellulosttqrere dei
valori che possano essere utilizzati nel design di sistemi per la rimozione di anidride carbonica da gas
naturale: sono arrivati alla conclusione che un valore ragionevole per la selettivita nei confronti della
CQOg rispetto al CH e 20.

Si defnisce, inoltre, un fattore di separazione per le membrane, che viene indicatip=cBiP;:
esso rappresenta una misura della capacita della membrana di separare leegp8eidl valore e
superi or e al |iatravdarsala membrapaioselocgmensetdel compogte viceversa.

Val or i mol to alti 0 bassi sono, pertant o, I n
separazione, oltre che dal valordJgdper i due componenti che si desidera separare, nelle specifiche
condizionioperative, dipendera anche dalla composizione del gas e dalla differenza di pressione tra

| 6al i mentazione e il per meat o.

La vita di una membrana rappresent a, i nol tre,
le membrane vengono sostituite o8qf anni.

Ad oggi, comunque, la separazione di gas tramite membrane risulta economicamente attraente
per molte applicazioni, tra le quali larimozione di£B»S e vapor ddédacqua da me
gassosi. llGas Research Institute (GRia condotto uno studio per valutare le prestazioni di una
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membrana utilizzata per purificare una corrente di gas naturale contenente il 6.0% di biossido ©
carbonio. Due tipi di membrana realizzata in acetato di cellulosa (stantiegdes density sono

state testate per 573 giorni e, alla fine, il contenuto di gas acido € stato ridotto al di sotto del 2%. Lt
studio ha anche dimostrato che il processo puo risultare economicamente piu vantaggioso dei proce:

ad ammine se il contenuto iniziale di €€dpea il 20% (Meyer e Gamez, 1995).

1.1.5Processi di adsorbimento su substrato o letti solidi

Questa tipologia di processi prevede la rimozione dei composti acidi mediante adsorbimento s
un letto solido, che tipicamente e un letto fisso, anche se non marasamocui si sfrutta il concetto
di letto mobile o fluidizzato. Poiché la quantita di materiale che viene adsorbito & direttamente
proporzionale all darea superficiale disponib
avent. urea&uperfeiglaperainita di peso. Il gas da purificare viene fatto passare attraversc
il letto solido ad una velocita consistente con la caduta di pressione che si verifica a cavallo del lettc
| 6i mpurezza aderisce al | adsosbanpee mentreciligas purificate r n
attraversa indisturbato il letto solido. Dopo circeb 3anni (Conviser, 1965), il letto sara
completamente ricoperto di impurita e dovra essere rimosso per ripristinare lo stato iniziale c
rigenerato sul posto. Nel cadorigenerazione, questa viene effettuata in vari modi: aumentando la
temperatura (Temperature Swing Adsorptid8A), riducendo la pressione totale (Pressure Swing
Adsorption PSA), abbassando la pressione parziale con un gas inerte, rimuovendo laasostanz
adsorbita con una specie che si adsorbe piu fortemente oppure adottando una combinazione di que

soluzioni.

»,
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Figura 1.35. Schema del processo di adsorbimento con setacci molecaadifdok
of Natural Gas Transmission and ProcessXg6).
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La maggior parte dei processi finalizzati al
materiali adsorbenti, quadilice, allumina, carboni attivi o i cosiddetti setacci molecolaetacci
molecolari del tipol3X (diametro dei pori 10 Ayengono, per esempio, utilizzati anche pil
frequentemente dei setacci molecolari di tipo (dfmetro dei pori 4) e 5A (diametro dei pori 5
A), perché permettono anche la separazione dei mercdsatacci molecolari sono particolarmente
efficaci nella rimozione di £6, riducendone il contenuto a livelli estremamente bassi. Essi offrono
anche undelevata selettivit”™ nei confronti dell
schena del processo viemgortato inFigural.35.

La rigenerazione del letto viene realizzata facendo passare del gas pulito caldo sul letto (Speight,
1993): man mano che la temperatura aumenta, esso rilascia il gas adsorbito nel gas usato per la

rigenerazioneghe viene inviato in torcidlére stach.

1.1.6Separazione criogenica

La separazione di miscele gassose mediante distillazione adagsaatura € nota sin dai tempi
di Carl von Linde (18422934). Egli esegui fondamentali ricerche sulle bassissime temperature che
permi sero di ottenere | a |liquefazione dell b6ari
a bassa temperatyrao essere presa in considerazione anche per purificare il gas naturale da biossido
di carbonio e idrogeno solforato, in particolare quando questi composti sono presenti in
concentrazioni elevate. Si parla di distillazione criogenica quando la tempe@euasiva e inferiore
a-100°F (circa-73°C). In questi casi i requisiti chiave del processo, che lo differenziano da quelli
descritti in precedenza, sono un sistema di refrigerazione che sia in grado di ridurre le temperature ai
livelli criogenicieuné f i ci ente sistema di i sol amento ter mi
sistema.

La separazione di COda gas naturale mediante distillazione risulta essere particolarmente
ef fi cace dvalatiga relafiva ek metiahoarispetto al biossiddi carbonio. A basse
temperature, tuttavia, la GOpu0 solidificare (punto triplo:-56.57°C), compromettendo il
funzionamento della colonna. Alte pressioni evitano questo problema, aumentando la solubilita del
biossido di carbonio, ma in queste condiziamscele ricche in metano raggiungono condizioni
supercritiche. La difficolta che si incontra nel mettere a punto una separazione criogenica per la
miscela metandiossido di carbonio risulta piu chiara se siriff@erimento allaFigura 1.36 che
rappresenta il diagramma di stato binario della miscela considerata a 650 psia (circa 44.8 bar). A tale

pressione, esistono dei valori di composizione €nmini di percentuale molare di metano nel
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Figura 1.36. Diagramma di fase vapotiguido-solido per il sistema binario
metanebiossido di carbonio a 658sia (Holmes e Ryan, 1982).

diagramma) per cui esiste solo la fase vapore, solo la fase liquida oppure coesistono fase vapore
fase liquida o la fase solida con la fase vapore o liquida.

Un esempio puo chiarire il problema in questione: si immagini di voler separare una corrente
cortenente una quantita equimolare di metano e biossido di carbonio a 60°F (circa 15.6°C), in mod:
da ridurre il contenuto di COa |l | 0 1 %. La corrente sar”™ sogge
raggiungere la regione in cui coesistono le due fasi vaporguedi in corrispondenza di una
temperatura di circeB°F (circa-22.2°C). Secondo quanto riportato da Holmes and Ryan (1982), a
40°F (circa-40°C) il sistema é costituito da una fase vapore che contiene circa il 72% di metano in

equilibrio con una faséquida contenente circa il 18% di metano. Un ulteriore raffreddamento
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Figura 1.37. Composizione della fase liquida sul piatto di una colonna di distillazione che
separa laniscela CHICO,, per tre diversi valori di pressione (500, 650, 715 p¢iddimes
e Ryan, 1982).

aumenta la percentuale di metano nella fase vapore, fino ad una temperatura&)Hiré&2.2°C),
all a quale si raggi unge nela faseovapore rsanzaache agieabbiad 8 5 %
deposizione di C&solida. Se a questo punto si raffreddasse la miscela, si avrebbe inevitabilmente
formazione di solido, che comprometterebbe | 06e
pertanto, dedurre chepn una sola colonna operante a circa 44.8 bar, e possibile ottenere un metano
di testa contenente ancora il 15% diZCO

Un altro diagramma che aiuta a comprendere quale sia la difficolta che si incontra quando si
desidera separare G@a metano medianteeparazionecriogenica € riportato irFigura 1.37.
Sul Il 6or di nat da compesiziene dellapfase tiqaidaasul piatto di una colonna di

distillazione in funzione della temperatura, per tre diversi valori di pressione (500, 65(si&,15

46



La purificazione del gas naturale

che carispondono a circa 34.5, 44e849.3 bar, rispettivamente). La regione di possibile formazione
delaCQsolida  quella sulla sinistra della Ii
carbonica nella miscela considerata. A $8@&, la formazione di solido e possibile per un contenuto

di COe nella fase liquida compreso traréo e 80%. A 600 psia, invece, si puo avere il congelamento
della CQ se il suo contenuto nella fase liquida risulta compreso tra il 9% ed il 65%. Il pephem
sussiste per percentuali di €@ella fase liquida relativamente basse, ossia inferiori7&@o6a 500

psia e al 9% a 650 psia, cosi come per pressioni elevate (71bp3gyral.37). Queste pressioni

si avvicinano, tuttavia, alla pressione critica della miscela nella sezione di arricchimento della
colonna, limitando la separazione ottenibile.

La difficolta che si incontra nel separare medsadistillazione a bassa temperatura la miscela
CHs-COy, in particolare nel caso di elevati contenuti di anidride carbonica, ha per lungo tempo
' imitato | duso di questo trattamento di addo

Per risolvere questo inconveniente sono state proposte alcune alternative, tra le quali il proces:s

RyanHolmes e il processGontrolled Freeze ZongEFZ).

1.1.6.1Processo Ryahliolmes

Il processo Rya#Holmes(Holmes e Ryan, 1982)i c or r e a hteraowcompdnenezcioe d i
pud essere un additivo esterno oppure gli alcanC£Leventualmente presenti nella corrente
alimentata alla colonna, alla quale vengono riciclati. Tale composto o miscela deve, ovviamente
avere un punto di congelamento inferiotke &emperature che vengono raggiunte in colonna. La
presenza di uterzo componente previene la formazione dp@@ida, anche se le condizioni in cui
la colonna viene esercitasonoquelleimi nor mal mente | 6anidride <c

Nel diagramman Figura1.38 si riportala solubilita del biossido di carbonio in funzione della
temperaturgper miscele CQ/CH4/n-C4H1o in condizioni di equilibrio vapordiquido-solido. La
percentuale di4butano in fase liquida e 0%, 10%, 20% e 30% nei vari casi, mentre quella i CO
riportata sul | 6o rl@0rapprésenta il domtenutoodnigithl teznmme percemtuadi.

Il diagramma illstra, dunque, il vantaggio che si ottiene quando si aggiunge un terzo componente
in questo caso-butano, allamiscelaCGE&CHsd a separare: | 6effetto

biossido di carbonio e una riduzione della temperatura di congelamento.
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Figura 1.38. Solubilita del biossido di carbonio in funzione della
temperatura in miscel&€O,/CH4/n-C4H1o in condizioni di equilibrio
vapore liquido-solido (Holmes e Ryan, 1982).

Lo schema del processo Ryllmimes (Holmes e Ryan, 1982) viene riportatéigural.39.

Dopo essere stata raffreddata fino alle temperature tipicheadseparazione criogenica, una
corrente contenente metano, biossido di carbonio ed eventualmente idrocarburi superiori, viene
alimentata alla colonna di distillazione, che separa il metano dalla testa e un prodotto di coda,
contenente C&e G-. Il prodatto di fondo puod essere inviato ad una unita di separazione per ottenere
una miscela contenente@aunlatoeCed al | 6al t r o. Una parte degl:.
di separazione pud essere utilizzata per prevenire la formazione di solidmlanna.
Alternativamente, un terzo componente esterno puo essere utibizizdtecopo.

Questo processo presenta alcuni vantaggi rispetto ai trattamenti precedentemente descritti: consente,
per esempio, di ottenere una purificazione spinta in una sola colonna anziché attraverso un sistema

che comprende piu colonne, come nei processi di agsamtprigenerazione. Per lo stesso motivo,
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il processo Rya#tHolmes risulta pit economico, in particolare per la purificazione di gas naturale ad

elevato contenuto di CO
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Figura 1.39. Schema del processo Ry#lolmes (Holmes e Ryan, 1982).

1.1.6.2Processdontrolled Freeze Zone (CF2)

La tecnologia CF#! (Valencia e Denton, 1985 basa su un concetto differente rispetto al
processo descritto nel paragrafo precedente: anziché evitbvemlazione di CQ solida, sfrutta
guesto fenomeno per separare il biossido di carbonio dal metano, confinandolo in una sezione del
colonna appositamente disegnata e detta, appQotdrolled Freeze Zone

Sopra e sotto la sezione dedicata alla depo®zenCQ in fase solida, la colonna funziona
secondo le convenzionali tecniche di distillazione, con una sezione di rettifica e una sezione d
stripping (Figural.41).

Nella sezione di rettifica, situata al di sopra d€ltmtrolled Freeze Zond contenuto di anidride
carbonica viene ridotto fino ai livelli accettabili per il trasporto del gas tramite metanodotti o per
soddisfare requisiti di qualitadel gas naturale liquefatto (GNU).liquido proveniente dal fondo di

guesta sezione, prossimo alle condizioni di solidificazione, viene spruzzato nella Cidegai le
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Controlled Freoze Zone procese
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Figura 1.40. Schema semplificato del processo C¥Zdal giacimento di gas naturale al mercato di utiliggelley et

al., 2011).
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Figura 1.41. 1l processo CF? (Kelley et al., 2011)

goccioline diliquido incontrano temperature piu alte, che provocano la vaporizzazione di composti

leggeri, quali metano e azotee presentee | 6 aument o

del | ainfaselgoidant r a z i

fino a raggiungere le condizioni di saturazione. Il solido formatestipita su un piattonfelt tray)

che viene mantenuto al di sopra della temperatura di solidificazione della miscela, dove, pertanto, il
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solido passa in fase liquida e raggiunge la sezione inferiore della colonna, corrispondente alla seziot
di stripping di una colonna di distillazione convenzionale. In questa zona il metano viene strippato
dal prodotto di fondo colonnapntenente C@e altri composti acidil vapori risalgono, dunque, la
sezione inferiore fino a raggiungereQantrolled Freeze Zonelove sono soggetti a temperature piu
basse, alle quali il biossido di carbonio presente condensa o solidifica, ricademadt sty

Una dimostrazione del processo su scala pilota & stata messa a punto in Texas e alla fine del 2C
un progetto di dimostizione commerciale € stato avviato vicino a LaBarge, Wyoming (USA).
Rispetto ad altri trattamenti di addolcimento del gas naturale, la tecnologi®' @F&enta alcuni
vantaggi economigiFigural.42). Comporta per esempio, minori costi di investimento, grazie alla
semplicita del processo, che non richiede una colonna di rigenerazione a valle e non ricorr
all 6i mpiego di solaeninhovotaedi dievi prAceiskierc
€ generano una corrente gassosa ag&tache puo causare problemi di corrosione nelle operazioni
a valle, la tecnologia CF¥ produce una correntry, riducendo la possibilita di corrosionea |
necessita di utilizzo di materiali costosi. Anche dal punto di vista ambientale il processo present:
al cuni vantaggi, dal mo me nt o acichgas irgectionAGlepsrt a
evitarne | demi ssi on e otiemere dal fandoscdlamaan proBotta conéehente n
composti acidi ad alta pressione, la tecnologia ®F@nsente, infatti, la raiezione con costi di
ricompressione minori rispetto a quelli che sarebbero necessari nel caso degli altri trattamenti, ch
rilasciano CQe altri composti acidi a bassa pressione.
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Figura 1.42. Vantaggi economici della tecnologia C*zispetto ad altri trattamenti di addolcimento del gas naturale
(Kelley et al, 2011)
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1.2 Lo scopo del lavoro

Il Politecnico di Milano ha sviluppato un processo (Pellegrini, 2014) di purificazione del gas
naturale da compost. aci di medi ante | 6utilizzo
pressioni differenti, imodo tale da evitare la solidificazione dellaZC0e condizioni operative di
funzi onament o, gl i studi termodi nami ci ed i
(Tecni mont , 2013) . Lo scopo di g u e dinarnichd delv o r o
processo. In particolare vengono effettuati studi in merito alle logiche di controllo e ad alcuni scenari
di variazione delle variabili di processo, di malfunzionamento e di guasto, andando a verificare la
stabilitd del processo ed il manter@nto di condizioni sfavorevoli rispetto alla formazione del
ghiaccio secco. Infine lo studio viene esteso ai transitori di avviamento, pianificando una procedura
che, durante tutte le operazioni stiartup consenta di mantenere un margine sufficientée dal

condizioni di solidificazione della CO
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Termodinamica

Comegiaespostpr ecedent emente, | 6i mpianto oggetto
del gas naturale finalizzata alla rimozione di gas acidi, in particolare dellar@@iante distillazione
criogenica. E quindi richiesta a priori una trattazione termodinavaita a caratterizzare le diverse
fasi della materia presenti nel processo analizzato.

Undanal i si termodinamica  opportuna p-er [
liquido-vapore (SLVE), che si instaura nel sistema considerato, tra tas@i@a eventualmente
presente, | a fase |liquida e | a fase gassosa.
in determinate condizioni operative, il biossido di carbonio tendera a solidificare 0 meno, cosi de
gestire al m eogfigurave uhadogicamliica@ntnotloalinaamico che permetesdrcirlo
in condizioni sufficientemente lontane da quelle di formazione del ghiaccio secco.

Nel presente capitolo si introdurra il concettoeduazione di sta, con particolare attenzione
rivolta alleequazioni di stato cubiclee tra esse, allequaziondredlichKwong-Soave (SRK). Verra,
quindi, introdotto il oncetto di potenziale chimicdij fugacita di Lewis e del coefficiente di fugacita
per le tre fasi della materi&i ricaveranno le rakioni che consentono di calcolaredefficiente di
fugacitad i un composto puro, sulla base della col

Successivamente, il discorso verra esteso alle miscele: verranno ricavatelasai analoghe
a quelleottenuteper i composti puri, introducendte regole di miscelazionehe esprimono i

parametri delle diverse equazioni di stato in funzione della composizione della miscela e dei paramet
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dei composti puriLe relazioni che consentono il calcolo del coefficienteigacita verranno, quindi,
utilizzate per caratterizzare le condizioni di equilibrio tra fasi, in particolare la condizione

termodinamica di equilibrio solidliquido-vapore, ger prevedere la solubilita della €@ queste

condizionnQueste equazioni possono es s eutliey dirAspsmo | t e a
HYSYS®: C@hFreezeOw. Esso ~ uno strumento in grado di
incuilaCQi ni zia a solidifi car e statoreHettuate enrconfrontccmine | 06

dati sperimentali di solubilita, disponibili in letteratura, per miscele binarie di idrocarburi leggeri e

anidride carbonica.

2.1 Termodinamica dei composti puri

Sperimentalmente si verifica che, per un sistema monomoempe e monofase, e sufficiente
fissare due variabili intensive per definirne lo stato intensivo. Considerando, pertanto, le tre variabili
intensive misurabili (pressione, temperatura e volume specifico), deve esistere una relazione tra di
esse che perntatil calcolo di una quando le altre sono fissate. Una tale relazione prende il nome di
equazione di stato e vVviene s pEoS(Equationnfdiate)at a con
! modo pi%¥ comodo per rappr es e€guelodiatilizzatee g u a z |
una relazione matematica. La piu semplice € quella dei gas perfetti, ma ne sono state proposte molte,

ciascuna con propri pregi e difetti.

2.1.1Equazione di stato SRK

Partendo dall 6equazione di stato dei gas perf
Pv=RT (2.1)
nel 1873 van der Waals ne propose una che prevedeva lo scostamento del comportamento
volumetrico dei gas reali da quello del gas perfetto. La sua equazione di stato teneva conto, infatti,
del volume occupato dalle molecole, che non e disponibile per il loro moto; e delle forze di attrazione

tra le molecole, che riducono la pressione etsdecdal fluido rispetto alla situazione di gas perfetto.

La forma dell 6equazione di stato che ha ottenu
F):RT__a (2.2
v-b V

dove a e b sono costanti caratteristiche del composto, da determinare per confronto con misure

sperimentalP-v-T.
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In alternativa, & possibile ottenereunasta di tal i val or i i mponend
un flesso orizzontale nel punto critico. Si ottiene un sistema di tre equazioni che puo essere risolt
nelle tre incognitea,beve, not e temperatura e press28pPwW cr i

essere riscritta nella forma:
PV- (Pb+RT) ¥ +4av abO0 (2.3)

che ne mette in evidenza il carattere di equazione cubica nel volume. Questa forma viene, tuttavi
solitamente sostituita da una equivalente cubica nel coefficiente di compresabHiRv/RT, che
puo essere facilmente dedotta dalla relaz{@®):
Z®-(14B)Z> AZ AB 0 (2.4)
doveA = aP/(RT)? e B = bP/(RT).

Essendo unbequazione cubica, |l a sua soluzi
compressibilita, a seconda che sia scritta nella f¢&8ao (2.4). Fissate temperatura e pressione, Si
puod avere una sola radice reale positiva oppure tre radici reali positive. In questo caso, ha senso fisi
il valore minore se la pressione e superiore alla tensione di vapore calcolata alla temperatura in esat
(volume specifico o coefficiente di compressibilita del liquido), il valore maggiore se la pressione e
inferiore alla tensione di vapore (volume spiecifo coefficiente di compressibilita del vapore) o i
due valori estremi se la pressione & uguale alla tensione di vapore (il minore per il volume
specifico/coefficiente di compressibilita del liquido saturo, il maggiore per il volume
specifico/coefficierd di compressibilita del vapore saturo).

Tuttavia | 6equazione di van der Waal s non
vol umetrico dei flui di con undaccuratezza s
conseguenza, sono state svilaggpdelle varianti in grado di prevedere meglio il comportamento
sperimentale. Queste equazioni mantengono | a
sotto il nome dequazioni di stato cubiché&a forma generale € la seguente:

RT a (2.5)

ID:v- b vV +bv wh
che, nella forma iz, diventa:
Z*+az? +iZ +g0: (2.6)
con i tre coefficienti della cubica che assumono le seguenti espressioni:
=41 B uB
b=A wB uB uB (2.7)

g= AB wB wB
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dovei valori di u e w, 0 equivalentemente di, b e 9, sono disponibili in letteratura per le varie
equazioni di stato note.
Una delle equazioni di statmbiche piu conosciuta € la equazione Reekiwlong (RK), che e stata
introdotta nel 1949 e assume la seguente forma:
o  RT _a/T*
v-b Vv H)

Sebbene essa possa essere usata con un certo grado di accuratezza nella previsione di proprieta

(2.8)

volumetriche e termiche di composti puri e di
calcolo degli equilibri liquidevapore (VLE).

Nel 1972, 10d0ingegner Soave modi f&m°conlubae quazi
funzionea(T), che tiene conto della temperatura e del fattore acentrico di Ritgter, ndi ce del | 6

della deviazione del potenziale intermolecolare di una molecola da quello di una molecola sferica).

Lédequazione che ottenne  -Kwgng$oave (BRK) e assumela e g u a
forma:
P:%ﬁ 29)
0, in termini diZ:
Z:- 7> #Z(A B B) ABO (210
E possibile determinare il valore delle costargbp er | 6 equazi one SRK i mpo
precedentemente, che | 0isoterma critica presen:

derivata prima e seconda della pressione rispetto al volume sia nulla:

awP 6 _ RT, 2a
&y 0T 0
G PR, (Vc _b) (A
Q. 2m (2.172)
p'P 0 _ 2RT.  6a &
&5, 0 ~ 2
chv = (v Doy
Ri solvendo queste due equazioni, i nsi eme al | ¢
variabili critiche:
p=—L 2 2.12
© v-b v (2.12)
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si ottengono i seguenti valori per le costargib:

2
a(T,) = g :0.42748“:\%)

RT (2.13
b=0.08664—~
La dipendenza dall a temper at ur aadsnatkempetatura n
diversa da quella critica:
a(T) = aa(T) (2.14)
dove(T) & un fattore adimensionale che assume valore unitarib p&t.
Ricordando che, per un composto puwa; aP/(RT)? e B = bP/(RT), si ha:
A=0.4274& T )LF‘)?2
T/T) 01
P/P (.19

B =0.08664—
T/T,

c
Undespr essi olTee smi otteriuth os$eavantoae ediagrammieiifd) rispetto
alla radice quadrata della temperatura ridotta, definitaecbsn= T/T¢ (in generale, per variabile
ridotta si intende il valore di una variabile rapportata al suo valore nel punto critico), si ottengono
delle linee rette per tutti i composti. Poiché tutte queste rette devono passare per lo stesso pun
(Tr= U= 1), si ottiene:
a(M)=( m (O T2))? (2.16)
La pendenzan puo essere correlata al fattore acentrico di Pitzer, che e disponibile nei manuali
tecnici. Tale parametro viene definito in termini di temperatura e pressione ridotte come:
w= dog,P, (T, &7) 1 (217)
dove P, (T,=0.7)é la tensione di vapore ridotta, calcolata ad una temperatura ridotta pari a 0.7.
Questa definizione rende uguale a zero il valore del fattore acentrico per i fluidi semplici (le cui
mol ecol e sono cio sferiche) csprassion€.d7iotermini k r i
di P, (T,=0.7), dalla coppia(T, =0.7,P, =10"* )si ottiene un valore di{T) che dipende solo dal
valore assunto per. Forzando tutte le rette di equazid@el6) a passare per il punto di coordinate

(T, =0.7, a =a(0.7), e stata ricavata la seguente espressione per la pemden

m=0.480 +1.574y -0.176f (2.18)
A guesto punto  possi bilZeeicavaie 8 \albre deltadugakita di g u .

un composto puro.
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2.1.2Fugacita di un composto puro fase gas e liquida

Quando in un sistema monocomponente sono presenti piu di una fase, le condizioni di equilibrio
termico e meccanico richiedono che la temperatura e la pressione siano uguali in tutte le fasi. Affinché
il sistema sia in equilibrio anchespetto al trasferimento di materia, & necessario che il potenziale
chimico del composto assuma lo stesso valore in tutte le fasi. Il potenziale chimico ha un legame
i mmedi ato con | 6energia | ibera di Gi bl dimo | ar €
GibbsG = G(T,P,n) € una funzione di stato, per cui il suo differenziale e esatto e quindi, i coefficienti
dei differenziali delle variabili rappresentano le derivate parziali della funzione di stato. Dalla
relazionedG =1 SdT+ VdP+ ¢ d, malida per un fluido puro, si ha, dunque:

aG o @ O a
dG= -SdT ¥dP mtdn z= § dT FP —+x < 2.19
al? Fin ?Tn - e 19
da cui si deducono le relazioni:
auG ¢ _
a:]‘J_ 9— S
Pin
0
a{— o‘V (2.20)
auG 8:’77
Qun TiP
Dall 6ultima di queste relazioni si ottiene | a
Gibbs molare:
auG o 0 a
m—ae‘;—n 9 -8 G M2 g (2.21)
) _ﬁ = LG

dove si é sfruttato il fatto che, se sono fissate due variabili intenB@®,(in questo caso), anche
tutte le altre (in partolareg) sono costanti.
Léenergia | ibera di Gi bbs mol ar e, per un gas
dg= -sdT wdF (2.22
che, a temperatura costante, fornisce:
dm =ddg. =vdP RTdh( F (2.23)
(indicando con un asterisco le grandezze relative a un gas perfetto).
Per poter, tuttavia, valutare il trasferimento di materia tra due fasi non necességiam

assimilabili ad un gas perfetto, il chim#fgico statunitense Lewis (185[046) ha introdotto una
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nuova variabile termodinamica, chiamhtgacitae solitamente indicata cénQuesta variabile viene
definita in termini differenziali, per analogidlaarelaziong(2.23), come:

dm = RTdIn( f) (2.24)

Questa definizione consente solo il calcolo della differenza di fugacita. Di conseguenza pel
poterne calcolare il valore assoluto € necessario definirnéoileven un punto. Dal confronto delle
relazioni (2.23) g2.24) risulta evidente che la fugacita di un gas perfetto puro coincide con la
pressione. Quindi, ricordando che i gas reali a pressioni sufficientemente basse si comportano con
I gas, la definizione (2.24) viene completata dalla seguente:

m%fg 51 (2.25
Per un composto puro, il rapporto tra la fugacita e la pressione viene solitamente chiamatc
coefficiente di fugacit& , che puo essere anche interpretato come il rapporto tra la fugacita di un
fluido reale e quella di un gas perfetto nelle stesse condizioni:

f(T,P) _f(T,P (2.26)
f°(T,P) P

f(T,P)=

E possibile calcolare il coefficiente di fugacita servendosi delle equazioni di stato. Sottraendo |z
relaziong(2.23) dalla(2.24) si ottiene:

-O:0n

dm-din=g d§ &g g, db ngqf; RTe{ ) (227)

I n cui T stata introdot t ag, llaboualee comeé egni funziorer a
termodinamica residua, rappresenta lo scostamento fdeltégone dal valore che avrebbe un gas
perfetto nelle stesse condizioni.

Integrando la relazion@.27) a temperatura e pressione costante tra lo stato di gas pévtetto

definizioneg® = 0 et = 1) e quello di fluido reale (che sia liquido o vapore) si ottiene:

T,Png T,P gR
fo== @n¢) -In(¥ = (2.28)
rpr RT 1o RT
Poi ch®, sulla base della conoscenza di un.
del | 6energia | ibera di Gi b blesaltre Rirmiond nessduej risidta e m

possibile ricavare anche il coefficiente di fugacita.
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Per correlare | denegigiadlumEequaii Gndbadi retsatd

al differenziale della funziong™¥/RT, definito come:

FRTOERTY & 2 229
v h av A 6 IR '
= dp dT dP dT 4 —= dP — d"
RT RE  CRT Rt 2 RT RT

Si ricordi, inoltre, che il valore di una funzione di stato puo essere calcolato scegliendo il percorso

piu semplice; di conseguenza, la relaziof(®29) pud essere tegrata considerando una

trasformazione isoterma:

" 2o R = g¥(P) P ~
~ ,agt 01 R va, 0
nd F5— Ag” = dP g T =ostant (2.30)
0 (;a‘°'15T+RTO 0@3 0
dove | 6estremo inferiore di i ntegrazione deriv

fluidi si comportano come gas perfetti e, quindi, le grandezze residue diventano nulle per definizione.

La relaziong2.30) fornisce la seguente espressione:

g"(T, P) Av-v @ "av RT P§
20 F—— (ﬁa =t @3
O—gﬂﬁ RT =+

RT o¢ RT =
P (2.3))
_APv 1 dP
R ~ %
Introducendo il coefficiente di compressibilita, la relazione precedente diventa:
(T, P) _" dP
=1 2=RZ 41)— T =ostant
T f{ ) 5 (2.32)
L6i mportante implicazione di questa equazione
di stato, ovvero della funziongT,P) , possibile calcolare il v al

s f r(2ae8)tquelodie coéfficiente uidugaci@.n e
riferimento all a

residua e,
Nelcasoincuisi acci a equazione di
coefficiente di fugacita di composti puri assume la forma seguente:

)=z 41 nZ B gmgeZ;—B (2.33)
¢
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2.1.3Fugacita di un composto solido

Ricordando la definizione di fugacita di Lewis, espressa dalla rela@@#, e integrandola tra

la fase liquida e quella solida alla stessa temperatura e pressione:

T,P,S T RS
pndm= f{Tdn(9 (2.34)
T,P,L T,P L
si ottiene la seguente relazione:
afs(m,pP
(TP AT, P) =RTng 00) (239
¢t (T.P)
Poich® il potenziale chimico di un compost

secondo 142.21), la relazione precedente diventa:

(0P _ o A0(TP- ¢(TH 9 800,(T.P)

= eXPae ! (2.36)
fL(T,P) c RT = ¢ RT
T
b C
Tt |--mmmmmm- X 2 >
A
) 4
T |--------- @ >»®
a. d
L S fase
Figura 21. Ci cl o i mmagi nari o per il calcolo d
del l dentropia molTaR. &eldfempsratiradii fi cazi one a

fusione alla pressiorie.

La variazione di energia libera di Gibbmlare legata alla transizione di stato da liquido a solido
(solidificazione, i ndi cata col pedice fAsol 0)

come segue:

Doe(T.P) = B(T. A F sPT P (2.37)
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Poich® sia | 6entalpia sia | o0entropia

stato iniziale e finale e non dalla trasformazione seguéar passar e da

che, con riferimento alla Figura 2.1:

Dh,(T,P) =B, $H0O h.D h

Le tre differenze di entalpia specifica possono essere calcolate come segue:

T

Dh, , :ﬁCIBdT “(T B
Dho— c = l@ol(Tf) = h'fusUf)

T

Dh, 4 =fjcedT (T )

T
Analogamente, la variazione di entropia puo essere calcolata come:

Ds,(T,P =8B, =0 g.D §;

Le tre differenze di entropia specifica possono essere calcolate come segue:

Tf ~

0
Ds, PdT ‘ﬁ;ln
b T 86?
DSD _Dhsol (Tf) - mfus(Tf)
" ° Tf Tf
0
Ds. | dT Qﬁlng 8
Ne consegue che:
a T (_j 8
DY, (T, P) = % T—§ LSP)EET T ﬂnéae:r‘ ¢
e, quindi, la fugacita di un composto in fase solida risulta calcolabile come:
T, &, Ta
fS(T,P)= (T, P)exp%R—f“Sael 89'P—Cpae— 1 In—5 ¢
¢ T T
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Poiché per un composto puro la fugacita puo essere espressa come il prodotto del coefficiente
fugacita per la pressione second¢2&6), la (2.43) puo essere riscritta come segue:

o

&Dh, 3 T, q, TS
PFS(T, P)= P F(T, Pexpe—ad — 89.9_%85,_ 1- In—h ¢ (2.44)
ERT T T2 R T TS
ovvero.
T, Oc¢ ar, Ta
FETP)= AT, Pexpnedy Tt LCP 1- In—p ¢ ,
(T,P) (T,P ngR—ae1 0 gefl. —?E (2.45)

sfruttando il fatto che, in condizioni di equilibrio solitlquido, la pressione € la stessa per le due
fasi.

Se si utilizza un metodo diretto per il calcolo della fugacita delle fasi condensate, il coefficiente
di fugacita per la fase liquidal(T,P), pud essere calcolato second(2l&3), scegliendo ovviamente
nella risoluzione dell 6equazione di st dZ¢uo cu

puo essere assegnato il significato fisico di coefficiente di compressibilita del liquido.

2.2 Termodinamica dée miscele

Nei paragrafi precedenti & stato introdotto il concetto di fugacita di un fluido puro ed é stato
descritto un metodo per calcolarne i valori sulla base di poche informazioni sperimentali, quali le
grandezze critiche.

Nella pratica quotidianaittavia, € necessario svolgere dei calcoli che coinvolgono non solo fluidi
puri, ma anche miscele di composti. Poiché sarebbe inimmaginabile caratterizzare sperimentalmen
il comportamento volumetrico di tutte le miscele che si possono originare cialar@zione di tutti
i composti puri, in qualsiasi numero e rapporto ponderale, e risultato indispensabile sviluppare de
metodi che siano in grado di predire il comportamento delle miscele sulla base di poche informazior
sperimentali.

La principaledifferenza tra un fluido puro e una miscela risiede nel fatto che, mentre le proprieta
di un sistema monofase contenente un composto puro dipendono solo da due variabili intensive e ¢
numero di moli complessivo, nel caso di miscele & necessario conbsuerero di moli di tutti i
componenti la miscela, ovvero la composizione della stessa, per esempio in termini di frazione molar

(rapporto tra il numero di moli del composto e il numero di moli totaten/nior).
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2.2.1Fugacita di un composto in nusla

Data una generica proprieta di misdéla M(T,P,’A, la variazione di tale proprieta dipende dalla

variazione dir, P, n:

am=2M Ggr . B & 4 ME g (2.46)
CHT _§ T oiEe M,
con N numero dei componenti della miscela. Per il ruolo assolutamente centrale che gioca nella
termodinamica dell e miscele, si assegna un nome
grandezza parziale molaréndicata conM_, cui S i associa il signi fi
grandezza mol are del composto i quando questo

fatto che é possibile dimostrare che la grandezza molare di una miscela puo essere calcolata come
una media pesata sulle frazioni molari delle relative grandezze parziali molari.

Come nel caso dei fluidi puri, si parte dal caso piu semplice, rappresentato da una miscela di gas
perfetti. I n questo caso Vval e tuitedle proprieta pammiali d i Gi
molari, eccetto il volume, di un componente una miscela di gas perfetti sono uguali alle
corrispondenti proprieta molari del composto puro come gas perfetto calcolate alla stessa
temperatura della miscela, ma a pressione uguala allessione parziale del componente
Questodultima ~ definita come |l a pressione del
compostoRi=Px) . Questo implica che | 6energia | ibera

gas perfetti puo esseespressa come:

G(T,PX=g(T P =h() T T § (2.47)

avendo sfruttato la definizione di energia libera di Gilglsst{1 Ts) ed il fatto che per un gas perfetto
| dent al pia molare non dipend@Pda(lTIPa-Rp,y, Bssi one
relazione precedente pud essere riscritta come segue:

G(T,P¥=h(T -Ts(T B +RT  x

. (2.48
=g (T,P) +RTIn X
Ri cordando inoltre che il potenziale chimico
l i bera di Gi bbs parziale mol ar e, mentre quell c

molare, & possibile ricavare una relazione analoga a quella y&lid gas perfetti puri, espressa dalla
(2.23):
m(T,P, %)= T, P +RTn > (2.49)
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Integrando 142.23) tra la pression® e un valore di riferimento per la pressione, indicatoRon

D 3 . . ap
A7 =RT qp P- T B =47 B "'RTna:'P— (2.50)
R R G'r
| 6 e qu @49 assuree la forma
M, P, Y= T, P) +R'I'Ing=1.5— 8 -RTn
Gr +
X aPx ©
= (T, P) +RT|naePi 5 = (2.51)
¢ -
\ ap o
= 7j(T,R) +RTIng’ §
= ¢

avendo sfruttatte proprieta dei logaritmi.
Differenziando questa espressione, si ottiene una relazione tra potenziale chimico e pressior

parziale analoga all@.23) che é valida pei gas perfetti puri:

dm(T,P, %)= RTdn F (2.52)
con | 6unica differenza dparzalktinasosttuzibna defampressiena z ¢
del sistema.
Seguendo | 6approccio di Lewis, come gi "~ Vi s

di un composto in miscela (indicata col simbd% per distinguerla dalla fugda del composto

puro), definendola come segue, in analogia(2l24):

dm, =RTdin F (2.53)

Poiché la fugacita di un composto in una miscela di gas perfetti coincide con la pressione parzial
secondo |#2.52), ricordando che tutti i composti, per pressioni sufficientemente basse, si comportano
come gas perfetti, la definizione precedente viene completata dalla seguente:

lim
P- o

(2.54)

|-Gk O
=

o

O

Per un composto in miscela, il rapporto tra la fugacita e la pressione parziale viene solitament

chiamatocoefficiente di fugacitéﬂ?:

f=- (2:55)

o

Analogamente al caso dei fluidi puri, esso rappresenta il rapporto tra la fugacita di un compostc

in una miscela e la fugacita del composto in una miscejaglperfetti nelle stesse condizioni e puo
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essere correlato all denergia | ibera di Gi bbs

equazione di stato per miscele. Utilizzando, dunque, la definizione di funzione residua

GYT,P,¥=G(T, P¥ - G( T P )edintegrando 142.53), si ha:

TP T,PX . B . éE 8
A dm=RT RinkE- T Py - fT PX RThg
T,P,%* T, P%* ¢ (2.56)

G(T.PY- G(T.RY =G(T Fy =RMF)

Ricordando che ungrandezza parziale molare indica, da un punto di vista matematico, la derivata
parziale della grandezza stessa rispetto al numero di rblkamponente-esimo, mantenendo

costanti la temperatura, la pressione ed il numero di moli degli altri compaigniq scrivere che:

In AT, P, %)=

au(G (T.P, %/ RT) o
9 KN 9

TP

(2.57)

Si ricordi che nel caso dei fluidi puri si & fatto riferimento al differenziale della fungfURa:

ricordando 182.32), il termine G*(T, P, X)/ RTpuo essere scritto nella forma:

GYT,P¥ _nd(T, Py °© dP
= Iz H— T,n cestant (2.58)
RT RT 0 P
Risulta, quindi:
a &° dp 60
] @aff(Z 37 60
v\ — & Co +0
ln ﬁl(Ta P! X) - -2 “ni o) (259)
& Q
& 0
G TP
da cui si ottiene:
PAan(z )6 dP "d _az &8 n@a &P
|n’E(|'PX)naei ——ﬁﬁ—ae 6 — e &
o¢ MY TP P °¢ & e Heerp, P
0 . (2.60)
Pas ~
ez o g P
Og uni TP g)
avendo sfruttato il fatto che
2 0 . 0 a 0
oL =a E?e o t— & & (2.61)
cHn TP | i & TP ri“@ppl -

Come nel caso dei fluidi puri, pertanto, se € nota una equazione di stato & possibile effettuare la

derivazione e poi | 61 nt e(B.60aezquiadn ealcatacernl tvadorewdéla n e |
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coefficiente di fugacita del compostesimo in miscela. Si noti che la dipendenzZdia n
contenuta nelle regole di miscelazione che vengono introdotte nel parsugeéssivo.

2.2.2Regole di miscelazione

Ci si puo attendere che le stesse relazioni matematiche discusse in precedenza siano in gradc
rappresentare anche il comportameraiumetrico delle miscele, pur di sostituire ai parametri relativi
ai composti puri, quelli relativi alla miscela in esame. Le equazioni che esprimono i parametri delle
diverse equazioni di stato in funzione della composizione della miscela e dei padg&mnatmposti
puri sono chiamateegole di miscelazionesi tratta di regole empiriche, che devono la loro validita
alla loro capacita di prevedere il comportamento sperimentale delle miscele in differenti condizioni.
In generale, esse cercano di predparametri di una generica miscela sulla base di parametri relativi
a coppie di composti. La forma piu semplice delle regole di miscelazione in grado di fornire risultati

ragionevoli per un parametro generio@ la forma quadratica o di van der Waals:

N N
m=a axxm (2.62)
i=1j 2

dovex; e x; sono le frazioni molari della spedie j, mentremi (0 m) em; 0 (M) sono i parametri
relativi ai composti ej puri emy; i parametri dinterazione binaria tra i compost .

Le equazioni che forniscono i parametri di interazione bimayian funzione dei parametri dei
composti purim e my sono chiamateegole di combinaziond_e due regole di combinazione piu
semplici sono la media aritmetica
m+m

2

m = (2.63)

e la media geometrica

m =/mm (2.64)

La media aritmetica viene solitamente utilizzata per parametri geometrici, per i quali la regola di

miscelazione si riduce alla seguente espressione:

m=

Q:=

Xm (2.65)

i=1
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La media geometrica, invece, viene di solito utilizzata per parametri energetici, per i quali la
regola di miscelazione assume la seguente espressione:

N

o 2,

m=593 xJm ¢ (2.66)
Ci=1 =

Coerentemente col fatto ch@ un parametro energeticth geometrico, le regole di miscelazione

assumono la forma:
G ; (2.67)

Queste regole di miscelazione possono essere applicate con risultati accettabili a miscele di
composti non polari, quali idrodauri, azoto, monossido di carbonio, ma non a miscele contenenti
biossido di carbonio, idrogeno solforato e composti polari. In questo caso, di interesse per lo studio
condotto in questo lavoro di tesi, la regola di combinazione per il parametrstata rodificata

rispetto alla(2.64) nella forma seguente:
a= /arq(]_ _Iﬁ) (268)

medi ante, cio |, | 6 kjcherrapmtasenta ke mterazore tra lepr@lecalerdetipa o

i e quelle di tipg e assume valore nullo quanidej.
Nel caso in cui si scelga di utilizzare la equazione di stato SRK per il calcgl,oi parametriA

e B di miscela possono essere calcolati con le relazioni:

a&n T /a
A=0.42748P 5 ‘*J_

X
T2 [ (
AT (2.69)

pN T
B=0.08664-5 X —
TSP

mentre la equazione per il caIcoIo/Eiassume la forma seguente:
= Ad_[a b 0a B
nE=2z 12 ez N i — 2.70
@D N B GE ) B S (270
Il parametrok; deve essere stimato da dati sperimentali relativi a misgele
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2.3 Equilibrio trifasico solido-liquido-vapore (SLVE)

Nei paragrafi precedenti si & discusso come calcolare la fugacita e, quindi, il potenziale chimicc
di un componente di una miscela. Ricordando che la condizione di equilibrio al trasferimento di
materia tra fasi € che flotenziale chimico di ciascun composto sia lo stesso nelle diverse fasi, le
relazioni che consentono il calcolo della fugacita o, del coefficiente di fugacita, verranno utilizzate in
questo paragrafo per caratterizzare le condizioni di equilibrio tra fasi.

Il n termini generali, considerando un si st el

soddisfatta la seguente relazione per tutte le specie presenti:
m(T,P,x%)= mMT,PxY (2.71)
Si noti che la composizione delle fasi in equilibrio non & la stessaxgipex °.

Il potenziale chimico é legato alla fugacita dalla relazig@¥&3), che integrata tra le condizioni

delle due fasi in equilibrio diventa:

bT,PX AT, P X% .
A dm=RT  fdn F -
aT,P¥ aT,Px?

. (2.72)
A (T, P, %"

c Ei (T,P,X%)

Inserendo la relazione (2.71), si ricava la seguente condizione, del tutto equivalente

nf (T,P,x%- m{T, P, X} =RTn

all uguaglianza dei pot enzi aliaquilibrio al treasferimentodih e

materia tra fasi:
BETPx)= (BT, PX} (273)

In altri termini, affinché il sistema sia in equilibrio rispetto al trasferimento di materia tra le fasi,
e necessario che la fugacita di tutti i compostiengiverse fasi assuma lo stesso valore.

Tut ti i probl emi che coinvolgono | 6equil il
sistema di equazioni che comprend€2&3), insieme alle relazioni stechiometriche per calcolare
| &ddimafrazione molare nelle due fasi.

Considerando il caso di equilibrio solidbquido- vapore, la condizione termodinamica di
equilibrio puo essere espressa in termini gengadlih uguaglianza tra le fugacita di ogni componente

nelle tre fasi:

TP =Py =fRT Ry (274)
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Se si considera il caso di un solo componente in fase solida (il biossido di carbonio, nel processo
oggetto del presente lavoro), la condizione su riportadeggsere riscritta come segue:
5.p)= BT R =(RT Ry
Erpx= BT, Py i=2N &7
dove il pedicel si riferisce al componente presente in fase solida (soluto).
Ricordando le definizioni di coefficiente di fugacita di un composto puro e di un composto in
miscela, espresse dal{a.24) e (2.53) rispettivamente, la relazione precedente puo anche essere
riscritta come segue:
TP =ETPYx KT RY )
BT, PYx= T RY)y i=2N 79
Il coefficiente di fugacita del solido pud essere determinato secorfdd$, come descritto in
precedenza. Per quanto riguarda i coefficienti di fugacita dei composti in fase liquida e vapore,
trattandosi di componenti di una miscela, e possibile utilizzare lage&{2.70), introducendo i

valori di Z ottenuti alternativamente per il liquido e il vapore.

2.3.1L datility ACO, Freeze Oui

Al l 6interno @®ié digpsnibite run udlid® sfr@mento di calcolo riguardante le
condi zi oni di f or mazi on altilitg iCO&reézel Out Ateavers@aunb o ni cC &
approccio basato sulle equazioni di stato cubiche, cioe, utilizzando le stesse relazioni descritte
paragrafi precedenti, esso e in grado di calcolare le condizioni di solidificazione per miscele
contenenti CQ In particolare il modello pud essere utilizzato per calcolare il punto di congelamento,
ovvero la temperatura a cui inizia a formarsi feskda in equilibrio con la fase di interesse, liquida
o vapore, selezionata dall 6utilizzatore. LO6uti |l
PR ed SRK. Da un confronto tra le versioni V7.1, V7.3 e V8.0 di Aspen H?®Y&nerso che i

coefficienti di interazione binaria per le coppie di composti analizzate sono:

Tabella21. Coef fi cienti di interazione binaria diCusAsp
Sistema Kij
COx/metano 0.09560
COg/etano 0.14010
COy/propano 0.13680
CQO./n-butano 0.14120
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Supponendo di voler calcolare il punto di congelamento di una data corrente liquida, una volte
satur ati tutti [ g r d@@C: Fredde Old opbra risdlvendalnumegcaneeate 6 u
la seguente equazione rispetto alla temperatura:

£, (T,P)= B (T, P % xq 277

Esso r es (COtfreezirgdeenpetatate.i | nol t r e, tramite con
effettiva della corrente, viene mostrato un messageila Formation Flag iDoes NOT Form nel
caso in cui la temperatura effettiva sia superiore a quella di congelarfi®alid, CQ presend i n
caso contrario.

2.3.2Confronto con i dati sperimentali

Il confronto vieneeffettuatoutilizzando dati di equilibrio tfasico appartenenti a miscele binarie
COy-idrocarburi, disponibili in letteratura.

Nelle prime due colonne dellabelleche seguondTabelle 2.22.5) sono stati riportati dati
sperimentali (temperatura e solubilita dellax@®metano, etano, propanaéutano liquidi). Nella
terza colonna si riportana risultati ottenuti utilizzandol o st r C@adredeze oudi per
| 6equazione di stato SRK. Per avere risulte
all 6i nterno del assegmio lademperaeira dedaccprentediquiela e un titolo in
vapore pari a zero (condizione di liquido al punto di bo#egtata modificata la composizione della
miscela fino ad un valore di frazione molare diz@&e da evitare la presenza di soligdla miscela.
A tal proposi titemd AspendYSYS fiAdjist i zRPRait oh® 6ess o nc

intervenire sulle composizioni delle correnti, si & operato come viene mostrato in Figura 2.2.

Meth Stream
ethane
ADJ-1 Vapour Fraction 0,0000
Molar Flow | 6391 [ kgmole/h Temperatire YN
Methane |_> Pressure 15,93 | bar
coz Stream Molar Flow 1,132e+005 | kgmole/h
Molar Flow [ 1,068e+005 | kgmole/h | CO2 MIX-100 Master Comp Mole Frac (Methane) 0,0565
Master Comp Mole Frac (CO2) 0,9435

Figura 2.2. Flowsheet in Aspen HYSYSper la raccolta dei dati di saturazione dellaaCO

La raccolta dei dati viene effettuata su una corrente data dalla miscelazione di un corrente c
idrocarburo e di una c oitemiAdjusbe dis taantiod riinidpeo scta
|l a portata mol are del | aC®breezimgfemperatdré d ek loa ac o
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a valle non eguagliasse la sua temperatura effettivguesto modo si € ottenuta una corrente in
equilibrio trifase: liquida al punto di bolla e satura in anidride carbotic@lore della frazione
molare di CQdi questa corrente & quello che viene riportato nelle tabelle.

Infine, nella quarta colonnajene calcolato lo scostamento lsaconcentrazione di saturazione
della CQ in condizioni di bollaX), calcolata in Aspen HYSYS e il suo valore sperimentabefe).
Esso é definito come segue:

err ,, :& 300 (2.79)
Xsper
Per quantificare la discrepanza tra i risultatodiputdel modello e i dati sperimentali & stata
utilizzata b deviazione media assolutaverage Absolute Deviatiom AAD), che rappresenta una

statistica riassuntiva di dispersione o variabilita. Tale grandezza é stata calcolata secondo la seguente

formula:
N N X = Xper
der, a 7‘ " >3 100 279
AAD(%) = = == Tseer
N N

doveN rappresenta il numero di dati e il valore assoluto € utilizzato per evitare che le deviazioni
di segno oposto si annullino a vicenda.

Per ciascuna miscelanariaconsiderata, i risultati vengommssunti in un diagramma- xCO.
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Tabella 2.2. Confronto tra leconcentrazioni di saturazione di €€alcolate e sperimentali per la misc€aCO;; a
Brewer e Kurata, 1958; Donnelly e Katz, 1954¢ Davis et al., 1962 (Kurata, F., 1974).

T[°C] xCOz, sper XCO2, HYSYSP err %
-58.85 0.9000? 0.H435 4.8384
-59.45 0.8650° 0.9269 7.1538
-60.55 0.8000% 0.8939 11.7396
-61.95 0.7680° 0.8461 10.1755
-62.75 0.7000? 0.8148 16.3940
-64.15 0.6000? 0.7489 24.8166
-65.55 0.54302 0.6576 21.1001
-65.85 0.5000? 0.6319 26.3867
-66.95 0.4260° 0.5059 187592
-71.85 0.2050° 0.2148 4.8024
-72.65 0.1539°¢ 0.1987 29.0871
-83.85 0.1008° 0.0933 7.4156
-90.95 0.0585° 0.0634 8.3288
-103.25 0.0294° 0.0317 7.9258
-111.15 0.0183° 0.0195 6.6300
-122.75 0.0093° 0.0088 5.6170
-128.65 0.0058° 0.0056 3.9085
-133.75 0.0037° 0.0036 1.3940
-137.95 0.0025°¢ 0.0025 0.4639
-143.55 0.0016° 0.0015 8.2042
AAD (%) 11.2571

73



Capitolo Il

Tabella 2.3. Confronto tra leconcentrazioni di saturazione di €€alcolate e sperimentali per la misc€aCO..
(Kurata, F., 1974).

T[°C] xCOz, sper XCO2, HYSYSP err %
-59.95 0.91080 0.8979 1.4175
-63.85 0.72840 0.6109 16.1279
-67.75 0.48900 0.3899 20.2659
-73.35 0.28430 0.2514 115701
-78.85 0.18130 0.1745 3.7730
-84.45 0.11680 0.1230 5.3055
-89.95 0.08010 0.0878 9.6052
-9555 0.06070 0.0621 2.3448
-10115 0.04150 0.0436 5.0195
-106.65 0.02900 0.0304 47322
-11225 0.02010 0.0207 2.8066
-117.75 0.01340 0.0139 3.4373
-12055 0.01120 0.0112 0.0491
-12885 0.00588 0.0057 2.8525
-137.25 0.00305 0.0027 125037
-13885 0.00277 0.0023 175356
-14555 0.00137 0.0011 16.6723
-156.65 0.00043 0.0003 29.6191
-167.75 0.00013 0.0001 537047
AAD (%) 115444
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100 ‘ ‘
A exp. data “f
----- Aspen HYSYS® ;
[}
A
L’ A
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S A
8 A
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temperatura [°C]

Figura 2.3. Solubilita della C@nel metano liquido.
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,l
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4
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-180 -160 -140 -120 -100 -80 -60 -40
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Figura 2.4. Solubilita dellaC@nel | 6 et ano | iquido.

In Figure 2.3 e 2.4 sono riportatirisultati ottenuti nel caso delle miscele g€®etano e

COy/etano. In entrambi i casi si ha un buon accordo tra i dati sperimentali e le previsiol del

Aspen H/'SYS®. I n particolare, esso risulta conser"
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Tabella 2.4. Confronto tra le concentrazioni di saturazione di;€@lcolate e sperimentali per la miscela@D,.
(Kurata, F., 1974).

T[°C] xCOz, sper XCO2, HYSYSP err %
-61.15 0.8274 0.6099 26.2894
-62.25 0.756 0.5162 317254
-64.75 0.5316 0.4035 24.1047
-67.25 0.3896 0.3333 144479
-68.35 0.351 0.3089 12.0058
-73.35 0.2181 0.2251 3.2000
-74.45 0.2044 0.2108 3.1151
-79.75 0.1331 0.1549 16.3831
-84.45 0.0985 0.1186 20.3963
-89.95 0.0729 0.0866 18.7380
-9555 0.0535 0.0624 16.5496
-10115 0.0379 0.0444 17.0992
-11225 0.0199 0.0215 8.0707
-11495 0.017 0.0178 47318
-117.75 0.014 0.0145 3.9099
-12335 0.00908 0.0095 47641
-12885 0.00542 0.0061 121803
-134.45 0.00343 0.0037 8.4689
-14555 0.00126 0.0012 1.5780
-14835 0.00096 0.0009 4.8042
-15115 0.00073 0.0007 8.9905
-164.95 0.00025 0.0002 39.1666
AAD (%) 13.6691
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Tabella 2.5. Confronto tra le concentrazioni di saturazione di;€@lcolate e sperimentali per la miscela@D,.
(Kurata, F., 1974).

T[°C] xCOz, sper XCO2, HYSYSP err %
-59.95 0.855 0.4604 46.1499
-62.25 0.6186 0.3812 383777
-64.95 0.3742 0.3177 15.0979
-67.75 0.3027 0.2680 114527
-73.35 0.1753 0.1957 116199
-84.45 0.105 0.1073 2.1927
-89.95 0.0701 0.0792 12.9606
-9555 0.0522 0.0575 10.1399
-10115 0.0371 0.0411 10.8987
-106.65 0.0255 0.0291 14.1595
-11225 0.0182 0.0200 10.1315
-117.75 0.0128 0.0136 5.9794
-12335 0.00896 0.0089 1.0671
-12885 0.00581 0.0057 2.6423
-134.45 0.00403 0.0035 14.3086
-137.25 0.00299 0.0030 0.3344
-137.75 0.00268 0.0025 6.7164
-13855 0.00154 0.0023 49.3506
AAD (%) 14,6433
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Figura 2.5. Solubilitd della C@nel propano liquido.
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Figura 2.6. Solubilith della C@nel nbutano liquido.

Le Figure 2.5 e 2.6 riportano i risultati ottenuti nel caso delle miscel¢gp@@Pano e CeIn-
butano. In entrambi i casi si ha ancora un buon accordo tra i dati sperimentali e le previsomhi del

di Aspen HYSYS. Tuttavia, gliAvarage Absolute Bviationsono maggiori rispetto a quelli ottenuti
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nei due casi precedent iCO2HeezePetr t i sol bBaeessen
per il propano alle basse temperature e pebiltano alle alte temperature.

In definitiva, si puo concludere chefilCO2 Freeze O@Gt s i conferma come u
per la stima del punto di congelamento.

E importante sottolineare che la solidificazione non avviene in maniera istantanea una volte
raggiunte le condizioni di saturazionessa € interessata da una propria cinetica di attivazione. In
particolare, si ha cristallizzazione solo se viene raggiunto un grado di soprassaturazione sufficiente
superare | 6energia di attivazione rsRblliessari a

Di conseguenza, la scelta della temperatura di congelamento calcoldtéiCor Freeze Ot ,
come parametro di controllo per la solidificazione, € molto conservativa. Quindi, a tale scopo, essa
stata utilizzata in modalita dinamica per veafie che la solidificazione non si verifichi in nessuna

sezione del processo di purificazione oggetto del presente studio.
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Dinamica e controllo del processi chimici

Pri ma di addentrarsi nell o studio del proc
dinamico, é utile introdurre le nozioni riguardanti la dinamica e il controllo dei processi chimici.

Un impiantochimico & un sistema composto da diverse unita di processo (reattori, scambiatori di
calore, pompe, colonne di distillazione, assorbitori, evaporatori, serbatoi, etc.) interconnesse ir
maniera sistematica e razionale, al fine di trasformare le matene prei prodotti desiderati,
utilizzando le risorse energetiche disponibili in maniera economicamente ottimale. Durante il suo
esercizio un impianto chimico deve soddisfare i requisiti di: sicurezza, specifiche di prodotto, norme
ambientali, limiti di operhilita, profitto economico. Affinché questi vengano rispettati e richiesto un
continuo monitoraggio e controllo, che vengono realizzati attraverso uno specifico sistema di
apparecchiature (strument.i di mi s ©0 unaano ¢onteol v o |
room operators field operator$ che insieme costituiscono il sistema di controllo. Di conseguenza,
un buon sistema di controll o deve essere in
assicurare la stabilita del processattémizzarne la conduzione.

I n guesto capitolo verranno definitd.i [ pri
particolare interesse rivolto alle funzioni di trasferimento, e si studieranno le risposte dinamiche de
sistemi piu comuni. In ggiito verra introdotta la logica del controllo in retroaziofeedback e le

azioni di comando: proporzionale, integrale, derivativa. Verranno illustrate le diverse tipologie di
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controllori (P, Pl e PID), i loro effetti sulle risposte dei processi gercutilizzati per la loro taratura
(tuning). Infine verra descritta la logica del controllo in anteazideedforward.

3.1 Classificazione delle variabili di un processo chimico

Le variabili (portate, temperature, pressioni, composizioni, &sgciate a un processo chimico sono
suddivise in due gruppi:
1 variabilidiinputt denotano | 6effetto dell dambient e
9 variabilidioutput denotano | 6effetto del processo ¢
Le variabili diinput possono essere a loro volta classificate nelle seguenti categorie:
1 variabili manipolate, se il loro valore puo essere liberamente modificato da un operatore
0 da un meccanismo di controllo;
9 disturbi, se il loro valore non € il risultato di un intervengoldl 6 oper at ore o de
controllo.
Anche le variabili doutputsono classificate in diverse categorie:
1 variabili misurate, il cui valore & noto perché direttamente misurato;
7 variabili non misurate, se lo strumento di misura € asseste non sondirettamente
misurabili.
| disturbi a loro volta si suddividono in disturbi misurati e non misuratiigura 3.1sono

riportate le diverse tipologie di variabili.

Disturbi esterni

misurati non misurati
—> —
Variabili —> — Output
misurate PROCESSO : misurati
_— e

Output non misurati

Figura 3.1. Variabili di inpute dioutputdi un processo chimico
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3.2 Analisi dinamica

Al fine di analizzare il comportamento dinamico di un processo chimico si rende innanzitutto
necessaria |l a definizione dei princiopal:. st

linearizzazione di equazioni differenziali, le variabili di seosénto, le trasformate di Laplace.

3.2.11l modello dinamico

I modello dinamico di un sistema chimico e una rappresentazione matematica dei fenomeni fisic
e chimici che avvengono all dédinterno di das s 0 .
conoscenza di tut ti [ principi base dell 6in
trasporto, etc.

! met odo pi % semplice per definire un pr oc¢

Velocita di accumule Flusso entrante  Flussoarste &enerazione inter| (3.

Si consideri, ad esempio, il bilancio materiale applicato a un serbatoio riempito di liquido

(Figura 3.2:

F :% 1
H
S S
Figura 3.2 Rappresentazione schematica di un
serbatoio
!eAd_H:Fi_Fo
| dt (3.2
fH(t=0) H,
Questo modell o descrive | 6andamento nel t e
ri solta | dequazione diffH&)renzi al e si otterr”
Af finch® un modell o matematico sia utile ali

valori delle variabili dinputdeve restituire direttamente i valori delle variabilodtput
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In particolare ogni variabile diutputdel modello deve gsentare la forma seguente:
output=f(input$
y=(m,m,...,m;d, d..., d

Un modello del genere, che descrive direttamente la relazione dieffetsa tra variabili dinput

(3.3

e variabili dioutput & chiamatenodello inputoutput

3.2.2Linearizzazione di equaziodifferenziali

Al fine di determinare imodello inputoutputdi un processo chimico si rende quindi necessaria
| 6i ntegrazione di un sistema di equazioni diff
sono modellati da equazioni differenziabtn lineari, di cui &€ impossibile determinare la soluzione
analitica.

Per effettuare | 6analisi dinamica di un si ste

calcolare la soluzione numerica del sistema non lineare;
trasformare il sistema non lineare in un sistema lingare a mi t e undoppc
trasformazione di variabili;

9 sviluppare un modello lineare del sistema non lineare in un intorno della sua condizione
operativa.

La prima alternativa, un tempo pesante, onerosa e quindi anche temuta e possibilmente evitata,
0ggi € vieversa fattibile e accessibile sia come sforzo implementativo che come peso calcolistico.
Esistono infatti ottimi metodi matematici, algoritmi e routine per la soluzione di sistemi ODE
(ordinari differential equationse DAE (ifferential and algebraic e@iions.

La seconda alternativa e raramente utilizzabile, quindi di scarso interesse.

La terza alternativa &, in linea di principio, sempre implementabile, anche se introduce
undapprossimazione tra i/l si st e malinearizeagione@ | e no
infatti un processo tramite il quale si approssima un sistema non lineare con un sistema lineare.

Dato un sistema non lineare in una variabile:

dx
—=f
ot (x) (3.9
e possibile espandere la funzione non linef{rg in serie di Tayl or nel
funzionamento:
adf & ad’f O(x- x)? dadf (B -x)"
f(x)=f = SAT o) n
(=100 G o0 %) =iz 0 5 T oy (339
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Se si trascurano i termini di secondo ordine e superiori, si ottiene la seguente approssimazior
per il valore dif(x):

adf &
f(0° 100) £ §(x %) (36
COX 5
C noto che I 6errore introdotto con | dappr
termine:
_ad’f o(x- x)*
I_‘éedxz NPT S
X5
)k
1~ fxg) +(2L )., 6= x0)
[
|
1
|
fag b ———— |
|

| |
| |
! 1
gl !

:
X

%o xy

Figura 3.3. Approssimazione lineare di una funzione non
lineare Stephanopoulqsl984)

Di conseguenza, la linearizzazione, permette di ottenere risultati soddisfacenti solo lggando

piccolo, ovver o sol cenemastratoanchefguraB.@ 1 | 6i nt or n
Perfunzioni in due variabili si procede come segue:

F(%9)° F(%, %) %‘% 8 (x %

(%aYU) (s:

Qo
Q.

f

5 (y ¥ 3.8
Y G (39

s
|-O: Ot

3.2.3Variabili di scostamento

Il concetto di variabile di scostamento € molto utile per il controllo dei sistemi di processo.

Supponendo che sia il valore stazionario di corrispondente al sistema dinamico nelle condizioni
inziali, si avra:

dx, _
E_O =f (%) (3.9
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e sottraendo 163.9) alla (3.4) si ottiene:

—d(xc;t ) = f(x) -f(x) (3.10
ax' _ ...,
P f(x) (3.1)

con:x & X1 Xs = variabile discostamento

La nozione di variabile di scostamento  molt
si e interessati a mantenere un certo valore di una variabile di processo (temperatura, concentrazione,
pressione, portata, livello, etdidsato al suo valore stazionario. La variabile di scostamento descrive

| 6ampiezza dell a dislocazione dal valore opera

3.2.4Le trasformate di Laplace

Pur essendo oggetto puramente matematico, la trasformazione di Laplace offre un metodo
sanplice per la risoluzione di equazioni differenziali lineari o linearizzate, e di conseguenza per lo
sviluppo del modello dinput-output Inoltre permette di prevedere come i processi reagiscono a

influenze esterne di vario tipo.

Considerando la funziorf&), la trasformata di Laplacf_a(S) della funziond(t) e definita

come segue:
L[f®)]=T(s) Ff(hedt (3.12

Si osserva che la trasformazione di Laplace € una trasformazione di una funzione dal dominio del
tempo al domini®, dovesé una variabile definita nel piano compleddel seguito vengono riportate
le principali proprieta della trasformazione di Laplace:

1 latrasformata di Laplace e un operatore lineare:

L{af®+af(0] =[] & [ (9] (3.13
 trasformata della funzione esponenzig@ =€ contO 0 :
LE" B, (314

 trasformata della funzione ramgé) =at contO @& = epstante:

L [at] :S% (3.15
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9 trasformata delle funzioni trigonometriche:

. W
L [sinut] = T (3.19
_ S
L [COSVVt] = SZTM/Z (31D
1 trasformata di funzioni con tempo di ritardo/anticipo:
L[f(t-t)] =*f(9 (3.18
L[f(t+t)] =*f(9 (3.19
1 trasformata della derivata:
edf(t) g -
L =sf(9 -f(0 3.2
§at 0 (9 -1(0) (3.20
e di conseguenza:
ed*f(t) @ ,—
¢ 10 E<T(9 -s10) () (3.21
é ar
T trasformata dell 6integrale:
\t o1
L &f ()t a% (s (3.22

€o U

Si consideri ora la proprieta di trasformazione della derivata e si supponga di applicarla, ac

esempi o, a ddifferendidecel Bpp:i o n e
d’x . dx
~ 2 +p= : 3.2
am2+bm () (9 O (3.23
S ottiene
agsX9- st0) - X0) ghsk)s @ “&)s (fs0 (3.24

Considerando le proprieta di trasformazione sopra riportate sara sempre possibile esplicitare |

trasformata della funzionedi interesse come rapporto di polinomi:

- S
x(s):% (3.29
A questo punto | a criticit”™ della ricerca
sol amente nell 6inversione della trasformazi
met odo di Heavi si de c¢he pialedeledpertodipaimompiansi one
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precedentemente ottenuto:

(9-Q9 G & .,
9709 i Ts s (3.2

dove gliri(s) sono tutti polinomi di ordine inferiore e riconducibili alle espressioni riportate sopra, tra
le proprieta di trasformazione. A questo puntpatra calcolare:

€C, g ., © g ,ecC
u

X(t) =L "' g2 4y L Fe—" 3.2

o 0 B UG (329
3.3Funzioni di trasferimento

Léutilizzo delle trasformate di Laplace con:

rappresentazione della dinamica dei processi chimici. Infatti sono coinvolte solamente equazioni

algebriche e viene fornita direttamente la relazione tra le vadalmpute le variabili dioutput

3.3.1Funzione di trasferimento di un processo a singultput

Si consideri un sistema semplice con in singopute in singolooutput

0 |y e e
_ Processo ———»> —* GO ——
input ] output a) input output b)

Figura 3.4. a) Processo singolaputsingolooutput b) diagramma a blocchi ad esso relativo

Il comportamento dinamico del processnm  desc

n

Yoo Y, LW 3.2

Come mostrato nel capitolo precedente, daper applicato la trasformazione di Laplace ad

entrambi i membri € possibile esplicitare:

y9=Q9 (3 (3.29

dove G(s) e chiamatdunzione di trasferimentdel sistema. Essa presenta forma algebrica e correla
la variabile dioutputalla variabile dinput LaFigura 3.4) e dettaliagramma a blocchi del sistema

Nel caso in cui il sistema presentasse piu variabihiplit si ha, equivalentemente:

Y(9=G($ f(3 +&A B A X (3.30
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in cui le due funzioni di trasferiment®i(s) eGz(s) cor r el an o autpusy(@)adliinputs a me
f1(s) ef(s).

—> j?}_‘—>
o +
— > y(t) f,(s) i Gy | |

f1(t)
Processo ———> | l
} |
fa(t) S A b)

Figura 3.5. a) Processo a dueput, singolooutput b) diagramma a blocchi ad esso relativo
3.3.2Matrice funzione di trasferimento: processo amutputsmultipli

Nel caso di sistemi emput-outputmultipli, la funzione di trasferimento viene considerata come

segue:

&V.(9) 8eG, (9 Gu(9 &f(9

_ 33
.09 0%,(9 Gu.(3 8(9 (539
di cui la matrice e dettamatrice funzione drasferimento
fi(s) § e + § Ya(t)
T 11(S, > T
3 A, 3
i Ga(9) i
fa(t) ya(t) | > Guld i
— — | |
Processo (9 | v -yl
S I ’ i > Gy(9) >0~ i >
| + |
fa(t) y2(t) a | b)

Figura 3.6. a) Processo a duepute dueoutput b) diagramma a blocchi ad esso relativo
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3.3.3Analisi qualitativa della risposta dinamica: stabilita ed instabilita

In accordacon la definizione di funzione di trasferimento si ha:

G(9 :m & (3.32
f(s) M9
dove Q(s) e P(s) sono dei polinomi. Le radici del polinomi(s) sono dettgoli della funzione di
trasferimento. Essi appartengono al campo complesso e caratterizzano i termini che si ottengono a
denominatore nellg8.33)mediante il metodo di Heaviside, influenzando le caratteristiche qualitative
della soluzione finale. Si possonifettuare le seguenti considerazioni in base alla natura dei poli:
1 polireali e distinti

¢ | C

v S (3.33

G(9 =
s-RP s-PB s -P

Nel dominio del tempaanno origine a termini del tip6kepkt, che decadono o crescono
esponenzialmente a seconda Bhseia, rispettivamente, negativo o positifgura 3.7.
1 poli reali coincidenti
C, - C,

_ G
G(s)-s_ b s W (3.39

Nel dominio del tempo si ha:

& . C,.C C
e aC,+—=21t +2f 4+ X! 3.3
1 n o 2 (k- 1)! (3-39

Analogamente al caso precedente si ha crescita esponenziale se il polo é positivo,
decadimento esponenziale se il polo € negativo.

A
C,ePtf
CyeP2!
i i
a) b)
Figura 3.7. a) Decadimento esponenziale; b) crescita esponen&&phanopoulgs
1984)
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Output | Output J Output }

Time

a) b) C)

Figura 3.8. Oscillazioni con ampiezza) crescente, b) decrescente, c) costadtephanopoulgsl984)

1 poli complessi coniugati

C C
G(9) = 2 (3.36
s-(a+4b s (a iB
Nel dominio del tempo danno origine a espressioni del &p&in ® ).
Se |l a parte reale dei pol i ~ positiva

poli hanno parte reale negativa si ha oscillazione di ampiezza smorzata mentre se i pol

hanno parti real. i null e si (Fg@a3wWBnodéosci |l | :

In generale si puo concludere che poli reali positivi, 0 complessi coniugati aventi parte reale

positiva, generano un allontanamento indefinito dallo stato iniziale, di conseguenza il sisteme
associato énstabile Viceversa poli reali negativi, 0 compk coniugati aventi parte reale negativa,

oscillano o convergono attorno a un valore definito, di conseguenza il sisstaidle

3.4 Dinamica dei sistemi del primo ordine
Un sistema del primo ordine & un sistema il auiputy(t) € modellato tramiterué e qu a z i
differenziale del primo ordine. Di conseguenza, nel caso di sistema lineare (o linearizzato), si avra:
d
ald—f+aoy =bf(9 (3.3
dovef(t) e la variabile dinput

Nelcasoincuisiabbiai O si possono definire:

=[, : tempo caratteristicalel sistema.

=K : guadagno staticdel sistema.

Slo »|e
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e di conseguenza:

rp%’w =K, (1) (3.39

Supponendo di considerare come condizioni inig(@) = 0 ef(0) = 0 si puo calcolare facilmente

la funzione di trasferimento di un sistema del primo ordine:

G(S) — y(S) — KP

f(s) tpstl

(3.39

3.4.1Risposta dinamica ad una variazione a gradino

Ipotizzando che la funzione daput f(t) subisca al tempod = 0 un incremento a gradino di

ampiezzaA, si avra:

— K
(9 = _Kp
V9=A3 3 =50 (349
Effettuando la trasformazione inversa si otterra:
y(t) = AK, (1 -e"") (3.4))

1

i il
]

Ho {

Figura 3.9. Risposta adimensionale di un sistema del primo ordine a
una variaziona ¢ r a dinput¢Steghariopodloslo84)
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LaFigura39mostra | 6andamgiht oDakl 6oempov azi one
ricavare le caratteristiche salienti dei sistemi del primo ordine:
1 i sistemi del primo ordine sono autoregolanti,quanto raggiungono un nuovo stato
stazionario;
la velocita di risposta € massima negli istanti iniziali;
il tempo caratteristico € un indice del tempo necessario al processo per stabilizzarsi ¢
seguito di umpaut vari azione del |l 0
1 il guadagno staticocori sponde all 6i ncremento a tran

unitaria. Cioé si puo scrivere:

D(outpu) =K, @npu) (3.42
| sistemi del primo orine sono sistemi che presentano:
1 capacita di accumulare materia (ad esempio serbaoérgia e quantita di moto per
guesto sono anche detistemi capacitiyi

1 resistenza associata ai flussi di massa, enemgiamtita di moto

3.5Dinamica dei sistemi del secondo ordine

Un sistema del secondo ordine € un sistema ibatputy(t) & descritto tramite la soluzione di
undequazione differenziale del secondo ordin

lineare del secondo ordine:

d2y dy
a,—-t+ta— 1§ bf 3.43
dt® dt y (D (

Definendo:

/i =¢ : periodo naturaledi oscillazione / tempo caratteristice! sistema.
8

8

2\8:3,

— =K, : guadagno staticdel sistema.

= x : fattore di smorzamentdel sistema.

Si puo scrivere:

d’y d
20 Y 0 S K, f(t 3.4
dt? Gy R © (3:49
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Ipotizzando di considerare, come condizioni inzig) = 0, y§0) =0 e f(0) =0 ed applicando la

trasformazione di Laplace si ricava facilmente la funzione di trasferimento del sistema del secondo

ordine:
y(9 Kp
Gl9==— = 3.4
S f(s) t?sS+2 xg4 (349
lduepolide!l | a funzione di trasferimento sono dat.i

2_

p = X ¥x-1 (3.49

’ t 4

La forma della risposti(t) dipendera dalla natura dei due poli. Si possono distinguere tre casi:
1 caso A Ses3> 1, due poli reali e distinti;
1 caso B Ses3=1, due poli reali e coincidenti;

1 caso C Sea< 1, due poli complessi coniugati.

3.5.1Risposta dinamica ad una variazione a gradino

In questo caso si suppone di assegnare alla funiipna tempot = 0, un incremento a gradino

unitario. Si calcolera:

e - s _ Kp
W92 Sege xea)

(3.47

A guesto punto, a seconda dei valori del fattore di smorzamento, si possono identificare diverse

tipologie di risposta.

3.5.1.1Risposta sovrasmorzata> 1

In questo caso eseguendo la trasformazione invecsaesie:
y(t) = K fl e ’gcoskbaé |x* ELd 8 X sinh\/géfii-- 5 (3.49
Poe e e e T
La risposta e dettsovrasmorzat& osservando il grafico del suo andamefigyra 3.10 se ne
possono denotare le caratteristiche:
1 il sistema e autoregolante;
1 lavelocita di risposta € minima negli istanti iniziali, massima in corrispondenza del flesso,
che si ha per=0

T all 6aument are del fattore di smor zament o |
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corri s po peduwa \variaziode n c

T il guadagno statico

unitaria.

Critically damped
response (F = 1)

Overdamped
response
(Pt

!

0
Figura 3.10. Risposte adimensionali sovrasmorzate un
sistema delsecondo ordine, corrispondentha variazione a
gradinounitariod e ihput§Stephanopoulos, 1984).

3.5.1.2Risposta criticamentemorzatas=1
Ihguest o caso eseguendo |l a trasformazione i |

o

e t
YO =Ko gl 1 +
é ¢ !

La risposta e detteriticamentesmorzatee il suo andamento & mostratdHigura 3.1dnsieme a

(3.49

t/t

-|-CBOr

quello della risposta sovrasmorzata.

3.5.1.3Risposta sotemorzatas< 1

La trasformazione inversa in questo caso porta a

e
y(t) = K, é e 'sinwt ¥ (3.50
g J1-x°
1- x°
con: w=
t
é/_ 2
f:tan‘léi
g X
~ riportato | 6andame

La risposta e dettsattosmorzataIn Figura 3.11In e

di smorzamento.
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Le sue caratteristiche sono qui elencate:

1 la risposta sottosmorzata e inizialmente piu veloce delle risposte sovrasmorzate e

criticamente smorzate;
1 essa non solo raggiunge rapidamente lbneafinale, ma lo oltrepassa e inizia a oscillare

attorno ad esso con ampiezza di oscillazione via via decrescente;

T il comportamento oscillatorio diventa piu pronunciato al diminuire del fattore di

smorzamento.

Damping factor
¢=0.1

Underdamped
response (§ < 1)

Figura 3.11. Risposte adimensionali sottosmorzdiein sistema del
secondo ordine, corrispondentina variazione a gradinanitario
d e ihput§Stephanopoulos, 1984).

3.5.2Caratteristiche della risposta sottosmorzata

Si faccia riferimento al profilo della rispostat®®smorzata mostrata Figura 3.12 nel seguito
viene riportata la terminologia che viene solitamente utilizzata per descriverla:

1 overshoot € il rapportoA/B, doveB ¢ il valore della risposta a regime, menie |l
massimo scostamento della risposta dal valoreare§me. pu, ri cavar e
seguente

a _px
ge 1- x?

1 decay ratio € il rapportoC/A, cioé il rapporto delle ampiezze di due picchi consecutivi.

overshoot= expae\/: (3.5)
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rn |

=

[
|
[
|
|
|
1
L

> Time
0 "'I-iw: time) lrr:t-s;mm-c time)

Figura 3.12 Caratteristiche della risposta sottosmorzata
(Stephanopoulos, 1984).

Il decay ratioé calcolato come:

. é. _2p X 6
decay ratio= expee——= (=(overshodt 3.5
?'1_ X2 9 ( 3
1 periodo di oscillazione

T=_#P!

1- x°

(3.53

1 tempo di rispostatempo necessario affiche il sistenaggiunga il suo valore a regime in
modo tale per cui | 6oscillazione ri mangs
valore;

1 rise time tempo necessario affinché il profilo della risposta raggiunga per la prima volta

il valore a regime.

3.5.3Tipici sistemi del secondo ordine

| sistemi del secondo ordine o di ordine superiore trovano corrispondenza in svariate situazion
fisiche, in linea di massima possono essere classificati in tre categorie:

1 processimulticapacitivi consistono in due o pitistemi del primo ordine in serie, tra i
guali fluiscono materia o energia. | sistemi in serie possono esderagentj quando la
risposta dinamica dei sistemi a valle influenza quella dei sistemi a monteé)jteragenti
in caso contrario.

Facendorife i ment o all o studio della dinamica

in serie, per un incremento a gradino della portata alimentata al primo serbatoio, per il

97



Capitolo Il

livello del secondo serbatoio si possono ottenere le risposte dinamiche mostigtea
3.14
Si osservi come i processi multicapacitivi presentino sempre risposta sovrasmorzata o al

limite a smorzamento critico:

Tank 1 1 ¥ r ;

‘ i R; i 7 R, 2 ;o Ry

Tank 2 Tank 1 £y Tank 2 £y
a) " b)

Figura 3.13 Serbatoi in serie a) non interagenti e b) interagenti (Stephanopoulos, 1984).

h;(f)/sz 4

First-order response {single tank)

Two noninteracting tanks

Two interacting tanks

Four noninteracting tanks

P
-

Time

Figura 3.14 Effettodel tipo di interazione sulla risposta dinamica
di sistemi in serie (Stephanopoulos, 1984).

1 sistemi puramente del secondo ordiseno sistemi con masse in movimento caratterizzati
da inerzia, resistenza al moto, capacita di immagazzinare emergéanica. Un esempio
puo essere il sistema attuatonella-otturatore tipico delle valvole di regolazione. In
generale questi sistemi possono esibire una risposta sottosmorzata,

9 sistemi di secondo dine per azione del controllor&a presenza di un sist& di controllo

pu, produrre un comportamento dinamico che

3.6 Dinamica dei sistemi di ordine superiore

| sistemi con dinamica di ordine superiore
chimici. Quelli che sincontrano piu spesso sono i segueNtisistemi del primo ordine in serie

(interagenti e/o non interagenti), sistemi con tempo di ritardo, sistemi con risposta inversa.
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3.6.1N sistemi del primo ordine in serie

Nella sezione precedente si e osservato come due sistemi del primo ordine in serie, interagenti
non interagenti, diano origine a un sistema del secondo ordine. Estendendo la stessa procedura al ¢
di N sistemi capacitivi in serie, & possibile concledehe la risposta del sistema complessivo sara di
ordineN. Di conseguenza si possono evincere le seguenti conclusioni:

1 sistemi non interagentia risposta presenta le caratteristiche di un sistema sovrasmorzato,
aumentando il numero di capacita in sedeninuisce la velocita della risposta
complessiva;

i sistemiinteragenti | 6i nt erazi one riduce |l a veloci

Di conseguenza risulta chiaro che sistemi bboapacita in serie richiederanno un sistema di
controllo che sia in grado dicrementare la velocita di risposta del sistema.

Tipici esempi di processi multicapacitivi possono essere: scambiatori di calore (capacita termice
del fluido caldo, capacita termica della parete, capacita termica del fluido freddo), unita di processt
a gadi quali ad esempio colonne di distillazione, assorbitori etc. Infatti una generica colorvia con
piatti puo essere considerata come un sistemaNa@agacita in serie interagenti (fase liquida e fase
vapore per ciascun piatto). Di conseguenza una variazione a gradino del rapporto di riflusso di un
colonna di distillazione avra un rapido effetto sulla composizione del distillato, mentre la

composizioe del residuo avra una risposta molto lenta e ritardata.

3.6.2Sistemi con tempo di ritardo

Per tutti i sistemi esaminati finora si € supposto che non vi sia alcun tempo di ritardo tra le variabili
di input e outputd e | si st ema. Di amarnvariazopne aldlla \arialbilé obplitbie t t «
manifestava istantaneamente sulla variabileowtiput Cid non € propriamente vero in guanto
contrario all 6esperienza fisica. Infatti tut

Si consideri un sisma del primo ordine con tempo di ritardo. ESso puo essere inteso come
| 6accoppiamento dei d uFeuras3i15 lta édunzioneidirtrasteramentoedel mo

generatore di tempo di ritardo € ottenibile applicand8.68)

y(t - to)
—

i Prpcam Qel y() > Te_mpo di
primo ordine ritardo

Figura 3.15 Processo con tempo di ritardo
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— e — — — — — — — — — — — — — ey

Figura 3.16 Diagramma a blocchi di un processo con tempo di ritardo.

Di conseguenza la funzione di trasferimento di un sistema del primo ordine con tempo di ritardo

puoessere scritta come:

K.e
G(9=—t 35
(9= (3.54
E analogamente per un sistema del secondo ordine:
c(t) = K.e(t) €, (3.59
y“ Y A
Tinﬁc

a) b)

Figura 3.17. Risposta di sistemi con tempo di ritardo ad una variazione a gradino
d e ihputda) sistema del primordine; b) sistema del secondo ordine (Stephanopoulos,
1984).

3.6.3Sistemi con risposta inversa

Il comportamento dinamico di alcuni processi devia drasticamente da quanto visto finora. Si
osservi laFigura 3.18), essa mostra la rispostadiun sistemaipera v ar i azi oimpat a gr a
Si osserva che negli istanti iniziali la risposta si muove in direzione opposta rispetto al valore

raggiunto in condizioni di regime. Questo comportamento e dsfosta inversa
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r————————_‘_____‘____—_____‘ v(r) AOutput
|
i |
‘ [
\ - K \
[ - 1 |
| >
w r,5+1 |
— [ | —
f (S) } + | y(S) Response of process |
| PSS
| -
* -
} + } ,// Overall response
I 7
I 7
[ K } 4
| » 2 | f
\ » 7
| [ ZS + 1 } ) R ]
| | ~— Response of process 2
G ey S e m——— ————
|
|
|
e a)
b)

Figura 3.18 a) Diagramma a blocchi di due sistemi del primo ordine con effetti opposti; b) risposta inversa risultante
(Stephanopoulos, 1984).

In generale una risposta inversa e il risultato della combinazione di due effetti opposti. | sistemi
con rispofa inversa sono particolarmente difficili da gestire e il loro controllo richiede attenzioni
speciali.

Un tipico esempio di sistema a risposta inversa puo edserdii vel | o del l i qu
boiler: inizialmente il livello aumenta a causa dalllatazione termica e al rigonfiamento dovuto alla

formazione delle bolle, dopodiché diminuisce per effetto della transizione di fase.

3.7 Introduzione al controllo in retroazioneféedbackcontrol)

Finora si e studiato il comportamento dinamico di altipici sistemi di processo sotto influenza
di cambiamenti delle variabilnput Senza interessarsi alla possibilita di controllare il tipo di risposta
ottenuta, e di conseguenza, il comportamento del processo.

Il controllo di processo € realizzato affinché, in presenza di variazioni delle variabitiudi il
sistema manifesti una certa risposta desiderata. Il sistema di controllo piu semplice € quello de
controllo in retroaziondfeedback contrgl

Si consderi il processo generale mostratd-igura 3.19Esso presenta wutputy, un potenziale
disturbod, e una variabile manipolata. Il disturbodc ambi a i n mani era | mpr

del controll o ~ quindi ogue &l Vatore desiderata.nt ener e i
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d

l

m-——>» Processso ——>» y

Figura 3.19 Processo generico open loop

. V] c -
%—’ Controllore > Elemento
i regolatore

A\ 4

Processo ———» y

Strumento di misura <

Ym

Figura 3.20 Processo generico alosed loop

Il controllo in retroazione funziona attraverso i seguenti passaggi:

1 misura del valore della variabile dutput (portata, pressione, livello di liquido,
temperatura, composizione) utilizzando uno strumento di misura appropriato. Il valore
della misura é indicato com,

1 confronto del valore misurato con il valore desidenaio(setpoint) doetput léa
differenza €rrore) sara:U= yspT ym:

f il valore della deviaziond&Jé inviato al controllore. Questo fa variare il valore della
variabile manipolatenal fine diridure | & a mp i e zZSwlitasthentelil drtrollore r e
non influisce direttamente sulla variabile manipolata, ma si serve di un altro strumento
(solitamente una valvola di regolazione) detiemento finale di controllo

La Figura 3.20riassume i tre pasggi sopra descritti. Il sistema Figura 3.1% chiamatapen
loop, mentre il sistema controllato in retroaziond-igura 3.2 dettoclosed loop

Si pu, osservare come | a varilebillae vdir iiarbgrl ees «
comandcc. Si possono distinguere diverse tipologie di controllori in retrazione in base alla relazione
che sussiste tra errore e comando: proporzionale, proporziotedgale, proporzionalmtegrale

derivativo.
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3.7.1Controllore proporzionale (controllore P)

Lébazione del comando  proporzionale all 6el
c(t) = K.e(t) €, (3.56

doveK. = guadagnoproporzionaledel controlloree cs = segnale di biaslel controllore (il segnale
di attuazione quandd) = 0). In generale il range per il guadagno proporzionale & pari a:
0 . XK.(200.

Risulta chiaro che, piu & grande il valore del guadagno proporzionale, maggiore sara la sensitivit
del segnale di attuazione del controllore rispetto alle devialzioni

Definendocdt) = c(t) T ¢ e considerandadt) = K.{{t), risulta evidente che lfunzione di

trasferimento del controllore proporzionale sara:

G,(9=K (357

3.7.2Controllore proporzionale integrale (controllore Pl)

La seguente equazione descrive | 6azione del
K !
c(t) = K.et) T [”1 @dt g (3.58
dove U & lacostante di tempo integrailen mi nut i . Esso, in gener al
0. IK:GB0 min.
Si consider. una variazi one UlaFguradimostrala e | |
risposta dell dazione del controllore. K@i zi

contributo del termine integrale & nullo). Dopo un periodo palii aontributo del termine integrale

vale:
K, L K
—< fp)dt=—2 g 1=K, (3.59
Lo, £
Ci, significa che | 6azione di controll o int

La ripetizione ha luogo ogty minuti, di conseguenza il tempo di azzeramento & il tempo richiesto
dal controll ore per rnzpledelkawvagabilehaszita.one propor
Finch® esiste un errore residuo, | 6azi one |

di conseguenza un controllore del genere € in grado di eliminare anche gli errori piccoli.
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clr) A

!
i
I
0 T 27, Time

Figura 3.21 Risposta detomando di un controllore PI per una
variazione a gradino dell derrore (Stephanopo

Applicando la (3.22) si ricava facilmente la funzione di trasferimento del controllore

proporzionaleintegrale:

a 1
Gu(9= Kad +=— (3.60
¢ nS
Va considerato il fatto che, finch® perdura

cambiamento del segnale di comando. Spesso gli errori non possono essere eliminati velocemente,
ci, provoca il conti nuo i raasueaturaziooe (esenipib:fadvala o n e

completamente aperta/chiusa). Questa condizione é chianteggeal windupe richiede particolari

cautele affinché venga evitata.

3.7.3Controllore proporzionale integrale derivativo (controllore PID)

L 6 a zi o n ado del contralaneaproporzionale integrale € data dalla relazione:

K. e
o) = Kee) SR @)t K, £ o (3.60
(0]
dove( & lacostante di tempderivativoin minuti.
Con | a presenza del termine derivativo, i C
del | 6errore nell 6i mmedi ato futuro e applica un
di variazione dell derrore.

C necessario prestare attenzione quando si
che il controllore puo generareiani di comando oscillanti e molto grandi, che possono generare

instabilita.
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Applicando la(3.20)si ottiene la funzione di trasferimento del controllore PID:

G(9= K@ +- #s (3.62
c 1S

3.8 Dinamica del controllo in retroazione

Il comportamentai un processo controllato da un sistema di controllo in feedback e analizzato

in termini di: variazioni del disturbddad) d e variazioni del valore di setpoiyd, desiderato.

3.8.1Funzioni di trasferimento di sistemilaop chiuso

Si consideri il sistema #&op chiuso precedentemente mostratoFigura 3.20 Per ciascun

componente é possibile scrivere la funzione di trasferimento corrispondente:

Processo C?(S)
r T T T T i“w
: G,(s) |
| |
V. = C i | o
Ve(s) t  &(s) c(s) i(s) | " l + 7(s)
»(<) > G.(s) > G,(s) : > G,(s) ) : "
N Controllore Elemento finale e ——— |
di controllo
V(5)
G,(s) |«

Strumento di misura

Figura 3.22 Diagramma a blocchi di un comune sistema di controllo in retroazioeph@topoulos, 1984).

In particolare, trascurando la dinamica delle linee di trasmissione, si avra:

Processo:
Y(9=G(3M 3 +& ) 0) (3.69
Strumento di misura:
Yn(9 =G (97X 3 (3.69
Controllore:

e(s) = V(9 -V 3

o9 = G(38( 3 369
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Elemento finale di controllo:
m9=G(3¢5> (3.66
Sfruttando le equazioni soprastanti si puo scrivere:

m9=G(9¢ 3 =G> &)8()s

=G, )G (I ¥ (9 %( § (3.67)
=G, B)G (Y% (9 - G(F Y}
|l nserendo | 6ul t(3.6@)aiotkeeepr essi one nel a
Y(9=G(IG(3 A H ¢ )s- E)S(Y]s +L) €9 (3.69

da cui épossibile esplicitare:

g Gu9G(3G(3
9 16,96 (365 G
+ G, (9) I
1+G,(9G,(3 G(3 G( »

L 6 e g u gX60)fomisce la risposta del sistemdo®p chiuso. Si pud osservare che essa é

(3.69

S

~ -

composta da due termini: i pri mo t esetppintne C O S
s u dulpd i secondo | 6effetto doutputube alue yuazioni @iz i on e
trasferimento corrispondenti sono le funzioni di trasferimento del sisterfmpachiuso, in

particolare:

V(9= Ga( 9%l 3 +Guf 5 01) (3.70
Di conseguenza pesgni sistema di controllo in retroazione sara possibile distinguere due

situazioni particolari:

1 servoassistenzadl disturbo & nullo [ovverod(S) =0], mentre il setpoint subisce una

variazione. Il controllo in retroazione agisce in modo da portare il valoyesidino al

valore delsetpointysp. In questo caso:

V(9= Gpo( 9% ¥ (3.79)
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1 regolazionell setpointrimane costante [ovver@sp(S) =0], mentre si & in presenza di

un disturbo. Di conseguenza:

V(9=Gu(3d ¥ (3.72

! controllo I n retroazione <cerca di
mantenendq al setpointdesiderato.
Dal | 6 e 3169)5iipu medurre facilmente come la risposta del sistelnapechiuso non
dipenda solamente dalla dinamica del processo, ma anche dalle dinamiche dello strumento di misu
(possibili inerzie e ritardi), chepuoessen diordinel o

superiore al primo).

382Ef fett o del |l 6azione di controll o pr

A questo punto si esamina come varia la risposta dinamica di un processo in presenza di u
dispositivo di controllo. In questa sezione si considera solamiesgetrollo proporzionale e il suo
effetto su sistemi del primo e del secondo ordine.

Per semplicit”™ si trascurano | e dinamiche
misura: Gm(S) =le G; (9 =1. Per ilcontrollore proporzionale si hzﬁc(S) = K.. Di conseguenza
| quaziong3.69)diventa:

G (9K _ G, (9

y(s) = H(9+—7— ¢ 3.7
y(9 1+Gp(S)KC)é(S) 1+Gp(3ch$ (3.73
3.8.3Sistemi del primo ordine
Per sistemi del primo ordine del tipo:
tp%+y K,m K,d (3.74

cony(0) =m(0) =d(0) = 0. Applicando la trasformazione di Laplace:

Kp = Kd -
t,s+1 s [s 4 13 (3.79

Y(9=G(9Ti 5 +G ) €)s

y(9) =
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Sostituendo le funzioni di trasferimento nelBa73)si ottiene:

KK, _ K _
: Ye( 9+ ———— d'} (3.76

wg=_ KoKe .
Ve ts+l KK T ts B KK,

Raccogliendo i termini in maniera opportuna si padvere:

Y= Y9+t y 677
t,'s+1 %e ['s 4 '
dove:
L
P+ K K,
K, = ke 3.7
P+ K K, (3.78
(- Ky
©IHK K,
| parametriK,0e Kq0sono i guadagni statici del sistem&apc hi us o. DaB.17siequazi

possono trarre le seguenti conclusioni:
1 per inserimento di un controllore proporzionale la risposta dinamica rimane del primo
ordine rispetto a variazioni sia dadtpointche del disturbo;
{ il tempo caratteristico del sistema risulta inferiore (cigé: Uk), cio significa che la
risposta del sistemal@aop chiuso e piu rapida rispetto a quellaogen loop
1 il guadagno statico risulta diminuito.
Si analizza wulteriormente | 6effetto dell 6azi

gradino unitario siagr il setpoint (servoassistenza) che per il disturbo (regolazione).

YA YA
Yep(£) No control
- - —Sp ——————— i _——— 1 _——— e —— e~ ——-
?
»(r) With control
Offset= — £
+ K, K, b~
Offset
0 = Ysp [ -
t t
a) b)

Figura 3.23 Risposte di un sistemdel primo ordine con controllo P per: a) variazione a gradino del
setpoint b) variazione a gradino del disturbo (Stephanopoulos, 1984).

Per il problema di servoassistenza si fia:(S) =1/ Se d_(S) =0.
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Di conseguenzh 6 e q u B.Z7)resttgsce:

Y(9=—2 1 37
tp's+1s (8.79

Dopo la trasformazione di Laplace inversa si ottiene:
y) =K, '@ ") (3.80
La Figura 3.28) mostra la risposta di un sistemdoap chiuso per una variazione a gradino
unitario delsetpoint Si osservi come il val ore dell a r
mai il valore disetpointdesiderato. Vi & sempre una discrepanza, chiaoffstet che e calcolabile
come:
offset= (nuovo valore delset point { valore della rispostaegimg

KoK, 1 (3.8)

=1K, " =
i 1+K K, 14K K,

La presenza di uoffseté caratteristica del controllo proporzionale. Esso diminuisce al crescere
di K¢, e teoricamenteffsetY 0 g iKaYn dbo.

Per il problema di regolazione si hYés'p(S) =0. Considerando una variazione a gradino unitario

del disturbdowvero d(8) =1/ §.L 6 e q u 4277)mstiteisce:

K,' 1
= (3.82

t{s+1s

y(9 =

Dopo la trasformazione di Laplace inversa:

1 -t/t "
y =K, e"") (3.83
La Figura3.23) mostra la risposta ad una variazione a gradino unitario del disturbo. Si osserva
nuovamente che il controllo proporzionale non riesce a mantenere il valore della risposta al valore c

setpointdesiderato, ma si manifesta offiset

offset=( set poinjt - valore della risposta a regiir

ok, =K (3.89
1+K K,

| vantaggi del controllo proporzionale in presenza di disturbi possono essere facilmente dedott

dalla Figura 3.2B). Sebbene non riesca a mantenere la risposta al valeetmbint desiderato

introducendo umffsef il valore della risposta € mantenuto piu prossimsegpointrispetto al caso
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in assenza di controllo. Inoltre aumentando il guadag§yo offséidiminuisce e teoricamente:
offsetY 0 q KaYn dbo

Dal momento che lo studio del problema di regane € analogo a quello di servoassistenza,

nell e prossime sezioni si studier”™ solamente q
Si osservi i nfine c heaqffsetterdn b reroeuanda: Y e Ot r @b i i il
controllo proporzionale non vengono mai impiegati vatiK. elevati, infatti le misurazioni sono

sempre affette da firumoreodo (cio da piccole o0s¢
val ore medio) che risulterebbero amplificate d

Il controllore pwamente proporzionale & impiegato in situazioni in cui non & necessario mantenere
|l a variabile di processo a un valore desiderat
dei i qui di all i nterno del éffeacanemneaconais siskemadi ur e

controllo proporzionale.

3.8.4Sistemi del secondo ordine (servoassistenza)

La funzione di trasferimento di un processo del secondo ordine é:

o K,' -
y(s)_(l_ ,)252+2p X' _E-%P(s (383

l nserendo questa espr es(8i3emnmrdaadolch® pen prablemidi del |

servo assistenza(9) =0, si ottiene:
Kp'

y(s):(t VVSP+2 k6 4

Vel 9 (3.89

dove:
t

NETHS

. X

X TR KK, (3.87)
_ KK,

P1+K K,

Dalle equazioni di cui sopra si puo notare che la risposta di un sistema del secondo lmoline, a
chiuso, con controllo proporzionale, presenta le seguenti caratteristiche:
1 larisposta dinamica rimane del secondo ordine;

1 il guadagno statico e il tempore#eristico del sistema diminuiscono;
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1 sia il periodo naturale di oscillazione che il fattore di smorzamento diminuiscono. Cio
implica che un processo sovrasmorzato, una volta associato a un controllore proporzionals
con un valore adeguato ldi puo divenie sottosmorzato (oscillatorio).

Si consideri una variazione a gradino unitariosigpoint[ovvero Ysp(S) =1/ :
- K, 1
(t)s*+2 x '¢4s

Asecondadelvaloredd | a r i spost a(3.48ydella(3.490 ddllaf3.56)aAncdee | | &

in questo caso si € in presenza doffeeted € possibile dimostrare che il suo valore e definito ancora

tramite (388 AncaazunaovoltaffsetY 0 g WKaYn dbo.
Ampi overshoas sono da evitarsi in presenza di situazioni in cui la variabile di processo non puo

(9 (3.89

superare un valore massimo di soglia, come per la temperatura nel caso di operazioni su prodo

termolabili.
7(')1
]

Figura 3.24 Effetto del valore del guadagno del controdior

proporzionale sulla risposta dinamica di sistemi del secondo ordine a

loop-chiuso (Stephanopoulos, 1984).
385Ef fetto dell 6azione di controll o ir

In questa sezibe S i ri pet er aquala éffettuatd nelkaisezisne precedente,

utlizzando un controllo integrale anzich® prop

del primo ordine nel caso di un problema di servoassistenza.

Considerando:

1 G.(9=1le G (9=1;

1 processael primo ordineG,(9) = K, /(£ ;s 1);
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1 funzione di trasferimento del controiiategrale:G.(9) = K./ (f,9;

1 problemadi servoassistenzal (S) =0:

16 e q u a(2.69diveata:

_ 1 _
=— 3.8
y( ) f232+2 XSf'H. %P(s ( 9
dove:
r= | Db
KpKC
(3.90
_1] g
X__
21‘prKC
Si osservano fin da subito |l e caratteristich
T Il azi oneauimetnggar alléeor di ne del | a canferendotest a d |

caratteristich@inamiche completamente diverse;

1 come gia vistmellasezion®,d | 6 a u melnétoarrdei ndeeldel si st ema, |
diventapiulentd nul | a t=lO)f 6i st ant e
7 ilguadagno staticoeunitai o: | 6azi one i nt efgat=A)). e assi cur

Considerando a questo punto il comportamento dinamico del sistéomg ahiuso per una
variazone a gradino unitario dektpoint

59 1

= 3.9
1%’ +2 xstd s (3.99

,\'(l)“ M) |

Figura 3.25 Risposta dinamica di un sistema del primo ordine con controllo puramente integrale al variare di: a)
guadagno del controllore; b) costante di tempo integrale (Stephanopoulos, 1984).
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La natura della risposta dipende dal valoread{sovrasmorzata, criticamee smorzata o
sottosmorzata)Questo, a sua volta, come si puo osservare K(@l80) dipende dai valori del
guadagno del controllork. e della costante di tempo integrdie Di conseguenza questi valori
devono essere modulati con attenzioneplar t i col ar e al | 6 &4y ihfattore dir e
smorzamento di minuisce, mk @lit effedti dei due @arametri sarfo| 6

visibili in Figura 3.25

386Ef fetto dell 6azi one di controll o de

Per la singola azione di cwalio derivativa si ha:
G, =K/t ,S (3.92
Assumendo nuovamente, gamplicita Gm= Gt = 1, la risposta dinamica di un sistema del primo
ordine con controllo derivativo & data dalla relazione:
KK s
(¢, +K K f)s 4

y(9 We(9 (3.93

dall a quale si possono ricavare | e seguent.
derivativa presenta sulla risposta dinamica di un sistdo@pahiuso:
T Il dazione di controll o derivati vaérimasta c a
del primo ordine);
 risulta evidente che il tempo caratteristico effettivo & diventgor (KpKcld), che &
maggiore di}}. Di conseguenza la velocita della risposta risulta inferiore rispetto a quella
del sistema inopen loop Il nol tre, K:lil Itebnpou caratteristeco arescd |
ulteriormente e la risposta diventa sempre piu lenta.
C particolarmente utile esaminare | 6effett
secondo ordine. Assumendo che si ottenga:
K Kd S
s+(2 x #K K

Vel 9 (3.99

y(s):rz .)E ¥

c
Si possono trarre le seguenti conclusioni:
1 il periodo naturale di oscillazione rimane il medesimo;
f il nuovo fattore di smorzamet o si r i c av al=q2al+ KBbhy Risulai o n
evidente che & B 3: Di conseguenza la risposta risulta maggiormente smorzata e il fattore
di smorzament o aunkao dib. Qudsth dasatiemstica tcanferisce d i

maggiore robustezza al sistemdadap chiuso.
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I n definitiva |l a ridozideheé odeslmoa zaenlemd¢ iot di enok
di controllo derivativo conferisce un comportamento robusto al processapinhiuso.

3.8.7Effetto combinato delle azioni di controllo

Sebbene il controllo puramente proporzionale possa essere utilizzalo,dgussto non € quasi
mai possibile per le azioni di controllo integrale o derivativa.

Tuttavia, i controllori proporzionalmterale (PI) e proporzionalategralederivativo (P1D) sono
le soluzioni principalmente adottate.

3.8.7.1Effetto del controlldPI

La combinazione delle azioni di controllo proporzionale e integrale provoca i seguenti effetti sulla
risposta del sistemal@op chiuso:

T 1 6ordine della risposta aumenta (effetto d

1 assenzadiffset( ef f ett o dell dazione integrale),;

1 alcresceredicl a ri sposta diventa pi*% rapida (eff
del | 6azione integrale), e piseétpoiots(effettb | at or |
del | 6azi one i nt eKypossbne provocare umavrigpostaltossenkitva i@ d i
e instaurare instabilita;

 al diminuire diU, |l a risposta diventa pi%¥ veloce, 1
integrale).

3.8.7.2Effetto del controllo PID

La combinazione delle tre azioni di controllo genera una risposta chgenarale, presenta le
stesse caratteristiche qualitative di quella risultate dal controllo PI. Verranno ora illustrati i benefici
I ntrodott.i dall dazione di controll o derivativa
Si é potuto constatare come la presenza del controllo integrale rallesfidata del processo.
Per rimediare a cio si potrebbe pensare di incrementare il gualdaged controllore. Tuttavia cio
pu, genere oscillazioni che renderebbero il si
derivativa apporta un effettdabilizzante al sistema.
Di conseguenza si potranno ottenere risposte accettabilmente veloci selezionando un valore

appropriatodke, mant enendo pi ccol i ovarshooke deidgcayrasid esso i
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Figura 3.26 Effetto del guadagno delontrollore sulla risposta
dinamica di un sistema controllato tramite controllore PID
(Stephanopoulos, 1984).

In Figura3.26ipubo s ser vare come, per effetto dell 6a

si generino risposte piu rapide senza modifitar@morzamento. Questo € vero per valoigche

ri mangano all éinterno dei range di stabilit?”
I n cui l a misura ~ affetta da Arumor eodonidd e o
segno della derivata e | 6azione di controllo

3.9 Design dei sistemi di controllo in retroazione

In questa sezione si affronteranno due questioni critiche: la scelta qualitativa del tipo di sistem:
di controllo (P, Pl o PIDpa impiegare per un determinato processotening ovvero la scelta
quantitativa dei parametri di controll§ () ) che per mettono di otten

3.9.1Scelta del tipo di controllo in retroazione

A seguito di quanto illustrato nelle sezioni precedenti, & possibile selezionare il tipo di controllore
in retroazione (P, PI, o PID) piu appropriato tramite semplici considerazioni qualitative. Il sistema di
controllo PID risulta il maggiormente performanpoiche, avendo tre parametri manipolabili, offre
maggiore flessibilita di controllo. Tuttavia, al contempo, introduce maggiore difficolta in termini di
tuning dal momento che sara necessario identificare piu parametri. Al fine di bilanciare la qualita
della risposta desiderata e la difficolta tieling si possono adottare le seguenti regole per la scelta
del tipo di controllore da installare (Stephanopoulos, 1984):
1 se possibileutilizzare un controllore puramente proporziondlesemplice controllord®
puo essere adottato se a valori moderatiKgisi ottengonooffset tollerabili. Di

conseguenza puo essere impiegato per il controllo di livello (liquido) e di pressione (gas);
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1 se il semplice controllore P non € accettabile, utilizzare un controllorgiPtontrollore
Pl dovrebbe essere utilizzato quando il solo controllore proporzionale non riesce a fornire
offsetspiccoli e/o accettabili. Il controllo Pl viene spesso utilizzato per il controllo di
portata. Infatti la risposta di un sistema in terminipdrtata & piuttosto veloce, di
conseguenza la velocita di risposta del sistedmm@chiuso rimane accettabile anche a
seguito del rall entamento introdotto con |
9 utilizzare un controllore PID per aumentare la velocita di rispostmantenere la
robustezzal | contr ol | afseemaRitiucedd velositardiarispbsta debp
chiuso (cio e critico per sistemi multicapacitivi, gia di per sé molto lenti). In questo caso,
| 6aggiunta del t er mi n e biizeante, peantetie\dicassegnaven i |
alti valori diK¢ generando risposte rapide e prive di ampie oscillazioni. Di conseguenza il
controllo PID e raccomandato per i controlli di temperatura e di compaosizione per cui si e

in presenza di sistemi multicapacitlenti.

3.9.2Scelta dei parametri di controllo

Il problema della scelta dei parametri piu appropriati per il controllore € noto toonmeg del
controllore. A tal fine si possono utilizzare diversi criteri e ciascuno di essi permette di ottimizzare
determ nat i aspetti dell a rispost a, come ad esen
possibil e, ottenere tempi di ri sposta brevi, |

tempo di funzionamento a regime, etc.

3.9.2.1Criteri discreti

| criteri discreti sono criteri puntuali tramite i quali, nota la funzione di trasferimento del processo
aloopchiuso, si assegna un valore tollerabile ad una specifica caratteristica della risposta dinamica e
si calcolano i parametri di controllo corrispontie A seconda del tipo di caratteristica fissata si
distinguono in:
9 criteri stazionari Ottimizzano solamente il comportamento a regime della risposta. Ad
esempio, nel caso del controllo puramente proporzionale di un sistema del primo ordine,
e possibile fissare un valore difsetaccettabile e determinare con(&81)il valore
minimo acettabile diK;
1 criteri dinamici Ottimizzano determinate caratteristiche della risposta in transitorio. Le

pi ¥ f r e quaverdhootil slecay oatio(il genere fissato a 1/4), il periodo di
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oscillazione, il tempo di risposta, rise timeetc. Nel caso, ad esempio, del controllore
PID sard necessario assegnare tre caratteristiche, che diano luogo a tre equaziol

linearmente indipendenti da risolveredg U e (.

3.9.2.2Criteri integrali

Una volta noto il modello dinamico del procesgoesto puo essere utilizzato per la formulazione
di unodal tra titpnond A differanzaddei criteri didcret; che utilidzano solamente
caratteristiche isolate della rispost atadel nam

sistema doop chiuso. | piu tipicamente utilizzati sono:

T int egral e del | &ientegral of¢ghe GguaredErdfiSE). at o
ISE:}‘]ez(t)dt (3.99
0
T integrale del val 0lIntegrabottisedbsalutecErraiAE):1 6 er r or
IAE = uﬁe(t)|dt (3.96
0

T integrale del val ore as s blhtagtalofthe EmdVdgehedr o r
Absolute Error(ITAE):

ITAE = nﬁ|e(t)|dt (3.97

Il problema dituning del controllore pud essere ridotto alla determinazione dei paraidgtty
e che minimizzano il valore dell dl SE, | AE

dipende dalle caratteristiche del sistema che si desidera controllarguido s®no riportate alcune

linee guida:
1T se si desidera sopprimere fortemente gr
val ore dell 6errore  pesato due volte;
T per | a soppressione di errori piccolii,

inferiori ad 1 € un numero ancora piu piccolo;
1 per sopprimere errori che persistono per lunghi periodi di tempo, il criterio ITAE é il
meglio performante perché la presenza del termanenp | i f i ca | 6ef fett

piccoli, ma protratti nel tepo.
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3.9.2.3Criteri semiempirici: il criterio di Coheoon

| criteri semiempirici vengono applicati quando non € noto il modello dinamico del sistema. In
questa sezione verra illustrato il piu famoso metodtuding noto come metodo dellarocess
reaction curve sviluppato da Cohen e Coon (Stephanopoulos, 1984).

Si consideri un processo il cui controllore funzioni in manuale e si supponga di imporre una
variazione a gradino di ampiez2aal comandcc. Di agrammando | 6andament
outputnd tempo si ottiene la curva gi(t) dettaprocess reaction curvéa funzione di trasferimento

che sussiste traq(t) ec € la seguente:

Gore(9=222 =G,(3 G( 3 G( (399
c(9)
Questa equazione mostra compracess reaction curvaon sia affetta solamente dalla dinamica
del processo principale, ma anche dall e di nami
di controllo.

Cohen e Coon hanno osservato che la risposta della maggior parte delle unita di processo, nei
confrorti di una variazione a gradino come quella descritta sopra, ha un andamento a sigmoide, e puo
essere adeguatamente approssimata dalla risposta di un sistema del primo ordine con tempo di ritardo
(la curva tratteggiata iRigura 3.21):

_ V(9 Ke™

Crrc(9) c(s) tst+l

(3.99

Essapresenta tre parametri:, il guadagno stakicd tempo diritarddge i | t empo car att
Una volta diagrammata [@ocess reaction curviere parametri vengono stimati come segue:

_ outpuf a stazionarip _B
input(a stazionarip A
outpuf a stazionarip B (3.100

t= =
pendenza della PRC nel punto di inflesg) S

t, =tempo richiesto affinché il sistemazna rispondere

Calcolati i tre parametri soprastanti, Cohen e Coon hanno derivato le espressioni per i parametri
di controll o Aottimali 06 1 mponendoonequarterdecayoni d

ratio, del minimum offseg¢ del minimum ISE
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Ym A Ym Actual
B B response

_.-_--

Approximate
response

a) b)

Figura 3.27. a) Process reaction curyé) approssimazione ad essa relativa tramite sistema del priine ord
con tempo di ritardo (Stephanopoulos, 1984).

| risultati delle analisi di Cohen e Coon sono qui riportati:

1 controllore proporzionale (P):

1
K,== A
K (3.109

=i
Wl

3.10
. 30+3, It (3.102

' Yo+oa, It
1 controllore proporzionakntegralederivativo (PID):

1134 t,
= +4

CTKL I a

L 32+@, It

'Y 13+ g, It

[D = td L

11+ 2, It

(3.103

Questo criterio, come illustrato nel Capitolo IV, é stato preso parzialmente in considerazione pel

effettuare ittuningdel controllore che regola la temperatura di solidificazione della CO

3.101I controllo in anteazione {eedforward-control)

| loopsd i controllo in retroazione non sonho I
perfettodo, c¢che i mpdutputdal processomlsuotesatioi vatoeaetipont, abre | | 6

continuita nel tempo e per tutti gli scenari di regolazione emiogssistenza. Il motivo € semplice:
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i controllore in retroazione reagisce sol ame
rispetto alsetpointdesiderato.

A differenza dei sistemi in retroazione, la configurazione di controllo in anteamisea
direttamente i di sturbi e porta | 6azi ootmt di co

del processo. Cio comporta, a livello teorico, il potenziale raggiungimento del controllo perfetto.

3.10.1Logica del controllo in anteazione

Si consideri il processo illustrato Figura 3.28), come precedegmente illustratd oditputdel

processo puo essere scritto come:
Y(9=G(3T 5 +& > €): (3.109

Sia VSP(S) il valore disetpointd e s i d e roatpuby(sp Bupponer@o di vincolare il valore
d e dutpuia quello deketpoint, si ottiene:
Yer(9= Gy (9T B + G )5 €1): (3.109
La (3.105) puo essere risolta imm(g), ottenendo il valore che la variabile manipolata deve
assumer@er mantenerd/(S) = (9 in presenza di disturbi o variazioni detpoint
LCE STRICRLE 1?5%

L 6 e g u dx1D6ddetermina la configurazione del controllo in anteazione, mostrdtiima

(3.109

328 ) . I noltre all odinterno di essa sono defini-t
parametri del meccanismo di controllo in anteazione:

Gy (9
G, (9

G.(9= =funzione di trasferimento del contiare in anteazion (3.107)

Ggp(9) = G L —funzione di trasferimento dellelentertel set poin (3.108

d
Da queste risulta evidente che la strategia del controllo in anteazione dipende fortemente dalla
conoscenza del modello del processo, ovvero dalla conoscenza delle funzioni di trasfésngento
Gp. In sostanza il controllo perfetto richiede che il modello del processo rispecchi esattamente la
realta, il che é impossibile dal punto di vista pratico.
Inoltre, poiché la misura non viene effettuata sulla variabile controllata, € necessario conoscere
misurare tutti i possibili disturbi e modellarne gli effetti: nel caso in cui uno di essi venisse a mancare,

la logica di controllo sarebbe vana.
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d(s)
Meccanismo di controllo in
| feedforward d
. Processo | | T
| | 1 +
| | Vsp ’: Gy =— >
| G, (s) e
| i e
I Processo
. s |0 4y AmEEE
| |
: + | G,
| ] + _ |
m(s) ——» G,(s) —»———> V(s) | { l'
Y a) L SN — b)

Figura 3.28 a) Diagramma a blocchi di un processo generico; b) diagramma a blodciigidilcontrollo in anteazione.

In aggiunta a cio, nella realta, la funzione di trasferimento del processo non e costante nel tempt
ma varia in associazione a fenomeni quali lo sporcamento delle apparecchiature, disattivazione d
catalizzatori, etc. Di conseguenzafiak di garantire le migliori performance possibili, i parametri
dei controllori,Gq € Gp, devono essere periodicamente aggiornati.

Per quanto riguarda il processo di separ az
delle funzioni di trasfementoGq e Gp, risulta essere molto oneroso, di conseguenza la logica del
classico controllo in anteazione viene abbandonata. Tuttavia, nel Capitolo IV si prendera comunqu
i n considerazione wuna sorta di selezionetdella miglior i n
strategia di controllo da implementare per regolare lo scostamento rispetto alle condizioni di

solidificazione della C@

121



122



Capitolov

Il processo

Al l 6interno di questo capitolo viene descri
di Milano (Pellegrini, 2013) per la rimozione di composti acidi, artigolare della C@ da gas
naturale. Esso e costituito da due colonne di distillazione criogeniche, operanti a pressioni different
In particolare la colonna @tripping (dotata di ribollitore) opera ad alta pressione, mentre la colonna
di assorbimentddotata di condensatore) lavora a bassa pressione. Cio consente la purificazione de
gas naturale evitando il problema di solidificazione della,@ifico dei processi criogenici.

Il n merito a <ci,, vengono i | | usntquestiorie elesues c |
condizioni di funzionamento. Esso ~ stat® an
eseguito in modalita classisteadystate 1 cui ri sul tati vengono de

Inoltre, sono stateffettuate considerazioni sulla geometria delle varie apparecchiature, gia esistente
perché ricavata da studi precedenti (Politecnico di Milano e Tecnimont, 2013) e della sua importanz
ai fini della simulazione dinamica. Infine viene riportata una desaezdettagliata del diagramma

P&l del processo con particolare attenzione alle logiche di controllo proposte.
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4.1Lo schema di processo e le condizioni operative

Il processo appartiene alla categoria dei trattamenti di separazione cripgesseatanaltutte
le problematicheriportate nel Capitold. Occorre, dunque, rivolgere particolare attenzione alle

condizioni operative, come descritiei paragrafi successivi

4.1.1Lo schema di processo

Lo schema di processo ¢ illustrato in Figura ddlcorrente di gas naturatentenente composti
acidi viene preraffreddata nel recuperatei@05e nel surriscaldatorfe-303. In seguito € alimentata,
in condizioni prossime al suo punto di rugiadd, una prima colonnaC{301) operante ad alta
pressioneC utile che |l a temperatura dell dalimentazi
miscela perché, in questo modo, si riduce il rapporto di riflusso della seconda colddRaperante
a bassa pressione. Di ctomasaaqierome.za, | a sezione
La colonnaC-301 possiede 40 piatti. La corrente di gas € alimentata sul piatto che consente di
minimizzare ildutyal ribollitore e di ottenere un profilo di concentrazioni e temperatura in colonna
che sia il piu possibilsmooth A tal proposito, il piatto di alimentazione ottimale risulta essere
| 6ottavo. La pressione di Eesaacdefiiltucestenhacec

di stripping di una colonna di distillazione standard Al | 6 i n i gas alimentat iviene e s s a

g

]

VLV-322

el
c-302 =22 P 1321 ] y
320 Dﬂ( 319
— VLV-320
1323 | E-302
E-303
317 .
36 ‘;’/ "/ —
318
TEE
324 >
Q —>< 32 c-301

P-301

VLW-312

314 o

311

Figura 4.1 Schema di processo

124



Il processo

contattato con la corrente liquida ricircolata dalla colonna di bassa pressione, previo pompaggio. Ci
consente di separare come prodotto di fondo una corrente ricca andisponibile ad alta pressione,
che si presta ad applicazioni qgual.i l 61 ni e
aumentare il recupero di olio. In condizioni di alta pressione, come discusso nelcppitaoin
riferimento ai dati di lIimes et al. (1982), la formazione di £€6blida risulta sfavorita, data la
maggiore solubilita del composto in miscela. Se, tuttavia, la separazione fosse condotta in una so
colonna di distillazione operante ad alta pressione, non si riuscirebbe Berettma corrente di
metano sufficientemente pura e a garantire un riflusso liquido, a causa del raggiungimento d
condizioni supercritiche per il metano. Per questo motivo € stato pensato uno schema di processo c
prevedesse | 6us o adluepeessioni differénb.nne oper ant i

Il vapore di testa della colonna inferiore (correBi€), avente un contenuto di GGhe varia tra
il 6 e 7%, viene suddiviso in due correrBily e 318). La corrente318viene alimentata sul fondo
della colonna di bassa presse (C-302 |, previa espansione. Quest O
problemi: il salto di pressione & accompagnato, infatti, dalla possibile formazione di goccioline di
liquido per effetto Jouldhomson. Queste avrebbero elevato tenore dicb®, a ausa della ridotta
solubilita a pressione inferiore, potrebbe dar luogo alla formazione di ghiaccio secco, comportandt
| 6occlusione della valvola di espansione o0 I
non incorrere in questo problema,éspensato di introdurre un riscaldamento intermedio a mezzo
dello scambiatore di calord=-303 che, oltre a riscaldare la corren®l8 permette il
preraffreddamento della portata di ali ment a
calore in modo tale che, in uscita dalla valvola di espansione, presenti una temperatura
sufficientemente superiore a quella di rugiada. La corr@ifé invece viene raffreddata e
completamente condensata inaovler (E-302), in modo tale che rimanga liquida aech al | 6 us
dalla valvola di espansione. In seguito, essa viene alimentata sul ventiquattresimo piatto della colonr
di bassa pressione. La liquefazione di parte dei vapori di testa della colonna di alta pressione perme
di ridurre significativamente itluty richiesto al condensatore della colonna di bassa pressione,
riducendone il rapporto di riflusso e, di conseguenza, la sezione.

La colonna di bassa pressior@@302) possiede 30 piatti ed equivale al tronco di arricchimento
di una classica colonna distillazione. La sua pressione di testa e pari a 40.0 bar ed é dotata di un
condensatore parziale, che garantisce il riflusso in colonna. In assenza del ribollitore, la fase vapol
necessaria al contattamento e quella proveniente dalla colonna di akepeeg18). La colonna
C-302¢e adibita al completamento della separazione, fino ad ottenere una corrente gassosa di tes

contenent e preval entemente met ano. Essa S t
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dello scambiator&-305, per | preraffreddamento dell a corrente
corrente di coda, invece, costituisce il riflusso liquido della colonna di alta pressione, alla quale viene
ricircolata previo pompaggio.

Il fondo della colonn&C-302, in condizioni di lassa pressione e con una concentrazione gdi CO
i n fase | iquida relativamente elevata, risulta
di formazione di ghiaccio secco. Si rende quindi necessario specificare il contenute del2O

corrente di coda della colonra302 in modo da tutelarsi contro la sua possibile solidificazione.

4.1.2Simulazione del processo in AspdSYS

Il processo & stato simulato utilizzando il simulatore Aspen HYS¥Bmodalitasteadystate
classica, la qualeonsente di effettuare studi di ottimizzazione e valutarne le performance. Il
flowsheetche si ottiene una volta inserite le correnti e le varie apparecchiature é ripoFajaran
4.2

||—|J I
309 Yy 310
330 e 329
E-305
—
H304
322 > 321
VLV-322
320 < 319
VLV-320
3B
c-302 R
ADJ-2 J ehf
H-302
317
316 E-302
324 . RECYCLE == TEE-301
RCY-1 312 318
|
L. H301
P-301 -
314
c-301
w301
. RECYCLE2 < 311
RCY-2 VLV-312

Figura 4.2 Flowsheetel processo in Aspen HYSYS

E statoutilizzato il pacchetto termodinamico SR¥n i parametri dilefaultdel simulatorel dati
di inputinseriti per saturare i gradi di liberta del sistema derivano da studi precedenti (Politecnico di
Milano e Tecnimont, 2013) in cui essi sono stati ricavadisandosi su un appropriato

dimensionamento delle apparecchiature e sulla scelta di condizioni operative che permettessero di

126



Il processo

evitare | a f or ma z-etanoeil rafjggundinertade cordizianipdiosolidifi©azione
della CQ. Tutte le specifice assegnate alle correnti e alle apparecchiature sono riportate
Appendice, nella Tabella A.1.

La composizione dei gas in alimentazione e costituita da 7 componenti: metan@z0,
etano, HS, propano e-butano ed é stata determinata tramite sdudMaire Tecnimont S.p.A.

Per tenere conto del fatto che, nella realta, non si raggiungono condizioni di equilibrio, a tutti i
pi att. dell e colonne  stata assegnata unoef

Léali ment azi one J3D2yiane tnposta a supurto dc bolla,onentra si fissa
|l a temperatura dell 6dali mentazione vapore al/l
margine di 5 °C al di sopra della temperatura di rugiada.

Il rapporto displitting delle due corrent317 e 318 costituisce urgrado di liberta importante per
il processo perché permette di cautelarsi contro il rischio di congelamento delld fo@do della
colonnaC-302 | a zona a bassa pressione dell 6i mpi
carbonica relativamenteeelv a't a . Al l 6aument are de&l8,L amentalot at
stripping del metano, il componente piu leggero, di conseguenza la concentraziong idi fase
|l iquida aument a, e con essa | a tempepoddawdr a ¢
liquido (corrente317), aumenta la diluizione della G@ fase liquida, riducendo la temperatura di
congelamento.

Poichélacolonn€-302non pu, funzionare senza undal i me
al contattamento, un buon comprase si puo raggiungere imponendo che la temperatura sul fondo
della colonna di bassa pressione mantenga un margine di 5 °C al di sopra della temperatura
congelamento. In queste condizioni la concentrazione ¢iiC® f ase | i qui da
molar e. Per compi e Adjustt i c h es i ma dnpfoisditingfimbhé ldifrapigne r t ¢

molare di anidride carbonica dellacorreBBn on si a par i all 68 %.

413Ver i fi ca del | 6 as s ecookaE3@Ri congel amen

Poiché i vapori di testdella colonnaC-301 sono molto ricchi in metano e si trovano ad alta
pressione, quando questi esconoodaler E302in fase liquida sono ancora lontani dalle condizioni
di solidificazione della C® Tuttavia, questa considerazione non e valida a priori per il fluido in
transi zi one dicooferde802 Umalvdltdraggiante te somdizibra dli rugiada le prime
goccioline di | i gui do che si f or mecmean C&J il 61 n

composto piu pesante, e possono costituire nuclei di cristallizzazione per la formazione di ghiaccit
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secco, che occluderebbe i tubi dello scambiatore. Per verificare che cid0 non avvenga é stata
considerat a, al | 6%, anacerrentendi abrnposikisne e pressiovieSpérBa quelle

della corrente821, uscente dallo scambiatoEe302 Sono stati tracciati i profili della temperatura
effettiva e dell a temper atutlity BCOdieceze@uh,gedl almeat ba
igui da di questa corrente al wvariare del suo r &
di pressione pari a quello della corrente uscente, inferiore rispetto a quello della corrente entrante e
quindi piu critico rispetto alla solidificazionepcn s ent e di effettuare wunodail

risultati ottenuti sono diagrammati kigura 4.3

-74
-76
-78
-80 T

82 I\

-84 N
N

-86 =N
N
-88 ™

-90
-92
-94
_96 -
-08

~

temperature [°C]

——CO2 freezing temperature

temperature

1 09 08 07 06 05 04 03 02 01 O
vapour fraction

Figura 4.3 Profili di temperatura e di temperatura di
congel amento dell a foler&e30i qui da all 6i nterno
alla pressione di 45.3 bar,\ariare del titolo in vapore.

Si osservi che la prima goccia di liquido, che si forma in corrispondenza di un titolo in vapore
pari a 1, presenta un margine di 5 °C superiore alla temperatura di congelamento. Tale margine cresce
al diminuire del rapportoicvaporizzazione, perché aumentano la condensazione del metano e il suo
effetto sulla diluizione dellaCO Ldéassenza di congel amento qu
dello scambiator&-302

4.1.41 prodotti

| risultati ottenuti riguardo a portateceo mp osi zi oni del l e correnti

riportati in Appendice, in Tabella A.2.
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La purezza in metano della corrente di distillato € limitata in piccola percentuale dalla presenze
di azoto incondensabile. Il recupero in metano e praticancentpleto e pari al 99.99%.

La corrente di coda é ricca in anidride carborgcacido solfidrico. oltre contiene tracce di
etano, propano e butano. Essa si ternodwvymacinsedt a l
esauriti, pressurizzandolnuovamentee permettendo a quantita di idrocarburi, altrimenti non
recuperabili, di risalire in superficie. Diversamente, si puo essere interessati alla separazione dec
i drocarburi l egger i dal | 6ani dr i de samare femplicgec a .
da portare a compimento, vista la tendenza di alcune miscele di idrocarburi e gas acidi a formar
azeotropi. | metodi piu comunemente utilizzati per la separazione di miscele azeotropiche sono: |
pressure swing distillatigrche consisteenl | 6ut i | i zzare una seconda
ad una pressione differente dalsiaziponeadel Ind
la distillazioneestrattiva che consi ste nel | 6ienttaine) chairfluenza e d
la volatilita di uno dei due eoponenti della miscela o la distillazione azeotropica, nel caso in cui il

componente aggiunto formi un azeotropo con un altro componente della miscela.

4.2 Le dimensioni delle apparecchiature

Al fini dell a simulazione dinamica del prc
delle dimensioni di tutte le apparecchiature, in particolare per il calcolo ltgdlip da parte del
simul ator e. I dat i sul l e tdermeon sd ®Inli & avnebni geonnt:
simulatore Aspen HYSY% nel | aRatn@z idonecifascuna apparecch
(Politecnico di Milano e Tecnimont, 2013) hanno permesso di ottedenensionamenti ottimali ed
i disegni raffiguranti la gaoetria delle apparecchiature. Questi sono riportafijgpendice (Figure
A.1-A.8, Tabelle A.3A.8).

E importante sottolineare il fatto che venga assegnata una quota rispetto al livello del suolo pe
| 6accumul at ore di ri fl dibassa pressigne €io perdmettt che \d sianad e
battenti di liquido sufficienti ad evitare che le pompe entrino in condizioni di cavitazione.

Nei termini di questa trattazione la lunghezza e le dimensioni delle condotte non sono state

considerate.
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4.3 1l diagramma P&l

Lo schema P&IPRiping and Instrumentatignanche denominatechema di marciarappresenta

tutte le linee di collegamento tra le apparecchiature e tutti gli strumenti di un impianto al fine di

consentire:
T 1o sviluppo dell;6ingegneria di dettaglio
T Il éanalisi di operabilit”™ dell é6i mpianto dal
T la determinazione dell e modalit”™ di avvian
Nello schema P&l sono riportate in particolare:
T tutte | e apparecchiiantoure e | e macchine del
1 tutte le linee di processo (comprese quelle secondarie, di avviamento, svuotamento, sfiato,

T

etc.);

le utilizzazioni dei fluidi di servizio complete degli organi di intercettazione, controllo e
regolazione legati al processo;

la strumentazione compéerelativa alle apparecchiature e alle linee

ogni altro elemento giping installato sulle linee e sulle apparecchiature come passaggi
visivi, filtri, compressori di dilatazione, riduzioni, attacchi di servizio, etc.;

le installazioni tipiche sulle linee e sugli apparecchi per sfiati, spurghi, attacchi per la
campionatura, prese di pressione, prese di temperhtdpassper saracinesche e gruppi

di scarico della condensa;

le indicazioni di eventuali limiti di fornituar.

Per quanto riguarda la strumentazione, le catene strumentali riportano in particolare:
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il tipo di organi di strozzamento (flangia tarata, tubo venturi, etc.);

gli strumenti da montare in linea (misuratori di portata ad area variabile, contatori, etc.);
| 6ubi cazione degl i strument i (i n campo,
il tipo di visualizzazione della misura (indicazione e/o registrazione);

il tipo di intervento dei sistemi di allarme e/o blocco (massimo/minimo);

| 6al |l acci ament o a c abgsehisdqeenzali a circui

ti

la posizione che devono assumere le valvole servoazionate in mancanza di alimentazione

(aperta d-ail Open= FO, chiusa ¢-ail Closed= FC, bloccata &ail Locked= FL);
il corredo meccanico degli strumenti in linea e delle valgeleroazionate (volantino di

comando manuale, valvole manuali di intercettaziobgjpass etc.);



Il processo

il
1

l e modal it”™ di scarico dei campioni anal

i collegamenti software.

4.3.111 diagramma P&l del processo edaca di controllo proposta

Il diagramma P&l del processo € stato tracciato da Politecnico di Milano e Tecnimont, ed é

riportatoin Appendice, in Figura A.9.

In riferimento a tale diagramma lo schema di controllo proposto prevede quanto segue:

T

[6al i maendoreent808) @ i nviata all 6i mpianto in
regolazione € costituito da wontrollore di portata con regiatore associatd=C+FR)
disposto in sala controllo, che riceve un segnale di misura e ganesggnale di
regolazione imiato alla valvola

La valvola di regolazione & dotata di un corredo meccanico standard costituito da due
valvole di intercettazione con valvola di spurgo e da una lindg-gdasssulla quale e
disposta una valvola a globo. €sia configurazione consente la manutenzione o la
sostituzione della valvola di regolazi ol
all 6i mpi ant o;

A monte delloop di controllo di portata sono posizionati indicatori di temperatura e
pressione ed wvalvola per fermata di emergenESDV= Emergency Shutdown Va)ve

la corrente di alimentazione attraversa gli scambi&@05edE-303e viene inviata alla
colonnaC-301 in regolazione di pressione. Il controllore di pressione della corrente
entrantenella colonna é posto in sala quadri ed accoppiato al controllo della pressione in
testa alla colonna. Nel |l accoppi amento
pressione della corrente entrante € asservito al controllo della pressione ialléesta
colonna.

Anche in questo caso un sistema di valvole di intercettazione con spurgo e loyea di
passconsente la manutenzione della valvola di regolazione.

A valle del controllo di pressione & posto un indicatore di temperatura;

il livello del liquido sul fondo della colonn@-301 é regolato intervenendo sulla portata

di liquido prelevata dal fondo della colonna stessa. Il segnale € inviato ad un indicatore di
livello LI posto in campo e ad un controllore di livdllG posto in sala quadri. La valvola

di regolazione e dotata di un corredo analogo ai precedenti. Essa & preceduta da u

indicatore di temperatura@l, da una valvola per fermata di emergeE&ZDVe da un
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trasmettitore di portat&T che utilizza come elemento primario di misura una flangia
tarata e che invia il segnale ad un indicatore di porfdtaA valle della valvola di
regolazione sono posti indicatori éniperatura, pressione e portata;

la regolazione della temperatura di coda in colonna di alta pressione € realizzata grazie ad
un appoko controlloreTC, disposto in sala quadri, che interviene sulla portata di fluido
riscaldante (una miscela di acqua e glicol) alimentato al ribollEe381;

sulla colonnaC-301sono predisposti inditari di temperatura e pressione;

in testa alla colonna di alta pressione sono posizionati un indicatore di temperatura ed un
controllore di pressionehe agisce suna valvola di regolazione posta sulla linea dei
vapori di testa della colonna. A valle di essa e posta una valvola perdetineatergenza

ESDV. Come illustrato in precedenzguestocontrollore invia un segnale anche al
controllore della pressione della corrente entrante nella colonna.

Inoltre e previsto un sistema di valvole di sicurezza, che convogliano gli scarichi gassosi
ad un collettore;

la logica di controllo proposta per evitare il congelamento prevede la misura della
temperatura del liquido di coda della colonna di bassa pressi862e della portata dei

vapori di testa della colonna di alta pressione. | due segnali sono inviati ad un modulo di
calcoloTY connesso ad un controllore di portkta, la cui valvola di regolazione e posta
sulla Iinea dell 6al i mesBdalrz Sosianzyuesta aleotae d e |
regola il rapporto dsplitting dei vaporidella colonna di alta pressione;

la temperatura del vapore alimentato alla colonna di bassa pressione e controllata agendo
sulla valvola di regolazione posta sulla lineabgipassdello scambiatord=-303. I
controllore riceve anche un segnale riguardo alla pressione in testa alla €&i80ga

la temperatura del liquido alimentato alla colonna di bassa pressione é controllata agendo
regolando la portata di fluido refrigeranteil@ie) inviata akcooler E302 Il controllore

riceve anche un segnale riguardo alla pressione in testa alla c@eB®a Il cooler
prevede un sistema dialvole di sicurezzegp e r evitare | daccumul o
incondensabiliche sono inviati al c@ttore;

entrambe le alimentazioni della coloni@&302 sono inviate ad essa in controllo di
pressione. Le valvole di regolazioseno dotate del solito corredo (valvolebgipasse

spurgo);

il livello di liquido sul fondo della colonn&-302 € regolato itervenendo sulla portata

della corrente liquida prelevata dal fondo della colonna stessa e ricircolata alla colonna



Il processo

C-301 Il segnale € inviato ad un indicatore di livelloposto in campo e ad un controllore

di livello LC posto in sala quadri. Per evitare che la sua perdita di carico provochi
condi zioni di <cavi t aR30lAnaealvalddirégolazionepostad d €
a valle di guestoul ti ma,;

sulla colonnaC-302sono predisposti inditari di temperatura erpssione;

in testa alla colonna di bassa pressione sono posizionati indidatemperatura e di
pressionelnoltre e previsto un sistema di valvole di sicurezza, che convogliano gli
scarichi gassosi al collettore;

T il valore del | i didfludsooe ripodaltolswodaun mdicatdrépasto mr e
campo.Inoltre esso viene regolato tramita controlloreLC che agisce sulla portata di
fluido refrigerante (glene) inviata al condensatore;

T anche | daccumul at or e didiwvalvol tisfiers ahe scarichmot a t
gas al collettore. La sua pressione e regolata agendo sulla portata di metano prelevat
dal | 6i mpi ant o. La valvola di r e geeB05adzeéi o n ¢
anchdéessa dot at attazioad ebypass A valle di esda sonio présenti ¢ e
indicatori di pessione, temperatura e portata,

9 ilcontrolloed el | a portata di riflusso | iquido
controllo della temperatura in testa alla colonna di bassa prep&hé riceve anche la
mi sur a di .Sulladirea deuriflusso tiqaido a monte della ponip802A &
posta una valvol&SDVper la fermata di emergenza;

1 sulle correnti di mandata delle pompe301A/Be P-302A/Bsono disposti gli indicatori
di pressionePl, montati localmente, e le valvole di non ritorno. Inoltre sulle linee di
aspirazione e di mandata sono presenti v
pompa di riserva quando necessario e per spurgare le lineerdzasp e dmandata.n
mandata sono previsssmchedelle linee di rimando alle apparecchiature
Contro il pericolo di cavitazion@iene assicurato un battente idrostatico (4 metri di
el evazione sia per |l a colonna di bassa |

Lo schema P&l descritto costituisce il fondamento su cui si € basata la configurazione della

simulazione dinamica.
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L a simulazione dinamica

In questa sezioneiene descrittal funzionamento del simulatore dinamico Aspen HYSYS
Dynamics, con particolare attenzione rivolta al modello dinamico e al metodo numerico di
integrazione di equazioni differenziali da esso adottati. Inolegonoillustrati nel dettaglio gli
aggiustamenti apportati alEimulazionesteadystate descritta nel capitolo precedente, al fine di
evitare | 0insorgere di bpgdea brhukatore dirdmico.cllssimalatoteo
dinamico viene wiato partendo dalla simulazione steady-state a seguito di una fase oscillatoria
i ni ziale necessaria per | 6adattamento dei pr
possibile ottenere una simulazione del processo in condizioniidieexjazionario. Questa € la base
per le analisi dinamiche effettuate nei capitoli seguenti. Inoltre, basandosi su valori di primo tentativc
Afconsigliatio, si determinano i valori dei p
di condizimi di instabilita. Infine viene descritta la logica di controllo da implementare per impedire
la solidificazione della Cg) illustrando nel dettaglio le considerazioni effettuate per la scelta della

miglior configurazione e il criterio utilizzato pertining del controllore.
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5.1 Il simulatore dinamico Aspen HYSY®ynamics V8.0

Come precedentemente descritto nel Capitolo IIl, la modellazione della dinamica di un processo
e fondamentale per la sua progettazione e per la sua conduzione. Attrageraddaione dinamica

e possibile effettuare:

T Il 6ottimizzazione del processo,;

1 la selezione della miglior logica di controllo;

1 le valutazioni di sicurezza,

1 le transizioni tra condizioni operative differenti;

1 le condizioni distartup o di shutdown(lo shutdow non viene analizzatin questa

trattazione).

Aspen HYSYS DynamicsV8.0 permette agli utenti di convertite simulazionisteady statén
simulazioni dinamichd.a modalita dinamicai@teramente eseguibile dal classico ambiente di lavoro
di Aspen HYSYS e utilizza gli stessi dati dinpute gli stessi pacchetti termodinamici.

Tuttavia le equazioni del modello dinamico sono leggermente differenti, poiché tengono conto
delle variazioni nel tempo. | bilanci materiali, energetici e di composizione, inclugdotermine
aggiuntivo di Aaccumul o0 che consiste in una ¢
equazioni differenziali non lineari, per le quali non esiste alcun metodo di risoluzione analitica.

Viene quindi adot t adaerminandoniltcangortanentmdelg@rocessarie r i C ¢
intervalli di tempo {ime step) distinti. Piu piccolo € il passo di integrazione, piu la soluzione
calcolata si avvicina alla soluzione antméitica
steps piccoli, € in contrasto con i lunghi tempi di calcolo richiesti. Un buon compromesso e
raggiungibile utilizzando il passo di integrazione piu grande possibile, che consenta il mantenimento
di un grado di accuratezza accettabile senza raggiungereiocoindiznstabilita.

Siricordi che, in generale, sebbene i risultati forniti dalla simulazione siano rispettosi del modello
da essa adottato,  compito dell b6utilizzatore

esperienza, che questi siaggnsati e consistenti con la realta fisica del processo in esame.

5.1.11l modello matematico

La maggior parte dei sistemi tipici dell dinge
o di temperatura nelle tre dimensioni dello spazijoy(e z) e nel tempo. Se si volesse modellare

matematicamente un sistema di questo tipo, si otterrebbe un sistema di equazioni differenziali alle
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derivate parziali o PDE<Pértial Differential Equationg. In tal modo si otterrebbe unodello a
parametri distribuiti
Ignorando i gradienti nelle tre dimensioni dello spaxjg € 2), si ottiene unmodello a parametri
concentrati(lumpedmode), in cui tutte le proprieta fisiche sono assunte uniformi nello spazio e in
cui si considerano solamente i gradientiteehpo. Questa semplificazione permette di descrivere il
processo utilizzando un sistema di equazioni differenziali ordinarie o ODisméry Differential
Equationg, che € molto meno rigoroso di un sistema di PDEs, ma che permette una considerevol
riduzione dei tempi di calcolo. Per la maggior parte dei problemi, i modelli a parametri concentrati
forniscono soluzioni che approssimano ragionevolmente quelle dei modelli a parametri distribuiti.
Aspen HYSYS utilizza modelli a parametri concentrati per éulé operazioni unitarie in esso
di sponi bili. Di conseguenza, S i i potizza <c¢h

equilibrio non vi siano gradienti di temperatura e di composizione.

5.1.2Le equazioni di bilancio

Le equazioni di bilancic o st i t ui scono | a base, non sol c
simulatore Aspen HYSY% ma di tutti i probl emi riguar
materiali, di composizione e di energia sono gli stessi utilizzati dal maleldy statea ecezione

del termine di accumulo che tiene conto delle variazioni nel tempo.

5.1.2.1Bilancio di materia

La conservazione della massa  garantita d:¢

Velocita di accumulo di massa flusso di masstaasie -

. 51
flusso di massa uscente ®.D

In riferimento al semplice serbatoio perfettamemiscelato, gia considerato nel Capitolo Il

(Figura 2.2), il bilancio di massa puo essere scritto come segue

d(r,V)
o =Fr. -F 2
dt [ o g (5 )
doveF; = portata di alimentazione entrante nel serbajoi, densi t =~ d e,k @odatai me

di prodotto uscente dal serbatoj@,= densita del prodottd/ = volume del fluido contenuto nel
serbatoio.
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Léoequa®Zd onana semplificazione dell édequazione
Aspen HYSYS che considera anche altri fameni come la vaporizzazione, le reazioni, le variazioni

di densita, etc.

5.1.2.2Bilancio di componente

Il bilancio materiale per un singolo compongrped essere scritto come segue:

Velocita di accumulo di energia  flusso di enxrgntrante -
flusso di energia uscente calore fornito altsima + (5.3
calore generato dalla reazione lavoro commudal sistem:

Il flusso entrante o uscente dastema puo essere di tipo convettibollk flow) 0 molecolare
(diffusivo). Mentre i flussi convettivi costituiscono la maggior parte dei flussi entranti o uscenti da
un sistema, i flussi diffusivi diventano significativi solo in presenza di elevate mupetdrfacciali
specifiche tra le fasi.

Considerando nuovamente il caso del serbatoio perfettamente miscelato si ha:

d(C,V) _

T - FiCji 'FoC]o R \ (5.9
dove Cj = concentrazione dinella corrente in entrat&j, = concentrazione dinella corrente in
uscita,R = velocita di generazione i

Per un sistema cddC componenti si avranndC bilanci di componente. Tuttavia, il bilancio di
massa globale e i bilanci di componente non sono tra di loro linearmente indipendenti. Di

conseguenza se si considera il bilancio globale, si scriM@io1 bilanci di componente.

5.1.2.3Bilancio di energa

Il bilancio energetico € scritto come segue:
d .
Glurk F)Vg®(y k& FFsly k 1) 7R QH(wFR FR (59

dove u = energia internak = energia cinetica; = energia potenzialey = volume del fluido,
w = lavoro compiuto dal sistem&, = pressione del reattor® = pr essi one del | 6al
Q = calore fornito al sistem&) = calore generato dalla reazione.

Il flusso di energia pud sussistere sia per conduzione che per convezione. Il calore fornito al

sistema puo essedétipo conduttivo o radiativo.
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Per un generico reattore CSTR con rimozione

%é(wk F)Veasy & FEs(v k +) 7@ Q+(w FR FB (5.6

5.1.3Metodo di soluzione

|l nt egrando | 6 e q dYadz=if(g) treeil techpot, & ildempoty+z Si catiene::

Y=Y, 4R (9 d (5.7
th
Aspen HYSYS risolve le equazioni differenziali ordinarie utilizzando il metodo di Eulero
I mplicito. Esso consiste sempl Yuctamt ihrmetododeil | 6
rettangoli. In termini grafici (Figura 5.1), cid consiste nel tracciare un segmento orizzontale di
lunghezzah (il passo di integrazione), che va dal tentipal tempotn+1 sul diagrammd(Y)-t. Léar e
che si trova al di sotto del grafico della funzione e approssimata dal rettanigolghdizzdn e altezza

fa+1(Yn+1), Si puod quindi scrivere:

Yo=Y, (Y ) (5.9
| |
f(Y) | fou f(Y) :
| |
\ | Area :_[ AT)dt : : Area = (f,,)h
I | | |
| | fn | |
[ | | 1
tn tn+1 a) t.n tn+1 b)

Figura 5.1 a) Integrazione esatta; b) metodo itangoli (Eulero implicita)

Il metodo di Eulero implicito € in grado di gestire bene i siswifij cioé sistemi per i quatierti
metodi di integrazione possono diventavenericamente instabjla meno che non si scelga un passo
di integrazioneestremamente piccald& un metodo implicito perché la funzione viene valutata al
tempotn+1. | parametri di integrazione, come ad esempio il passo di integrazicssgnooessere
speci ficat integraoidol al ad e miemme d% Il pAssopiantegrayiore Pud essere
manipolato al fine di incrementare la velocita di calcolo o la stabilita del sistema.

Per la simulazione del processo in questione e stato necessario assegnare un passo di integrazi

piuttosto piccolo: 0.01 secondi. Questo e stato fatto per evitare la comparsa di messaggi di errore ©
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t i pMinimum tray residence time is smaller thatiies the column integration step sizghe
comporterebbe | 6o0otteni mento di risultat:i non a

si sono rivelati relativamente lunghi (undora ¢

5.1.4Strategia di integrazione

In Aspen HYSYS Dynamics i calcoli vengono eseguiti con frequenze differenti per la
risoluzione dei bilanci di:
1 volume (pression#lusso);
1 energia;
1 composizione.
| calcoli relativi a queste grandezze non vengono risolti simwdtarate ad ogni passo di
integrazione, poiché cio sarebbe molto dispendioso a livello computazionale. Il compromesso che si
raggiunge é la soluzione dei bilanci con frequenze differenti: le equazioni di prefsgmmesono
risolte ad ogni passo di integiane, i bilanci energetici sono risolti ogni 2 passi di integrazione,
mentre i bilanci di composizione sono risolti ogni 10 passi di integrazione. | bilanci di composizione
sono risol ti meno frequent e me nhokEupdeadg b camlaaret r i p
in maniera molto pit graduale rispetto alla pressione, alle portate o alla tempekspaallYSYS
Dynamic Modeling Guidg2017).

5.21l processo: dalla simulazionsteady statealla modalita dinamica

Il punto di partenza per ogni sifazione dinamica in Aspen HYSYS la classica simulazione
in modalita steady stateQuesta contiene tutti i dati daput basilari del sistema: componenti,
operazioni unitarie, pacchetto termodinamico, etc. Partendo dalla simulazione del prostssdyin
state descritta nel @pitolo IV, sono state introdotte una serie di modifiche necessarie ad una

model |l azi one adeguata e al funzionamento corr e

5.2.11 | Dyrfamics Assistait

| | DynAmics Assistant ~ toal mlel simulatore che permette la visualizzazione degli
aggiustamenti che é necessario effettuare per la corretta esecuzione del programma e suggerisce
eventuali cambiamenti da adottare. Esso fornisce delle linee guida, e non e in grado di rimediare a

tutti gli eventualiproblemidel simulatore.Buonaparte di essidowanno essere risolti o aggirati
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Dynamics Assistant = e <

General | Streams | Pressure Flow Specs | Unknown Sizes | Tray sections | Other | User ltems |

The assistant has identified the following items for consideration.

If you are using non-uniform tray , you may lose the information by chosing "Make Change”.

Make changes
Disable stream pressure specifications
Disable stream flow specifications
Enable stream pressure specifications
Append new valves and streams
Enable pressure flow equations not pressure drop
Miscellaneous specification changes
Pressure flow k values not known

Tray section pressure profile needs attention X

[ About... | [ Preferences... | [T] Save steady state case

[ Analyze Again | [ Make Changes | Cancel |

Figura 5.2 Schermata déiDynamics Assistant

dal |l utilizzatore, che si baser”™ sul proprio
InFigura5.2 r i por t at oDynhamicspAasistate | cl cor rdiesspadindent e al
processo in questione: viene mostrato un elenco degli aggiustamenti che & consigliabile attuare:

9 disable/enable stream pressure specificatidres specifiche di pressiordevonoessere
assegnate solaamnt e al l e correnti terminal. (ent
guando esse sono esposte a una sorgente esterna a pressione costante, come ad eser
| 6at mosfera o un giaci mentadl| 6L enpp raend i an
determinate dalle apparecchiature alle quali sono connesse;

1 disable stream flow specificationisflussi di portatadevono essereausatisolamente da
differenze di pressione dalle potenze fornite ad apparecchiature quapioepe o i
compressori;

1 append new valves and streaengono inserite delle valvole sulle linee per manipolare
pressione e portata come nelle situazioni reali;

1 enable pressurdlow equations not pressure dropissare le perdite di carico delle
apparecclit ure ~ poco realistico: |l e portate
alle differenze di pressione e alle resistenze al flusso, e diventano nulle quando le pressior
sono equalizzate. Le specifiche che fissano le perdite di carico sono instmra

questo processo natu rale;
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1 miscellaneous specification chang&ono cambiamenti di vario tipo che riguardano:
| 6atti vazi oregual gressureper p misceatos (sifimiscelano solamente
correnti alla stessa pressionk) yimozione dellespecifiche di pressione neesselgin
modalita dinamica la pressione dei serbatoi & determinata dai limiti fisici, dai battenti di
liquido e dalle correnti ad essi connesse), assegnazione delle specifiche sulle potenze
fornite alle pompg
1 pressure flowk values not knownPropone dei valori per le resistenze al flusso nelle
apparecchiature in cui queste non sono note;
9 tray section pressure profile needs attentidangono identificati i tronchi di colonna in
cui la perdita di carico totale assegnataimutazionesteady stat& inconsistente con
guella calcolata dal modello dinamico. Avviando colonne di questo tipo in modalita
dinamica, saranno necessarie alcune iterazioni prima di raggiungere condizioni stabili. I
AiDynamics Assistadt p r o p 0 n e mentm delke diengnei@i dei diametri delle
colonne, in modo tale che i nuovi valori delle resistenze per i flussi di vapore rendano le
perdite di carico assegnate in modaditéady stateonsistenti con il modello dinamico.
Cliccandadvake Chaigegsstt it ie | e modi fiche spuntate
automati camente dal simul ator e. Poi ch®, come d
ridimensionamento delle apparecchiature, con valori diversi rispetto ai dati di progetto, questo
suggerimento non € stato spuntatBigura 5.2 . Di conseguenza, all 6av
dinamica, ci sara una fase, alquanto instabile, di adattardenpwofili di pressione nelle colonne a
quelli calcolati con il modello dinamico.
Una volta superatagust a sorta di transitorio iniziale,
steady statecioe una simulazione dinamica del processo in condizioni di regime, con tutti i valori
delle variabili costanti nel tempo. Questa costituira il punto di parigerzia successiva analisi delle

risposte dinamiche.

5.2.21l flowsheetin modalita dinamica

La configurazione finale délowsheet riportata inFigura 5.3 Per far fronte ad alcune esigenze
del |l 6analisi dinamica, e pnilealdagrandaP&FiguraA%i mul a

in Appendicg, sono state apportate ulteriori modifichdlavsheetlel processo in Aspen HY P,
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5.2.2.1Modifiche apportate alla configurazione gebcesso

Le modifiche apportate alla configurazione del processo riguardano:

T

i bacini di raccolta di fondo colonpahe vengono simulati utilizzando i serbatoi fittizi
esternV-100 FeV-200F Le piccol e correnti wvapnere a ¢
dei 10° kmol/h) vengono liquefatte tramite doolers fittizi E-100 F ed E-200 F,

impostando dei controllori che mantengono nullo il rapporto di vaporizzazione
manipolando duties

i condensatore e | 6accuGBi2 chevengomo sanulatir i f | u
come unbébunica apparecchiatura, ovvero co0me
stata apportata al fine di evitare hag del programma che, anche cdatiespiuttosto

spinti, non prevedeva la liquefazione dei vapori di testa.

5.2.2.2Modifiche apportate alla logica di controllo

Le modifiche apportate alla logica di controllo sono le seguenti:
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T

i controllori che regolano la pressione delle correnti di alimentazione alle due colonne,
312per la colonna di alta pressior®0e 322per la colonna di bassa pressione, vengono
eliminati. La pressione nelle due colonne, infatti, € controllata molto bene agendo
sull 6apertura delle rispettive valvole di
riguarda la correntd12 un controll@e di pressione posizionato a valle del controllore di
portataFC-309e nt r er ebbe i n conflitto con questoéul
i valori delle potenze fornite alle pompe sono oggetto di manipolazione da parte dei
controllori, poiché esse necessitalnessere adattate durante il passaggio alla simulazione
dinamica. Infatti, il simulatore dinamico, per calcolare i gradienti di pressione, considera

i battentdi di |l iquido e | 6el evazione dell
modalitasteadystate

i due controllori di temperatura delle due colonne vengono sostituiti con un controllore

che mantiene il rapporto Boilup della colonna di alta pressione agendodsuy fornito

al ribollitore, e con un altro che mantiene il rapporto di riflussiladcolonna di bassa
pressione agendo sulla potenza fornita alla poPy382 Queste modifiche vengono

attuate per non iperincolare il sistema e per evitare instabilita dovute al simulatore;
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1 icontrollori di livello del ribollitoreE-301e del fondo calinnaV-100 Fvengono associati
a delle pompe fittizieP-100 Fe P-200 F, a cui vengono assegnate potenze molto basse.

Questo per evitare un errore del simulatore, che prevedeva la presbazkfthws

5.2.31 parametri dei controllori

Prima di avviare la simulazione in modalita dinamica, sono stati assegnati ai controllori i valori
dei parametri suggeriti nella guidaAspen HYSYS Dynamics V8(Levine, Dissinger, 2013). Essi
sono riportati inTabella 5.1

Tabella 5.1. Parametri dei @ntrollori suggeriti dallaguida Jump Start: Aspen HYSY ®ynamics V8(Levine,
Dissinger, 2013)

Sistema Ke U [min] (b [min]
Portata 0.1 0.2 0
Livello 2 10 0
Pressione 2 2 0
Temperatura 1 20 0
Perevitare di destabilizzare il sistema con

simulazione dinamica, tutti i controllori sono stati impostati per funzionare come semplici controllori
P. Inoltre, laddove i controllori agiscano su potepzsu carichi termici, questi ultimi sono stati

I mpostati al fine di variare allodéinterno di
in modalitasteady state

Arrivati a questo punto € stato possibile avviare il simulatore in modaliégmita. Come era
stat o prRysames Assistdod,| ha avuto | uogo una fase |
all 6adattament o dei p r stehdy $tata qdelli dghla neodakta dinaneca. d e |

Questo transitorio non € stato complaente privo di importanza, poiché ha permesso di
identificare una nuova, e piu soddisfacente configurazione per i parametri dei controllori, tramite ur
sorta dituningi manual e 0.

Non essendo stato possibile effettuaretwming rigoroso per tutto il progsso, data la grande
difficolta del problema sia in termini di impostazione che in termini di risoluzione, sono stati cioé
individuati dei valori per i parametri dei controllori che permettessero il raggiungimento di condizioni
di regime stazionario,evitad 0 | 6i nsor ger e di instabilit?”

La configurazione definitiva per i controllorirgoortata in Appendice, in Tabella A.9.
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Si osservi come | a configurazione finale pre

integrali) per tutte le variabili dirpcesso Cio permette il raggiungimento di condizioni di regime

stazionario prive doffset L O6i pot esi di utilizzare controll or
i n quant o, all 6interno del simul at aumasortdde var.i
Arumored dovuto all déi mprecisione dell édintegrat

pendolazioni dei segnali dutputdei controllori, e quindi instabilita.
La simulazione in condizioni di regime ottenuta costituisce la batdtdile analisi dinamiche

successive.
5.31l controllo della temperatura di solidificazione della CO

Loul timo controllore che rimane da installare
di ghiaccio secco. Innanzitutto € stata individuata ez i one del | 6i mpi anto che
si trova in condizioni di maggior rischio rispetto alla solidificazione della. ®@r effettuare questa

analisi, sono state confrontate le temperature effettive con quelle di congelamento di alcune correnti

e dialcuniholdupd el | 6i mpi ant o: i ri stabelad®i ottenuti son
Tabella5.2 Confronto tra | e temperature effettive e |«
le denominazioni delle apparecchiature e dadleenti sono effettuate in riferimento alfggura 5.3
Corrente/Holdup T[°C] Ttreeze[°C] O treeze= T T Ttreeze[°C]
C-301 (piatto 1) -75.40 -111.8 36.41
C-301 (piatto 2) -70.45 -111.8 41.36
C-301 (piatto 3) -61.97 -111.8 49.83
3161 (liq) -75.45 -82.18 6.726
321 -83.54 -94.6 11.06
322 -84.55 -94.32 9.769
3181 (liq) -75.76 -81.95 6.188
319by1 (liq) -75.68 -82.01 6.326
C-301 (piatto 30) -82.83 -87.83 5.001
C-302 (piatto 29) -84.06 -111.8 27.76
323 -82.74 -87.88 5.139

Le temperature dt ongel ament o sono st atlitgd Aspan&lYS¥8:nat e s

ACO. Freeze Oui Come prevedibile, la sezione piu critica rispetto al congelamento corrisponde
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a Iholdupdi liquido sul piatto della colonn@-302, interessato da bassa pressitvassa temperatura
ed elevato contenuto di GQ e correnti con la notazione (liq) corrispondono a correnti gassose poste
a valle di valvole di regolazione e a monte delle valvole di espansione. Esse sono interessate dal
formazione di goccioline diliquml, t utt avi a p eTkeezes Ma@nBeheerelativamente n t
el evato a causa dell 6alta pressione.
Nel seguito dell a tr atTheasmiifavansempre dferimento a qusllo | a
della sezione piu critica, ovvero del liquidosull ul t i mo pi atto dell a col
La logica di controllo da adottare deve essere in grado di mantenere il margine di sicurezza c
5 AC [iefe A fallprompsito & possibile installare un controllore che manipoli il rapporto di
splitting delle due correnti, liquida e vapore, alimentate alla colonna di bassa preSsi@ze
Loef fett o gsplatihgsullaconuentraziane di@Sul fondo dellaolonna di alta pressione
e gia stato descritto neb@itolo IV. Peragire slirapporto displitting & possibile operare in due modi:
installare una valvola di regolazione sulla linea del vapore, oppure sulla linea del liquido. Sebbene |
schema P&l preliminare del processo pr dénexeda
del vapore, sono state comunque studiate diverse logiche di controllo al fine di selezionare quell

meglio performante.

5.3.1Tempo caratteristico del sistema

Innanzitutto, partendo dalla simulazione dinamica in condizioni di regime stazion@spém
HYSYSP® Dynamics, si cerca di ricavare il tempo caratteristico del sistema rispetto alla solidificazione
della CQ. Questo sara utile per la selezione del tipo di controllore da installare (P o PI). Poiché la
temperatura di congelamento a una datagioee € direttamente correlata alla frazione molare di
anidride carbonica, guestodultima  stata sce
caratteristicoCome mostrato ifigura 5.4 é stata assegnata una variazione ad impulso dellarfeazio
molarediC@Qnel | a corrente di al i MmOt adidome ealviad il n
intercorre tra | o6impulso in alimentazione e
COsul |l 6ul ti mo pC-202corospodadl tengpo caratteristico del sistema.

L6i mpulso  indotto ad un tempo par. & 5
sull dul ti mo piG302raggiuage lills@w massiinm a cirea 12.4 min. |l tempo
caratteristico del sistema risuktasere quindi pari a 7.4 min.

La risposta del sistema  relativamente | er

anche per questoopdi controllo contribuirebbe a raheare ulteriormente il sistema.
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100% 8.15%

90% 8.14%

£ 80% = 8.13%
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[
o o
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£ 50% £ 8.10%
N ()

8 40% & 8.09%
ko] %]

g 30% £ 8.08%
= o

20% ~ 8.07%
=

10% O 8.06%

0% 8.05%

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24 0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20 22 24
time [min] time [min]
a) b)
Figura 5.4. a) concentraziondiCO;i n al i ment azione all 6i mpubhdtaltbmocphactt

colonnaC-302

Tuttavia, dal momento che | 6obiettivo da per s
eventualioffsetp e r Twéezknongpono tollerabili, si € comunque scelto di utilizzare un controllore di

tipo PI, a scapito della velocita di risposta.

5.3.2Perdite di carico sulle linee liquido e vapore

Come precedentemente descritto, la valvola di regolazione puo essere instilialiaea del
vapore oppure su quella del liquido. Una prima indicazione riguardo a tale scelta puo essere ottenuta
studiando | 6andamento dell e perdite di carico

ovvero guella con le perdite di cewipiu basse. | valori delle perdite di carico possono essere calcolati

come segue:
I:]:3/l'a1pore :Fl)%ls F?%ZO (5-9)
I]:I’iquido :FC)%l? P322 (5-1Q
Partendo sempre dalla simulazione in Aspen HY3¥Scondizioni di regime stazionario, si &
studiato | 6andamento dinamico delle due perdi
VLV-316, utilizzata dal controllore che regola la pressione nellacolGrd@l. Tr ami t e | 6doggd
HYSYS® fiTransfer Functiod =~ possi bil e mani pol are ainppti aci me
dell a simulazione. Il n gquesto caso  stata asse

della valvolaVLV-316 calo del 10% in 10 minuti. Il grafico dei ukati che si ottengono é riportato
in Figura 5.5 Si osserva come le perdite di carico inizialmente diminuiscano, in associazione alla

diminuzionedi portataprovocatadalla chiusuradella valvola. La chiusura della valvola provoca
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Figura 5.5. Andamento delle perdite di carico delle linee
liquido e vapore per una variazione dell 6
VLV-316. rampa decrescente con calo del 10% in 10 minuti.

anche un aumento di pressione della cold3®1 poiché ne impedisce la fuoriusciei vapori. Di

conseguenza, una volta esauritasi l a vari az
aumentano.

C possibile osservare che |l e perdite di car
sempre inferiori rispetto a qlele del |l a | inea dell 6ali mentazi

pressoché costante. Quindi, in accordo con questa prima analisi, risulterebbe convenient

| 6i nstall azione della valvola di regol azione

5.3.3Analisi delledifferenti logiche di controllo

Sono state eseminate due | og iTiehadornd a5 €Cosonb r o |
principalmente due:
1 controlloinretroazione | a var i abi MTrexsesso ¢ gifedail sud \alore i
di setpointa 5 °C;
T control |l o i:lavafiahile toat@lata @ilragpmorto tra le portate delle correnti
318e317. Esso non costituisce un vero e proprio controllo in anteazione perché non tiene
conto di tut ti i p 0 $ssi0 vhlord dsetpdint & rhantenhto pard e | |

a quello in condizioni di regime stazionario, cRE8317=1.189.
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Entrambe le strategie di controllo possono essere implementate installando la relativa valvola di

regolazione sulla linea del vapokd(/-318), oppure sulla linea del liquidd/(V-317 B: si ottengono

cosi quattro casi di studio differenti.

Al

fine

di

s el

ezionar e

a migliore strategia

osservano le risposte dinamiche del sistema per tutte gagleastrategie di controllo. La variabile

perturbata e la portata di alimentazione.
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Figura 5.6. Controllo in retroazione suilteezeeffettuato installando la valvola di regolazione sulla linea del liquido
(VLV-317 B: a) andamento dell@mperatura e della temperatura di congelamento e b) differenza fra pleue)(
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Figura 5.7. Controllo in anteazione sul rappo@8317 effettuato installando la valvola di regolazione sulla linea del
liquido (VLV-317 B: a) andamento dell®emperatura e della temperatura di congelamento e b) differenza fra le due

((prreez&; .
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Si opera ut i | Trangfex kFuhdionl éeo ggsestepnaindo un cal
valvola VLV-309 regolante | a portata ditaleacha shohindadiz i c
circa il 30% in 30 minuti. Per tutti e quattro i casi di studio vengono diagrammati i profili ottenuti per
|l a temperatura effettiva, Tidee®#a temperatura di

Si osservi che, installando la valvola sulla linea del liquido, sia per il controlietrmazione
(Figura 5.6, cheper il controllo inanteazioneRigura 5.7, il sistema raggiunge nuove condizioni di
funzionamento stazi ohedrichs ensza. s o drnédaisitasar e q
di minuire, | 6azione di controll o si satur a,
senza ulteriori effetti sul sistema. Questo spiega la somiglianza dei profili ottenuti per le dse dive
logiche di controllo.

Osservando i grafici ottenuti installando la valvola di regolazione sulla linea del vapore (Figure
58e59),risutavi dente | 6otteni me h tootrolld in reppoazéoseHiguai 0 n |
5.8) consente di raggiunggrin condizioni stazionarie, il valoresitpointp r e st a b i Theézst 0 p
senza mai arrivare a valori inferiori a 3 °C. Per quanto riguarda il controllo in ante@zguma 5.9,
si osserva come questo consenta il raggiungimento di condizaarrsarie in un tempo di gran lunga
inferiore rispetto a quello del controll o i
piccolo offsetd i circa OTrde PAidDé, pee questd procepso, & necessario operare in
condizioni di robutezza rispetto al congelamentodella£CO | a scel ta finale r
dell a valvola di regol azione sulla |inea de

retroazione, a scapito della rapidita della risposta.

-80.0 ; ; ; : 10.0 ; ;
81.0 ——CO2 freezeout temperature | | 9.0 Process variable |
C-302 30th stage temperature ’ .
-82.0 ! . — Set-Point
| £, 80
-83.0 g A e 9
—_ 7.0 N
8. -84.0 L
v -85.0 g 6.0
Z -86.0 250
g 870 A \\/\ : 40
£ I \ l N =
o -88.0 R— ™
: Ay S 30
-89.0 \ 5
\ Y § 20
-90.0 \/ 0=
-91.0 1.0
v
-92.0 0.0
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)

Figura 5.8. Controllo in retroazione suliTreezc€ffettuato installando la valvola di regolazione sulla linea del vapore
(VLV-318): a) andamento della temperatura e della temperatura di congelamento e b) differenza frgile-ge (
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Figura 5.9. Controllo in anteazione sul rappo@8317 effettuato installando la valvola di regolazione sulla linea del
vapore YLV-318): a) andamento della temperatura e della temperatura di congelamento e b) differenza fraliedde (

Le migliori prestaziohottenute installando la valvola di regolazione sulla linea del vapore erano
deduci bili a priori: | 6éalimentazione v@&3ddre ar
(la sezione critica per il congelamento), e di conseguenza il suo effetto sulla risposta dinamica e piu
I mmedi at o. L6bultimo piatto della colonna di ba
ordine rispetto all galriinsepnettatzoi oanlel Ovaal pionmeen;t anze notr

della serie di 7 sistemi del primo ordine interagenti (i piatti dal 24 al 30).

5.3.4Tuningdel controllore

Essendo tutti gli altri controll orifetdiadill 6i mpi
tuningdel controllore detplreezein maniera relativamente semplice. A tale scopo e stato utilizzato il
metodo semiempirico di Cohen e Coon, gia esposto nel Capitolo Ill. Si € impostata una variazione a
gradino del | 6 ap/eW3L8udi ampiezzA 4 -20%,veasil evdiagraenmato il profilo

del |l a vari azi oThrezrigpetto alsetpdint(d 1Cg ottdnerido lgwocess reaction
curve

InFigura5.1hme  ri portato | 6anda NevBi8da poratklivapbré uder s
alimentata all 6i mpi atnppimgddl mme t Breaementas | i duc e
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14.0% ; ; : :
Process reaction curve
12.0% =~== Approximate first-order plus dead-time
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10.0%
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Figura 5.10. Process reaction curveer il controllore detilreeze€
approssimazione del primo ordine con tempo di ritardo ad essa
corrispondente

In condizioni stazionarie si raggiunge un valore pari a circa 5.41 °C, e lo scostamento
corrispondente daetpoint é pari aB = 8.22%. A questo puntsi individua la risposta del primo

ordine con tempo di ritardo che meglio approssinfadaess reactiogurve ovvero:

& tu
DTfreezel(t) :AK é e ! (5 . 1 :D
¢

doveeK=B/A= 0. 27, #®=3min29 mi n,

Applicando le formuledi Cohen Coonrelative al controllore proporzionattegrale (Pl)

illustrate nel @pitolo Il si ottiene

5.1
30+ 3, /t (513

' Yo+ 2ay, /it

I
=

Il guadagno del controllore calcolato €& piuttosto elevato: cido € dovuto al fatto che il metodo di
Cohen Coon non prevede | 6interazione con gl
il guadagno finale é stato ridotto adwalore pari a 1.

La costante di tempo integrale € dello stesso ordine di grandezza del tempo caratteristico d

sistema, precedentemente stimato.

(@}

A questo punto il processo  pronto per |

di disturbi e simulando scenari di malfunzionamento e di guasto
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Capitoly|

La risposta dinamica del processo

Una volta impostata la simulazione dinamica, e ottenuto un sistema funzionante in condizioni di
regi me stazionari o, si pu, procedere con | 0a
testare la sibilita e la robustezza del processo. Ovviamente, lo studio € sempre incentrato sulle
verifica dell dassenza dAIl Isbalnitdeirfnioc adcelonei rdwe
HYSYSP le perturbazioni del processo possono essere simulate manipolando le seguenti variabili:

1 temperatura, pressione e composizione delle correnti entranti;
1 pressione delle correnti uscenti;

1 dutiese potenze fornite;

1 apertura delle valvole;

1 coefficienti di scanbio UA degli scambiatori di calore.

In sostanza queste sono le condizioni al contorno del sistema. | parametri delle correnti intern:
non possono essere modificati: devono sempre
In questo capitolo vengono iBtrati gli effetti dei disturbi, al fine di simulare: modifiche delle
condizioni operative, scenari di malfunzionamento e guasti delle apparecchiature. Per ciascun cas
di studio si riporta la logica con il quale e stato attribuito il disturbo, i preiledrariabili di processo
maggiormente influenzate e la descrizione dei fenomeni che avven§omoecisa che questa

trattazione non prevede lo studio di problemi di servoassistenza, ovvero di variazisagpdeit
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Capitolo VI

dei controllori, poiché lo scopo éuello di verificare la robustezza del processo durante il suo

esercizio, condotto in maniera quanto pi % indi

6.1 Variazione delle condizioni operative

In questa sezione vengono illustrati gli effetti di disturbi phevocano il raggiungimento di un
nuovo regime stazionario, diverso da quello iniziale. Sono state studiate le perturbazioni che si
prestano maggiormente a generare condizioni di rischio in merito alla solidificazione dglla CO

1 calodellaportatadialimnt azi one all 6i mpi ant o;
1 calo del coefficiente di scambio del surriscaldate@03
1 aumento della concentrazione di £@alimentazione.

In tutti e tre i casi il disturbo viene generato assegnando un andamento a rampa della variabile di

interesse, tramitt 6 o ggett o d PATrArsfpré&EunctisbY. SY S

6.1.1Calo della portata di alimentazione

Il calo della portata in alimentazione pu, <co
della colonna di bassa pressione. Teoricamente, infatti, la diminuzione della portata implicherebbe
una riduzione della quantita di calore ceduto netlnsbiatoreE-303 raffreddando | 6a
vapore della colonn@-302 (corrente320).

stream 312 flow rate [kmol/h

Process variable
1000 — — - Set-Point

0.0 0.5 1.0 15 2.0 2.5 3.0
time [h]

Figura6.1. Cal o dell a portata di alimentazione all
-30% in 30 minuti.
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La perturbazione  stata assegnatziane\dy-88 d o
in modo tale che la portata diminuisca di circa il 30% rispetto al suo valore di funzionamento
stazionario. Come mostrato Figura 6.1la variazione avviene in un arco di tempo di 30 minuti,
dopodiché la portata rimane fissa al suo nuovorea

LaFigura6. 2 mostra | 60andame n tbhalupe detlagressione di tbstd della a p
colonnaC-301 La pressione in colonna, in Figud&b), tende a diminuire in associazione al calo
della portata entrante. Questo provoca una diminuzione della portata di liquido che raggiunge i
ribollitore e, diconseguenza, un aumento del rapportdallup, Figura6.2a). Dopo una fase

oscillatoria i rispettivi controllori sono in grado di riportare le variabili al haitore disetpoint Le

pendol azioni sono do laptieontwlloldepratdsswr azi one di
8 1 1 48.0 : :
‘Process vériable Process variable
7 Set-Point 475 Set-Point
6 o 470
o >
25 9 46,5
= o
o
34 © 46.0 -
S g
e I e e ® 45,5 4\
o
3 8
O 2 < 45.0
o
@
1 O 445
0 44.0
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.2. Andamento delle variabili controllate della color@&01 a) rapporto dboilup; b) pressione di testa.

100 ; ; 100 ; ;
90 Process variable | 90 Process variable |_|
—_ Set-Point —_ Set-Point
X 80 S 80
T 70 T 70
o o
- 60 - 60
g 5
g 50 + g 50 -
—
g 40 S 40
S 30 Y 30
-
& 20 20
(®)
10 10
0 0
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.3. Andamento dei livelli di liquido nelle apparecchiature: a) fondo col@381; b) ribollitore E-301
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Figura 6.4. Andamento dei profili a) di temperatura e b) di pressione in colGABRAL

time [h]

In Figura6.3 sono illustrati gli andamenti dei livelli di liquido nel bacino di fondo coldt+&01
e nel ribollitoreE-301 | rispettivi controllori li mantengono al loro valore sktpoint in maniera
molto efficace.

LaFigura. 4 mostra come variano i profili di temp:¢
C-301( si ricordi che i pi att. sono stat.i numer at
crcolante nell 0i mpianto provoca wuna riduzione

ribollitore per mantenere fisso il rapportdadiilup. Cio si traduce in una diminuzione della pressione
sul fondo della colonna. La FiguBadb) mostra, infatti, come la pressione sul fondo della colonna si
porti a valori inferiori, una volta raggiunto il nuovo stazionario. Questo comportamento é rispecchiato
nel profilo d temperatura, rappresentato in FigGréa): in condizioni stazionarie la temperatura sul
fondo della colonna raggiunge valori piu bassi.

-70.0 : : -82.0 : :
Process variable Process variable
-70.5 ) -82.5 ) -
Set-Point Set-Point
—-71.0 T -83.0
3 Ll
» -71.5 \ o -83.5
>
2720 l \ % -840
o o
2-725 \ l \ 2-845 -W\\/A\/ NP S T—
(O]

2130 \/n. I / / 'V"A/\""“ __________ = -85.0
N N
® 735 L © -85.5
£ Vv £
8 -74.0 9 -86.0
© 745 ” .86.5

-75.0 -87.0

0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 25 3.0
time [h] ) time [h] b)
a

Figura 6.5. Andamento della temperatura delle due alimentazioni della colo+8@2 a) alimentazione vapore
(corrente320); b) alimentazione liquida (correns22).
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| profili di temperatura delle due alimentazioni alla colo®301 sono diagrammati in Figura
6. 5. Gli andamenti oscillatori sono dovuti al
grado di riportare i valori delle temperature ai valorisdtpoint prefissati. Si osservi come, per
| 6al i ment azi o 6.%), e osgillaziodi sian$ piti cpnienue rispetto alla temperatura
della corrente vapore (Figu6.5a). Per la corrente liquida il controllo € maggiormente performante
perché effettuato direttamente manipolando la potenza termica rimassdesiE-302

Le figure seguenti mostrano gli andamenti delle variabili controllate per la col@302 e per

| 6accumul atore di ri flusso.
4 : : 42.0 ‘ T
Process variable Process variable
. 415 .
Set-Point Set-Point
3 o 41.0
e >
= £ 405
= Q
x
22 400
o &
N > 305
N
©4 39.0
385
0 38.0
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 05 1.0 15 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)
Figura 6.6. Andamento delle variabili controllate della colon@e802 a) rapporto di riflusso; b) pressione
nel | 6ac cdurifusdo.at or e
100 5 5 100 : ‘
90 Process variable || 90 Process variable
—_ Set-Point —_— Set-Point
X 80 X 80
T 70 T 70
® o
- 60 - 60
b= b=
g 50 | g 50
E -
S 40 Q 40
S 30 ~ 30
o
S 20 20
)
10 10
0 0
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.7. Andamento dei livelli di liquido nelle apparecchiature: a) fondo coldZw3®2 b) accumulatore di
riflussoV-301
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Capitolo VI

In Figura6.6a) r i portato | 6andament o CB@2Essosupiggount o di
iniziale aumento a causa della diminuzione della portata di alimentazione, dei vapori circolanti in
colonna e quindi del vapor e fdstlatovapprelent e dal | 6

! controllore dell a pr e¥%31] o hRiguradtbd) dpgraancoltou mu | a t
bene, mantenendone il valore praticamente pari a quedietpoint

Come per la colonn@-301, i controllori di livello (Figurab.7) operano imaniera molto efficace.

In particolare, in Figur®. 7 b)) , S i pu, osservare | 6efficienza
nel | 6 ac cvB@iucheaatisca amipolando ildutyrimosso al condensatoEe304.

La Figura6.8 mostra gli andamenti dei profili di temperatura e pressione nella colonna di bassa
pressioneC-302 La prima, Figura6.8a), varia maggiormente negli ultimi stadi, con andamenti

corrispondenti alle variazioni di temperatura delle due alimentazioni (coB0i322). Per quanto

~

=2}
[

&
=

=
&
s

N e
S =

pressure [bar]

temperature [*C]

398 |

=

g ~<20
2

time [h] tray number time [h]

a) b)

Figura 6.8. Andamento dei profili a) di temperatura e b) di pressione in colGABR2

el
V3

10 ; -80 , ‘ :

9 ‘Process vériable 81 ——CO2 freezeout temperature | |

Set-Point ——C-302 30th stage temperature

O g 82
F A S VAV
g 7 A o -84 \/
s ol /\/| D
by / o -85
g 5+ e —— 2 86
5 \ -~ 5 N
= 4 LN g -87 W N
% Vv £ 88 ™
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S 2 WAV
o -90 \ I

1 -91 i

0 -92

0.0 05 1.0 15 2.0 2.5 3.0 0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0

time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.9. Condizioni di congelamentodellaG® ul | 6ul t i mo pi atto deC30& col onna

a) andamento dejrlieez¢ b) andamenti della temperatura effettiva e della temperatura di solidificazione.
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Larisposta dinamica del processo

riguarda il profil o di pressione, coerenteme
riflusso, le oscillazioni sono molto ridotte. E tuttavia interagsanotare come la pressione
nel | 6 accumul \&30bsrmantahga sempré supesoseaispetto alla pressione in testa alla
colonna. Cio é dovuto alle differenti quote cui sono posizionati i due stadi: 4 m dal suolo per
| 6accumul at @7.2em periil primo piattaidslls coloraa.

La verifica della mancata formazione di £$olida é effettuata diagrammando gli andamenti del
Qlreeze(Figura6.9a) e delle temperature, effettiva e di congelamento (Fggu@ab ) , del | 6 ul
della coloma di bassa pressionegilteeze inizialmente, tende ad aumentare. Il calo della portata di
alimentazione, provoca, infatti, un maggiore assorbimentodella GO f ase | i qui da
colonna di alta pression€-301 La concentrazione di GOnei vapori di testa provenienti da
guestoéul ti ma, ovvero del | eC3@Rure risallaidmauitd. Dz i 0 |
conseguenza la quantita di €8 i riduce anche sull 6ultimo pi

generando un aumento dPlieez. Il controllo delgifeeze SEPPUr Mostrando alcune oscillazioni, é

molto soddi sfacente: questoultimo raggiunge
del | 6azione di controll o, si ri porta al wvalo
InFigura6. 10 = il lustrato | 6andamento dell e col
riccoinCQ.InFigura6. 1 0a) viene riportato | 6andamento

nel distillato: essa si mantiene molto bassa, al di sotto dei 100 ppm, coerentemente con |
mantenimento di basse temperature in testa alla colonna di bassa présstmeela concentrazione

di metano nella frazione pesante aumenta, in corrispondenza della diminuzione di temperatura si

fondo della colonnadi alta pressioneL 6 anal i s i del processao egha r

0.010% 10%

0.009% 9%
£ 0.008% £ 8%
S S
5 0.007% g %
o o
5 0.006% 5 6%
S S
€ 0.005% E 5%
N <t
8 0.004% 5 4w
o <
@ 0.003% o 3%
£ 0.002% g 2%
o o
» 0.001% ® 1%

0.000% 0% - :

00 05 10 15 20 25 30 00 05 10 15 20 25 30
time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.10. Pure¢ za del l e <correnti prodotte dednrelédistitiato; ant o:

b) percentuale molare di metano nel residuo.
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Capitolo VI

principalmente provocata dal controllo del rapportdailup, il quale,nelle nuove condizioni di
pressione e temperatura raggiunte, non € in grado di riportare la curva didaltranco inferiore
della colonna alle sue condizioni originarie. Ne consegue un abbassamento delle prestazioni a livello
del recupero di metanogghé la sua frazione nella correntealila rimane pari a circa il 6%.

Dal momento che i controllori di livello di questo processo operano sempre molto bene, qualora
nei casi seguenti non vengano riportati gli andamenti dei livelli, e sottointeso chkg sjue

mantengano prossimi al loro valoresgitpoint.

6.1.2Calo del coefficiente di scambio del surriscaldat&&03

Analogamente al calo della portata di alimentazione, la diminuzione del coefficiente di scambio
del surriscaldatoreE-303 potrebbe gemr ar e | 6i nstaurazione di co
solidificazione della C@ Nella fattispecie, la diminuzione della potenza termica ceduta
dall éali mentazione potrebbe provocare wuna ri du
della colonnaC-302. Nel seguito sono riportati gli andamenti delle variabili controllate del processo.

La perturbazione & assegnata imponendo un calo a rampa decrescente del coefficiente di scambio
UA dello scambiatord-303 Come illustrato inFigura 6.11il calo é relatvamente brusco esso

avviene in 20 minuti e provoca una riduzione del termine UA del 50% circa.

200

180
160

140 -

120

100

80

60

E-303 UA [KW/°C]

40
20

0

0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0
time [h]

Figura 6.11 Calo del coefficiente di scambio dello scambiatore
E-303 -50% in 20 minuti.
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Larisposta dinamica del processo

Osservando i grafici riportati da Figura 6.12 a Figura 6.16 si nota immediatamente che, sebben
il calo del coefficiente di scambio dello scambiat&r803sia piuttosto ingente, esso ha scarsissima
influenza sul processo: quasi tutti i parametri mantemgjdoro valore di regime stazionario.

Le sole variabili che subiscono variazioni
della colonnaC-302 (Figura 6.13) e la pressione di testa della colonna di alta pres€ied@l
(Figura 6.14). Latemperatura della corrend20 (Figura 6.13) cala, in accordo alla riduzione della
potenza termica che le viene fornita nello scambidieB®3 Tuttavia la variazione é ridotta e il
controllore € in grado di riportare la temperatura al suo valosetgioint agendo sulla valvola del
bypass dello scambiatoEe303

12000 -80 ; ; :
11000 81 ——CO2 freezeout temperature | |
C-302 30th stage temperature

= 10000 +——— _— — —_— -82
E 9000 -83
X, 8000 O -84
° i
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1000 — — = Set-Point -91

0 92
0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0 0.0 0.5 1.0 15 2.0 25 3.0
time [h] time [h]
a) b)
Figura 6.12 Andament i di : a) portata di ali mentazione all/l

congelamento sul trentesimo piatto della colo@z02

-70.0 , , -82.0 , ,
Process variable Process variable
-70.5 _ -82.5 _ :
Set-Point Set-Point
5-71.0 ) -83.0
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I N
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© 745 ? 865
-75.0 -87.0
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time [h] time [h]
a) b)

Figura 6.13 Andamento della temperatura delle due alimentazioni della col68G2 a) alimentazione vapore
(corrente320); b) alimentazione liquida (corren®22).
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Figura 6.14. Andamento delle variabili controllate della color®&801 a) rapporto dboilup; b) pressione di testa.
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Figura 6.15. Andamento delle variabili controllate della colon@a302 a) rapporto di riflusso; b) pressione
nell 6accumul atore di riflusso.

La valvolaVLV-319tende a chiudersi permettendo il riscaldamento di una portata di vapore

maggiore, in modo tale che il calore scambiato ritorni uguale a quello scambiato in condizioni di

regime.
La pressione di testa della colon@a301 (Figura 6.14b)aumenta leggermentperche
ri ducendosi |l a potenza scambiat a, | 6al i ment azi

proprio titolo in vapore.
Anche | e composi zioni dell e correnti prodot

costanti.
In definitiva, si puo concluderehe il processo € molto robusto in termini di variazioni, anche

piuttosto repentine, del coefficiente di scambio dello scambi&&@s.
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Figura6.16. Pur ezza dell e correnti pr odot tmeldistllatd;b)ipergentuale t o :

molare di metano nel residuo.
6.1.3Aumento della concentrazione di €@ alimentazione

Un aumento della concentrazione di 0 alimentazione provoca un aumento del rischio di
solidificazione. Dal momento cheilgasalime at o al | 6i mpi ant o provi en
composizione pressoché uniforme, non dovrebbero verificarsi rapide variazioni del contenuto di
Chall 6interno di esso (Tecnimont, 2014). Tut
studare anche questo tipo di perturbazione. E stato imposto un aumento piuttosto modesto della

frazione molare di anidride carbonica: circa il 2% molare in 30 minuti.

30%
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26%

25% -
24%

23%

22%

stream 309 CO, molar percent

21%

20%

0.0 0.5 1.0 15 2.0
time [h]

Figura 6.17. Aumento della percentuale molare di £
alimentazione.
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Capitolo VI

Poi c h® IT@asfgrgenttiono nion prevede | a modi fica del
incrementando manualmente la frazione molare di @llo 0.2% ogni 3 minuti e riducendo di
volta in volta la frazione di metano della stessa quantita. Come riport&tigura 6.17 per la
composizione di C&si ottiene un andamento a gradini.

| risultati ottenuti sono riportati da Figura 6.18 a Figura 6.24.

Léaument o del | a:icaimgntazeomnealla ootoea301indde®©una modifica
delle condizioni di equilibrioEs sendo | é6ani dri de carbonica pi %
profilo di temperatura in colonnégFigura 6.19) tende a spostarsi verso valori piu elevati. Di
conseguenza la temperatura aumenta, seppur di poco, gia a partire dagli istantGizatraduce
in un aumento della temperatura dei vapori di testa della colom@l, che si ripercuote sulle

temperature delle due alimentazioni della colo@z02
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o
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a) b)

Figura 6.18 Andamento delle variabili controllate della color®&801: a) rapporto dboilup; b) pressione di testa.

temperature [*C]

tray number

tray number
a) b)

Figura 6.19. Andamento dei profili a) di temperatura e b) di pressione in colGAB@L

time [h] 771
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Figura 6.20. Andamento della temperatura delle due alimentazioni della col6r8@2 a) alimentazione vapore
(corrente320); b) alimentazione liquida (correns22).

Per queste due correnti, essendo la variazione di temperatura molto modesta, i controllori
TC-320e TC-322 sono in grado di mantenere i valori di temperatura @ \@lori prefissati. In
particolare si osserva che | a variazi bigum di
6.26) , mentre non si hanno scost anfgora6.20osser v

Léaument o del dca rocwd mtnitte” ndeil | @O mpi a ndleeeep r OV
sulla sezione piu criticaF{gura 6.2} . ! sistema risponde ridu
VLV-318 elemento finale di controllo per @feeze Operando un calo della portata dipore

alimentato alla colonn@-302e riportando di conseguenzaileezcal valore disetpointprefissato.

a) b)

Figura 6.21 Condizioni di congelamentodellaG® ul | 6ul ti mo pi atto deC30& col onn
a) andamento debTieezs b) andamenti della temperatura effettiva e della temperatura di solidificazione.
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