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RESUMD

A presente tese conslstiu na comparag8o de dols modeios ci—
néticos publicados na literaturs para representaclio do processo
d¢e desidrogenacfio de etii—benzeno e produclo do monblmero estire-
no. 0s modelos de Sheel—~Crowe € de Sheppard-Mater foram compara-
gos com dados de )lteratura e com dados préticos ingustrials de
pianta de estireno,

Us modeios cinéticos foram empregados em conjunto com equa-
¢les simplificadas do reator, tendoc em vista o método empregado
pelos autores na pesquisa dos parémetros cinéticos.

Um programa de computador fol desenvoivido para céiculo do
reator de desidrogenac80 e fol Incluido em simulador de processos
comercial. Com o simulador de processos foram caiculados o8 de-—
mais equipamentos da planta.

vVerificaram-se meihores resultados com o modelo mals recente
e ajustaram-se paré@metros das colunas de destitaclo para dados de
desempenho de unidade industriai.

A modeiagem permitiu simuiar a planta compieta, tendo-se
pesguisado o valor 6timo de varidveis mais Importantes para ¢ ob-
Jetivo de rentabilidade méxima da planta, A otimizaglio foi feita
com ajuste estatistico de dados e com método sequenciail de pes—
quise pare identificagfo do 6timo global; além disse, foi anali-
sado um c8s0 de otimizagc8o com restri¢8o na gera¢lo de vapor
d‘dqua.

GConciuvuiu—se gue 0 6timo operacional d¢a pltante nho correspon-
de precisamente ao 4timo operscional do restor. A Incius8ic da se-
¢80 de recuperagdo de produtos €& importante pers determinaclo das
condi¢fes de méxima rentabiiidade do processo,



ABSTRACT

The present thesis involves the comparison between two
published kinetic models for the ethylbenzene dehydrogenation of
the styrene monomer production process. Sheel-Crowe s and
Sheppard—Maier 's proposals were both used to test literature and

proprietary plant data.

Kinetic data were used with simplified reactor equations
according to the method originally employed by authors in the
search of model numerical parameters.

A computer code was written to perform dehydrogenation
reactor calculations and was included in a commercial process
simulator. All other plant equipments were simulator evaluated.

Better correlations were found with the second model and
distillation columns parameters were adjusted to existing plant
unit performance.

Modelling task enabled the whole plant simulations for the
search of the coptimum operational! point. This one relates to nost
important variables determination to maximize plant profit. Both
statistical and sequential search optimization methods were
employed tc determine global optimum; an additional steanm
equipment limited restricted optimization case was analyzed.

An important conclusion shows the plant optimum is different
of the reactor alone one. The inclugion of product recovery
section is essential Lo determine precisely the maximum profit
plant conditions.
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INTRCDUGKO

Neste trabdbalho se desenvoiveu a modelagem e a otimizaclo de
ume planta de desidrogenac8o de etil—benzeno para produclo do
monOmero estireno, iniclaimente foi feita revis8o bibllogréfica,
tendo-se identificado, dentre numerosos aspectos, dois modelos
cidssicos propostos para o sistema quimico em questlo.

No capftulo | & felto um resumo sobre a rota mals comum de
proguclio de estireno, abordando-se o0s principais aspectos de ope-
rac%o das plantas mals modernas,

No capftulo || discutem—se 68 modelos do reator de desidro-
gena¢8o de etil-benzeno. 08 modeios cinéticos de Sheel-Crowe e de
Sheppard—Maler foram detalhados, anallisando—se as equacles de mo-
deiagem do reator a serem utliizadas conjuntemente com 08 mesmos
(batangos material, energético e de momento simplificados).

0 capltuio |1l trata do restante da pilanta. Os demais equl-
pamentos formam uma seg8o de recuperac8o de produtos constituida
basicamente por colunas de destllagsio. Para calcuios termodinami-
cos & execucfo dos DdDalangos nesses equipamentos fol utliizado o
simuiador de processos HYSIM.

No capftuio iV s8o discutidos 0s métodos de otimizag8c. Ans-
iisam-se o0s métodos otimizadores diretos, tradiclionaimente apli-
céveis a situagles praticas operaclionals e apropriados & comple-
xidade matemética do modelo de ptante.

0s resultados dos célcuios estlo no caplituio ¥. Um programa
g¢e computador fo! escrito para modeliagem do reator e incluide no

simyiador de processos pars avallaglo da plantas compliets.



intcieimente, conciviu—se peia superioridade do modeio de
Sheppard-Maier na reprodu¢cso de dados publiicados em iiteratura e
de dados de reator lndustrial., Em seguida, o n(mero de estéglios ¢
demais parémetros das colunas de destitaclo foram ajustados vpara
0 resuitado da modeiagem da planta estar compativei com dados de
desempenho de unidade Industrial.

Tendo—-3e condl¢8o de fazer simulac¢les, fo! pesquisacdo 0 va-
for G6timo da Inje¢Bo de vapor d’'égue no reator e da temperatura
de entrada do mesmo. Essas s8o as duas variévels mals Iimportantes
de toda a planta de estireno, influenclando mais pronuncladamente
0 objetivo econbmico da unidade. 0s valores dtimos forem pesqui-
sados pelo emprego de método estatistico e de método sequencial
de pesquisa.

Compararam—-se o0s resultados da otimizac8o da planta com a
otimiza¢8o somente do reator € concliuiu~se que o O6timo operacio-
nal da ptanta n8o corresponde precisamente ao 6timo operacional
¢o reator. A inclus8o da se¢8o de recuperaglBo de produtos é Iim-
portante para determinacfio das condigles de méxima rentabilidade
do processo.

Também fol cealeculado caso de otimizac8o com restrigloc., Os
fornos de superagquecimento de vapor d‘4gue geralmente apresentam
limitagBo de méxima temperatura do vapor para dado nfvel de pro-
guc&o. Assim, muitas plantas apresentam (imitac8o de equipamento
que pode induzir a prédticas de otimizaclo especificas, nlo apli-
cdveis a unidades mails novas sob risco de elevada perda de recel-

tsa.



(esquemas operaclionails de produclio)

0 estirenoc é produzido comerciaimente gesge 1837. A tecnho-
logia das piantes d¢e estireno sofreu muc¢angas, tendo se& basesado
sempre na atquilac8o de benzeno com etlileno seguida da desidroge~
na¢8o de eti!—-benzeno. Como efelto da evoiu¢8o tecnoldbgica, a
atual capacldade de procduclc de estireno no mundo € superior &
cem miih8ies de tonefadas do produto por ano, tendo havido reduclo
no capital necessério 8o investimento e possibilltado que 08 Ccus-—
tos operaclionals sejam mais balxos.

A capaclidade média das plantas de estirensc tem superadog as
100.000 toneladas por ano (tpa), sendo bem comuns as plantas de
400.000 tpa. O Investiments continua sendo alto € gualquer meiho-—
ra operacigonal representa grande potencial de retorno financeliro.

Modelos rigorosos s80 atualmente empregados pera availar o
efeito d¢e mudancas do0 preg¢o de matérias—primas e do custo de uti-
fldades na rentabiiidade das unidades, bem como para investligar
esquemas operaclionais alternativos ou opcles inovadoras de proje-—
to. Esses modelos podem ser ajustados & diferentes catalisadores,
permitindo escoiha d¢a meihor configuracéo possivel para & plants.

Desde & construclo de primeirs grande unidade de estireno
para a Union Carbide, o consumo de benzeno e etileno por unidade
de massa de estireno produzido tem sido decrescente. Meihore nos
cataiisadores de desidrogenac8o ¢ nos aspectos de engenharia
permitiram reduzir & guantigade de vapor de dilui¢8o necesséario,
de tal maneira & ser atualimente Inferior & metade daquete comu-
mente utilizado héd entre quinze e vinte anos atrés.

Os processos de sintese de etii—benzenc e sua posterior de-
sidrogenaclio formam & rota de menor custs na produclo de estire-

ne.



0 processo de alqullaclio do benzeno utliiiza uma
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ge catatisador para promover a ree¢8o:

formuiacgio

Come se pode ver!ficar pelo fluxograma abaixo, geralmente as

unidades de alguitagdo se dividem em duas segfes:

¢80 ¢ a ¢e recuperac8o de produtos.

a8 se¢lo de rea-
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FIGURA 1 - Fluxograma de planta de sintese de etii-benzeno



Na sec¢8o de reac8o, a carga de benzeno é misturada a cor~
rentes de recicio de benzeno e alquli—-arométicos da prépria plan-
ta. A mistura é pré-aquecida com a corrente efliuente do reator,
vaporizada em forno € combinada com & carga de etileno. A mistura
final é atimentac8o de reator de leito fixo.

Os catallisadores utllizades sBo normaimente de propriedade
industrial dos diversos fabricantes. Por exempioc, a Mobil de-
senvoiveu um zeoilto especlal para alquilac8o., 0Os catallsadores
zeol{tlicos apresentem vantagem de possulrem grande tempo de vida
Gtil, n8o sendo agressivos ao melo ambiente e nfo exlgindo proce-
dimentos operacionals especliais para sua utilizaclo.

A reac8o de alquila¢8o ocorre & temperaturas superiores &
370°Cc, 2 nivels de pressfio na falxa de 13 a 20 kgf/cmE e com aita
velocldade espacial de etileno.

O reator de leilto fixo apresenta vantagem de reduzida perda
de finos de catallsador, ¢ a configurac8o é energeticamente eco-
ndmica pela troca de calor do efluente com a carga, além da gera—
¢80 de vapor d’dqua.

Normalimente s8oc atingidos niveis de converslic de 99% de eti-
ieno.

4 seclo de fracionasmento se baseia em sisteme de coiunas de
gestilac8o. Inicialmente, o benzeno que n8o reagiu, presente nsa
corrente de safdea, é recuperado e retorna & carga do reator:
componentes gas0sos gerados no reator sfo removidos para serem
uttitzados como combustivel.

a corrente resuyitante € fracionada em duas colunas,
produzindo-se no topo ¢e primelrs o et!l-benzenc & no fundo ums
corrente de produto pesado. Esse produtc € destilado na segunda
coluna, havendo produc8o de alguil~arométicos de topo (reciclados

pars © restor) € ums corrente residust de fundo {combustfivel},



Além oo reator e das colunas, as plantas tém um opequeno
forno paras regeneraclo de catalisador, A regeneracfio consiste nu-
mae queima controlada de materisl carbonéceo depositado no catali-
sador ao fongo da campanha operacionai: 0 procedimento de regene~
rac8o é praticado periodicamente, conforme o desempenho da plan-
ta.

0 processo de sintese de etil-benzeno que utiliza felto fixo
ge zeolito € o mals moderno. Trata—-se de aiquliacBo em fase geaso-
sa, que substitulu o antigo processo Friedel-Crafts baseado em
sistema reaclonal gés-ifquido com catalisador de cloreto de alu-
minio.

Com o processo novo, 0S8 rendimentos 880 malores e héd menor
consumo de energia. As plantas modernas podem ser construidas com
ago carbono comum, uma vez que 86 com 08 antigos catalisadores se
tinha probieme sério de corrosfo, devido ao tipo de produtos quf-
micos utliizados. I880 representou economia em termos de Investi-
mento avaliada em cerca de 10% dos custos de construcfo da pianta
até o limite de pateria. Para algqumas piantas de maior porte, es-—
tima—-se que & economia com tratamento de efluentes decorrente do
emprego do sistema de (eito fixo uitrapassa um miih8o de d6lares,
particularmente devido & elimina¢8o de correntes contendo hidrb-
xido de atuminio.

0 processo com ielte fixo de zeol!lto elimina problemas de
arraste de caetallisador, que no processo antligo provocave envene-
namento do catalisador de desidrogenac8o & geraclo de correntes

residuals com eievado teor de sedimentos.



1.2- Desldrcgenaglo a estireno

0 processo de desidrogenaclo do etii—-benzeno para produclo
de estireno consiste em duas secles: a parte de reac8o e 0 siste—
ma de recuperac8o de produtps, O fluxogqrama seguinte mostra a

disposi¢cio dessas duas partes.
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FIGURA 2 - Fiuxcgrama de plants de produc8c de estirenc



Na parte de reaclo, etil~benzeno produzido pela alqullacéo
de benzeno é misturado a corrente cde reciclo de etli-benzeno. A
mistura & vaporizade pelo uso de vapor superaqueclido de Injeglo
direta. A mistura vaporizada entra, ent8io, no reator catalitico
de desidrogenac8o0, onde condicdes operacionais 6timas s8o perse-
guidas através do bindmio seletividade-atividade para a seguinte

reaclio principal:
CEHEC“Ecﬁa -> GBHSGHchE + ﬁe

As plantas s8o construfdas atendendo & economia energética.
A mistura efiuente do reator € resfriada numa caldeira medtante
gerag8op de vapor. O vapor d’dgua gerado é utlilizado no processo
para vaporizacd3o da cargs ou pars aquecimentos diversos. Por ou-
tro lado, o vapor de processo contido na corrente de sgsafda do
reator & condensado na caideira, havendo tratamento posterior do
condensado para remoc8o de hidrocarbonetos arométicos dissolvidos
e reytitizag8o do mesmo na geraclo de vapor.,

Observe-se que ndo héd vaporizac8o de hidrocarbonetos em for-—
no, empregando—se vapor como meio de transferéncie de caior. I1sso
¢ vantaloso sob 0 ponto de vista de seletividade {(minimizaglc dg
craqueamentc térmico) e de operac8o. N8o hé praticemente formacglo
de depdsitos nos tubos de forno, sendo este tipo de equipamento
usado apenas para superaquecimento de vapor d’équa, 0 que o torns
também mals seguro operaclionaimente.

A segfioc de recuperaclio de produtos consiste tipicamente em
quatro colunas de destilaclo. Todas sfioc operadas em condicles de
vécuo, tendo em vista a minimiza¢8o de temperaturs de operacdoc e

reducdoc dos probiemas de polimerizacdo do estireno.



A primeilra coluna separa o estirenc no fundo e um produto ﬁe
topo constitufdo pelo etii—-benzeno nlo reagido mals hidrocarbone-
tos arométicos gerados por reacles laterais.

Um oproduto quimico com aclo antioxidante geralmente &
Injetado no sistema para evitar degradacB8o do estireno. O inibi-
dor opermite que correntes residuals das destilacles possam ser
empregadas como Gleo combustivel, o que é vantajoso, seja sob o
ponto de vista econdmico, se)a sob o aspecto de melo ambiente. O
desenvolvimento da quimica desses produtos tem permitido reduzir
bastante a quantidade de residuoc produzido nas unidades de estl-
reno, principaimente em se comparando o8 atuais com & linha mais
antiga de Inibidores, & base de enxofre, quando grande quantidade
de estireno era inevitaveimente perdida por degradacéo.

No sistema de destila¢8o das unidades de estireno recupera-
se certa quantidade de arométicos produzidos por reacles jaterails
que ocorrem no reator. O benzenoc e tolueno produzidos sfo removi-—
dos peio topo ¢& segunda coluna de destilagfo, cujo produto de
fundo consiste em etii—-benzeno nfic convertido € reciclado para ¢
reator de desidrogensac8o. Numa tercelra coluna fracliona—-se a mis-~
ture aroméatica, reciclando—se o benzeng pars a unidade de alqui-
jaclo e produzindo—se corrente de tolueno comercial peio fundo.

Tanto o0s internos das colunas de destiliaclo como a geometris
do reator sfo segredos Industrials de cada planta. D reator é &
parte mais importante d&a unidade, nele residindo oS majores po-
tenciais de ganho por otimizac8o.

No projeto desses restores sempre se escolhe geometrla que
considere o caréter endotérmico do sistema, procurando—se méxima
recuperac8o de calor e minimo custo com isolamentos térmicos e

refratarions.



U esLuagu us arig ua wEgLnuigsiys ae prugusao ac CBLirenyg
atualimente é o0 de um proauto petroquimico consolldado, Paquenés
meihoras nos sistemas ¢ em sua operaclo implicem em malor compe-
titividadge de mercado.

As tinhas de atua¢B8o mais trabathadas atyalmente sfo:

1- desenvolvimento de catallsadores, buscando melhorar tanto
as conversles quanto & seletividade a produtos nobres:

2- determinacdo do ponto operaclonal 6timo num ambiente de
producB8o em que custos de energla e de matéria prima estlo perma-
nentemente se alterando.

Para a seclo de alquitac8o o desenvolvimento de catalisado-
res representa as maiores necessidades atuais das pilantas, Inclu-
sive pelas questles de melo amblente mencionadas. GCatalisadores
zeol fticos mais seietivos também vém sendo pesquisados.

Para & segfo de desidrogenacso de etli-benzeno, além do de-
senvolvimento de catalisadores, Interessa também a otimizag8o das
varidévels operacionals.

Nesta parte da pianta estfo jocalizados os pardmetros que
influenciam mais sensiveimente a rentabliidade d0 Pprocesso, ou
seja, o malor potenclal de ganho num sistema de produclio de esti-
reno esté na pesquiss des varidveis de desidrogenagBa do etil-
benzeno. 1880 se deve tanto & influéncia das varidvels operacio-
nais na conversfo a produto desejado quanto aoc fato de ser nesta
parte do sistema onde héd maior consumo energético.

0 trebeiho presente adotou modeios cinétices conhecidos psara
modelagem do reator de desidrogenacfio de etii—benzeno. 0O modelo
do reator fo! adiclonado ago simulador de processos HYSIM, com o
gual impiementou-se & se¢lo de recuperacdo de produtos. Aplicou-
se, entlo, método de pesguise da&s condigdes operacionals dtimas

para & planta em estado estacionério.



2.1- Sistema de reacgles

S8o0 conhecidas dezessels reacldes quimicas que ocorrem duran-—
te a desidrogenacBo do etili-benzenc & nivel de pesquisa em labo~-
ratério. Entretanto, apenas nove s8o Importantes industrialmente,
uma vez que acetlileno ¢ acetofenona ndo s8o detectados em qual-~-
quer das correntes das piantas de estireno.,

As reacles mais importantes s8c gs seguintes:

1. GgHgGHaCHg = CgHgCH=CH + Hp gesidrogenacso etil-benzeno
2. CgHgCOHsCHg —> CgHg + CaHg geragdo de benzeno e gas

3. CgHgCHoCHg + Hy —> CgHgCHg + CHg geraglo de tolueno e gas

4, GzHgq + 2Hp0 —-> 200 + 4Hp deslocamento de etiieno

5. CHg + H0 -> CO + 3H deslocamento de metano

6. GO + Ho0 —-> G0 + Hp desiocamento de GO

7. GgHgGHoCHg + Hy —> GgHg + CpHg  hidrogenacso etii-benzenc
6. CgxHgCHg + Ho -> CgHp + CHgq hidrogenacfo tolueno

8. GoHg => OpHg + Hp desidrogenaclio do etano

A anélise dos gases produzidos em plantas industriais mostra
ser desprezivel! & guantidade de etano presente, donde poderem ser
eliminades as reagles 7 € § do sistema acima.

Pode-se el!iminar também a reaclo 8, uma vez gue ela ndo ¢é
Independente, sendo uma combinac8o iinear das reacliles 2 a 5. Res-
tam, entlo, as reaclies de 1 a 6: observe—se que as trés primeiras
correspondem & producdo dos trés compostos aroméaticos principais
da planta, e as reagles de 4 @ 6§ correspondem & vreformagles de
gases produzidos.

Um modeio cinético constituldo pelas reac¢les de 1 &8 B ex—
pressa as producles principals, descrevendo adequadamente 0 de~

sempenho de pileantes industriais.



2.8~ Cinetica das reaghes

Carra e Forni (1) foram os primeiros a obter resultados com
modelos de adscr¢80, tendo jevantado dados para & reaclo de desi-
drogenac8o do etii-benzeno (reac8do 1), Posteriormente, Sheppard
(2] fez uma modificacBo desse modelo, concililando~o com trabalho
publicado por Lebedev [3].

werner e Dybdal {4] investigaram outro tipo de modeio, com
uma cinética simples, proposta que foi adotada por Shee! e Growe

(5] no ajuste de dados a plantes industriats.

2.2.1- Modelo com mecanismo de adsor¢lo

Trata—-se do modelo de Carra e Forni. Os autores examinaram @
cinética da desidrogenaclo de etll-benzeno com as finalidades de
Investigar mecanismos de reac8o e de gerar dados para anédllises de
engenharia.

0 catalisador empregado fol o Shell 105, com a composicéo
ponderal seguinte: 93% Fep03, 5% Cro0g e 2% KOH. Esse cataifisa-
dor € de aita atividade, alnds sendo empregado industriaimente em
muitas plantas.

0s experimentos com reatores de ifaboratério consistiram em
dois tipos de corridas: num primeiro se medindo a velocidade ini-—
cial {conversfo de etii—benzeno inferior & 3%) e em outro ievan-
tando-se dados de conversdo aoc longo do curso da reacglio (reator
integrai). Em todos 08 cases, verlficou—se que a transferéncia de
massa ndo & fator limitante para a reacdo.

Mediu-se a veiocidade Iniclal pars experiéncias em que foram
variadas as presslies parciais de etii-benzenp e vapor d‘dgua, ob-
servendo—se gue & taxs de reaclo se manteve constante em togdos o0s
casos. Por putro lado, em corridas especialmente programades, 8
presenca de estireno ne cargs o reator diminuiu 8 taxa inicisl

de reaglo.



Com o reator integral, foram levantados dados de conversdo
para dlversas temperaturas e pressbes totals,

A reaclio de desidrogenaclo catalftica pode ser Interpretada
empregando modelo cinético pelo qual se assume que & reaclo seje
unimotecular nsa superficie catalltica. 1880 corresponde & um
modelo de adsor¢#o de Langmulr—-Hinshelwood:

F= K.be.Pp 1)
T+L8Db . P
onde kK € & constante cinética da reac¢lo, p; s&o as pressles npar-
clals (Pg — etli-benzeno) e b; s¥o os coeflcientes de adsorcio.

Uma vez dque as temperaturas sempre sfo bastante eievadas, a
adsor¢%o do hidrogénio é bem menos Intensa que & dos hidrocarbo-
netos; além disso, fo! verificado que a pressfo parcisl do etli-

benzeno n#o influencia & taxa, @ expresslo acims reduz-se a:

.P
E+

(2)

g
L[]
b

[

0

Pg

onde 2=bg/bp € 0 coeficlente reletivo de adsorglio estireno/etli-
benzeno.

Sendo W=M/F o tempo de contato no lelto do reator {massa de
catatlsador/vaz8o massica de cargal), ¢ balango de masss ne mesmo

Se escreve:

X = (1-XJ.k (37

d (1-X)+2,{X+NJ

[ =3

onde N é a raz8o molar de estireno/etlii—-benzeno na carga e X é @
conversfio de etili—-benzeno & estireno.

Para 0 caso de balxas conversfes (velocidade Iniclall}, & in-
tegrac8o da equaclo acima e a expansfio do termo logaritmico numa
série truncada resultam ne relaclo:

k= X+z2.X.N (4}
W



Os experimentos feltos sem estireno na cargs (N=0D) permiti-
ram calcular a constante k para vérias temperaturas, ajustando-se
4 1el de Arrnenius. A constante 2 fol obtida peia seguinte modal-
ficag8o da equaclo (2);

k= 2 + (1-2) (8)
r Xg

onde Xe ¢ g frag8o moiar de etii-benzeno na carga.

Na interpretac¢lio dos resultados do reator Integral, a rea-
¢80 inversa fol considerada (sequnda ordem) pois 03 nfvels de
convers8o s8o elevados. A taxa de formac8o de arométicos também
foi consideradsa, particufarmente para niveis térmicos mais altos.

0 modelo empregado fol 0 seguinte:

gX= k.(Pp=Pg.Py/K) (6)
g Pe+z.Pg
d(Y+2)= k'.Pp__ (7)

Para Integrac8o do modelo acima fol utillzada a constante de
equillbric K prevista peia Termodindmicea. Observa—-se que a8 forma
da equac8o (7) é semelhante & da equac8o (2), ou seja, vale o me-
canismo de adsor¢®o para a formaclo de arométicos.

Para a meior parte dos dados experimentals dos autcres ol
suficiente Integrar apenas a equaclo (B), devigo & baixa taxa de
formag8o de aromaticos parae temperaturas mais balxas. Desse modo,
se obtém a constante k.

Para 08 casos de temperaturas e pressfies mais elevadas fo!
considerado o modeio compieto, permitindoc—se avaliar X' & conva-
ildar o valor constante k pelo aumento estetistico da quantidede
de dados analisados. Aiém disso, neste casg foi possivel compro-
var a peguens influéncia da pressfio parcial pels inclusfo da

constante bg nos denominadores do0s termos de adsorc¢éo.



0 modelo cinético proposto mostrou-se satisfatério para in—
terpretar o8 dados cinéticos de desldrogenac¢8o de etll-benzeno a
estireno. 0s autores comentam que malor guantidade de dados seria
necesadria para meihor ajuste da equac8o (6), particularmente pa-
ra investigac¢lio da Infituéncia da temperatura. Com um ajuste mals
rigoroso, as equag¢les podem ser empregadas para projeto ou andil~-
se de reatores.

A cinética da formac8o de arométicos fol! melhor examinada

por Wenner € Dybdeai, conforme se discute a sequir.

2.2.2— Modelo com cinética simples
wenner ¢ Dybdal levantaram dados para sistemas com e sem @&
injec80 de vapor de dilui¢8o, interpretando a taxa da reaglio em
equlifbrio socb o ponto de vista de afastamento do equilibrio ter-—
modiné&mico.
Ao contrério do modeio de Carra e Forni, que considera a
conversfio & aromaticos de maneira global, o balanco de massa para

o reator fol escrito mediante trés expressfes:

awW
_g_Z_= RB.PE.PH {10)

Com dados obtidos para restores experimentals lsotérmicos de
taboratério, fol felto ajuste das constantes K,=k,(T), kp=ko(T) e
kg=k3(T) mediante método integrail de anailise.

Para essa andlise, foram utiiizados 08 conceitos de conver-
sfo e seietividede. A convers8o s estirens (X), benzeno (YY) ou
toluenp (Z) referge—se & produclio d¢e cade um desses compostos em

reiac8o & cargae de etll-benzenoc. A seletividade 2 estirens (Y72



refere-se & produclic desse componente em reifac8o ap ettl-benzeno
convertido.

Matematicamente, esses conceltos estlo relacionados pela ex-
presslio:

Y= X (113
X+Y+Z

Desconsiderando-se & infiudncia do hidrogénio na rea¢lc de
forma¢8o0 de toiueno, as fracles molares de etil—-benzeno, estireno
e hidrogén!io podem ser escritas como:

Xp= 1-X=Y-Z= Y'-X e Xg= Xy=__ X = Y°.X (12)
T4X+Y+Z Y '+X T+X+Y+2Z Y '+X

inciuindo as expressfies acima nas equac¢lies (B) a (10) para
céiculo das pressles parcials e integrando—a8s ao longo d¢o reator,
¢s autores ajustaram a8 lei de Arrhenius pareg as constantes ciné-

ticas do modelo.

2.2.3- Modificagcles dos modeios anteriores
A- modeio de Sheei e Crowe

0 modeio de Sheel e GCrowe também empregsa uma cindtica sim-
ples., A reaclio principal, desidrogenaclio do etil—-benzeno, &€ con-
siderada c¢om tendéncia ao equiifbrio. n&o & utiitzado mecanismo
de adscr¢lo, sendo @ taxa da reac8o considerada proporcional ao

afastamento do equilfidric termodinémice.

As constantes cinéticas de todas as rea¢8es foram reajusta-
das inteiramente com dados de desempéenho de planta industriai,

também pars 0 catasilsador Sheii 3705.



A cinética proposta pelos autores & a sequinte:

reaclo equacl8o de taxsa
1 | Fy= Kq.(Pg=Pg5.Py/Ky) (13)
2 Pa= ko.Pg (14)
3 rg= k3.Pg.Py (15)
4 rq= kq.Pp.Pe7, (18)
5 rs= Kg.Pp.Puet (177
8 Fg= ﬁa%g;fnmﬁcc- (18

Nesse modelo, P, refere~se & presslo parclial dos diversos
componentes: etil-benzeno (Pg), estireno (Pg), hidrogénio (Py),
dgua (Pp), etileno (Pgr ), metano (Puygy) € monbéxido de carbono
(Pgg?: P refere-se a press8o total no sistema e T & temperatura
absoluta.

A cinétice fol empregada no modelo do reator, tendo-se ajus-
tedo as constantes k; a dados experimentais de planta Industrial

para 0 modeio de Arrhenius:

k= exp(F,-E;/(RT)) (18

As energiss de atlvaclo foram arbdltradas conforme valores
publicades em |iteratura, tendo—-se aplicado método de otimizacho
para pesaulss das constantes pré—-exponenclais. 0s resultados re-

portados por Sheel € Crowe foram 68 segulintes:

reacgho E,(cal/gmot) Fi
1 21708 0.4071
4 48675 13.2382
3 21857 0.28B81
4 £4838 ~D.0724
5 15687 ~2.83494
g 17585 21.24902

onde k, é dado em kgmo!/Kg~-catalisadori/seg.



Esses dados foram utlililzadados por Hosten e Emig (8] pars
modelagem ¢oc reator em trabalho de apliicac8o da técnica estatis-
tica de c¢eiineamento de experimentos aplicada & pesquisa de paré-
metros de equacles diferenciais.

Froment (93 confirmou esses valores para efeito de projeto e
anélise do reator de desidrogenaglo de etii-benzeno: Ciough e Ra-
mirez (10,113 os utilizaram para modeiagem de reatores e oprojeto
de fiiltros digitals para a érea de automaclio,

Para a constante K,, foi utilizado o vaier médio 0.4, Inde-
pendente da temperatura, com o qual 08 autores fizeram o ajuste

experimental des constantes cinéticas.

B- modelo de Sheppard e Maler

A princlpal diferenca entre as duas ctasses de modelos dis-
cutidos acima se traduz por um termo no denominador dea expressdo
de taxa, resultante da anéiise do fendmenoc de adsorclo no primei-
ro caso e inexistente no segundo. Trata—-se de um termo Inibidor
da taxa de reaclo.

Lebedev [3) conciulu gue o termo de inlbigHo cdepende do va-
ior da pressHoc parclal de estireno ao guadrado, tendo proposto @
seguinte expressBo para a taxa da primeira reac#o:

= k1.(?; PS P fK) (28)
1+2, PS

Sheppard e Majler [Z23 procursaram conclilar essa proposta pars
g taxa de reacl8o com a verificac8o de Carrs e Forni sobre a inde-
pendéncia Ga taxs inicial em relaclo & pregssBo de etil-benzeno.

0s sutores propuseram entdc & seguinte equagloc de taxs:

F= kl‘&ﬁﬁnp ;fﬁfK) {213




Pars a formaclo de aromdticos, tento Lebedev quantc Sheppard

propuseram mecanismos simpies:

"r{benzeno)s= ka.Pg (22)
r(toluenc)= Kkg.Pg (23)

0 <trabalho de Sheppard consistiu numa revis8c de todos oS8
modelos anteriores, tendo sido felto ajuste das constantes a da—
¢os experimentais do cataiisador Shell 105 fornecidos pelo fabri-
cante do catailisador.

Pars as reaclbes de desiocamento de gases com vapor g¢’égue
foram utijizados dados publicados por Akers e Camp [(B) e Mope (7],
de modo semelhante ao modelo de Sheel e Crowe. As constantes ¢i-
néticas das trés primeiras reacles foram ajustadas aos dados,
posteriormente tendo-se feito ajuste da iei de Arrhenius s cads
uma delas,

03 gados publicedos por Sheppard ¢ Maier foram, entlo:

reaclo E;(cal/amoi) F,
1 858300 28.811
2 87400 38.711
3 74800 31.711

Uma andlise estatistica do sjuste revelou que o modelo de
Sheppard meihor reproduziy os dados experimentals ut!iizados, |s-
sc motivou 08 autores a empregar seu modeio para ajuste de dados
de desempenho GO catalisador Shell D15, de masior seletividade a
estireno. Para 08 dols catalisadores utillzou-se z=100.

Numa segunda etapa, o novo modeio fol empregado para simular
reatores industrieis. 0s sutores comentam gque o conversBo previs-—
te peioc modeio foi multo elevada, apesar 88 dos previsfo quanto &
seletividade & estirenc. Uma expllicac8o parsa esse resultado esté
nas desativac¢8c do catelisador Industria! por migraclo do potéssio

de sua eéestrutura.



2.3~ Equagbes o0 reator

£.3.1- Balangos materiais

Um batanco de massa por componente Implica em integrac8o de
dez equacles diferenciais para o sistema em guestfio. Entretanto,
pode—-se fazer 0 baian¢o de massa por reac8o0, baseando—se no con-—
celto de conversfo de componentes chaves.

As trés primeiras rea¢les envolvem 0 etil~benzeno como rea-
gente; as trés Gitimas envoivem o vapor ¢'égua. Esses dois compo-
nentes foram, entlo, selecionados para organizar o0s seguintes ba-

tan¢cos maeterials:

Fg.dX;= ry.A.p, para reacfes )=1,2,3 (24)
daz
Fn-%§}= rj.A.py para reacles j=4,5,5 (25)

onde Fr e F, sfo as vazles de etii-benzeno e vapor d‘dgua na en-
trada do reator e X; é a frac8o desses compostos convertida na
reaclo J.

Uma anédlise estequiométrica do sistema de reacles permite
transformar as vazles dos componentes chaves na entrada do reator

em vazfies molares de cadg Ccomposto parsg diversose nivels de con—

vers#o:
Faz Fp.Q1-Xy3-X5-X3) etii-benzeno (287
Fos Fe.Xy estireno (277
Fgs Fe.(Xa=Xg)+F . (2.Kg+3.Xg+Xg) hidrogénio (28>
Fga= Fp.Xp benzeno (28)
Fg= Fp.Xg—Fg.Xg/2 etileno (30)
Fg= Fg.Xg toluenc (31
Foz Fp.Xg—Fp.Xg metano (32)

?83 Fﬁa{‘?"}(q“xS“XB) égua {33)



Fg= Fpa.({Xg+Xg=Xg) monéxido de carbono (34)

Fag® Fa:Xg diéxido de carbono (35)

Com o0s dados de vaz80 molar, calculam-se as presslies
parciais de cada componente para utllizac8o na equaclo da taxa.

0 reator fol consideradc em estado pseudo—estaclonério, ou
seja, a atividade do catallsador foil consliderada constante para
tempos relativamente grandes em comparacd8o com o tempo de resi-
déncia do fluido no equipamento.

Apenas um& coordenada espacial fo! utillzada no modeio, oOU
sejea, trata—se de um modeio unidimensionai, n8o se <considerando
efeltos raclals, Além disso, nfo se incluiu qualquer termo de di-
fusfo axtal.

Finalmente, 8as equa¢cles mostrem que o modelo do reator é do
tipo pseudo-homogéneo, onde o termo p, € a densidade média do
feito catalftico (massa de catalisador por unidade de volume do
reator). Conforme discutido por HIII (12), esse tipo de modelo
considera gque a reaclo ocorra em todo o volume de rea¢do e néo
somente na superficie cataiitica.

As constantes cinéticas do reator foram ajustadas por Sheel
¢ Crowe para dados experimentais com ¢m modeio de reator com to-

gas as hipdteses simpiificadoras mencionadas.

2.3.2— Baiango de energla

Como conseqguéncia também das hipdteses assumidss para o0 mo-

deio do reator, 0 baianco Ge energia se reduz & equacdo:

fi 3 [4]

S F,.Cnh,.08T= =Fz.1. DH,.6X, -F,.7. DH,.dX (3B8)
a1 E- - GX Ae - dX :

7 TP 1 i ez? s gz




ZROPOQ {131. Para © calor especifico sfBo reportagos os coeficlien-

tes de poiinbmios de grau trés;

ajustados polindmios semeihantes.

para as entaipias de reaglo foram

s dados s8o o8 seguintes:

Tabela 1- calores especificos estado gasoso (cal/gmol/K):

etii—-benzeno -10.49886 1.89BE—1 -1.1858E-4 3.752E-8
estireno - 8.620 1.9489E-1 -8.808E-5 c.372E-8
hidrogénio -10.574 1.25855E-1 —-8.0B4E~-5 c.574E-8
benzeno ~10.598 1.4944989E~1 -9.8449E-5 c2.538E-8
etliieno 0.821 3.777E-2 -2.0949E-5 4.412E-8B
tolueno 5,309 4.726E-3 1.803E~% -9 ,.295E-8
metano 7.882 ~7.162E~4 4.387E-B -1.725E~8
vapor é&gua 7.352 -2.877E-3 B.522E-8B -2.970E~-8
Co 4.727 1.753E-2 —-1.339E-5 4.,104E—9
GDE 6.475 g.2892E~-3 —3.97BE8B 1.931E-8
para a expressfo: Cp= Cpp+ Gpg.T+ Cpg.TE+ Cpp.T3 (37)
com {Tl=K.
Tabela 2- entalpias de reac¢do {(caisamol):

reacéo DHy DHg DH DHp

1 £5939.84 8.078 -8.B12E—3 1.947BE-B

=4 25314.8¢2 4.1549 =1.897E-3 5.871E-7

3 -11473.04 -5 .583 8.971E-4 1.0549E-6

4 2e2108.13 12.686 -8.423E-3 2.495E-8

5 45011.08 16.831 -8.482E-3 1.408E-8

B - 9783.08 -%.578 5.38B8E-3 -2.3493E8
para a express8o: DH= DHy+ DHg.T+ DHg.TZ+ DHp.T3 (38)
com (Tl=K.

£2.2.3— Perda de cargs

A perda de carge ao longo do reator fo! calculade através da
equag8o de Ergun. A base para essa apiicacfio € o conceito de ralo
nidrautico para ieitos com enchimento; €8sa metodoiogia é véallda

pare 0S €8s063 em que as partfcuias do recheio sfoc sproximadamente

esféricas, com porosidades de leito entre 0.2 ¢ 0.8B.




Para um ieito de reator catalftico, o raio hidréutico pode

ser definido por:

ry= _volume de vazlos no lelto
drega superficiai do rechelo

Introduzindo @ porosidade do leito (e) e o dié@metro equivaiente

de particula (dp), ¢ ralo hicgréuiico seré dado por:
ry= _&_ . &, (39)

Em conformidade com 0 uso de ralo hidréutico, o adimensional

de filuxo se escreve:

Re= Py Up.p_ (40)

¥

onde Uy é a velocidade intersticial do fluxo de gases, refacio~
nada & veloclidade superficial através ds porosidade do leiteo.
Ergun relacionou o nimero de Reynoids com um fator de atrito

para o leito de particulas:

f,= 1.75+ 150/Re (41)
e o fator assim caiculado é€ empregado na equaglo de perda de car-

ge do¢ resator:

6P= f,.up2.¢1-e).p_ (42>

0 catalisador tem 5 mm ¢ge di&metro, & porosidade do jeito @

iguatl 2 0.455 e a densidade do leito vale 1.3 g/cm3.

2.3.9~ Resolu¢lo das equac¢les

A3 expressfies (2493, (25), (3B) e (42 formem um conjunte de
ecuacles dliferenciais com condicles Inicials correspondentes 4&s

conversfes, temperatura e pressfo na entrada 6o reator.



0 sistema de equagles 88 permite soluc8c numérica, sendo n8o
rigide, o que possibilita sua solucglo através de métodos Runge-
Kutta (glretos).

Para ¢ sistema em gquestlo, aplicoy—se p método Runge-Kutta-

G111 dgescrito em Carnshan [19). Para soluclonar a equacglo:
dy= f(z,y) com y=y, para 2:=D (43)
dz

givide-se o intervaio da variével! 2z em passocs de tamanho h, apli-

cando—-se, passo & passo, @ expresslo recursiva:

Ym+1°= ym+h15.(k1+0.5857864KE+3.4142135k3%k4) (44)
com kq= flzZp,yy) (45)
ko= flzp+h/2,yuth.kq/2) (4B )
kg= f(2,+h/2,y,+0.2071068h.k,+0.2828932n.k5) (47)
Kg= F(Zyu+h,y,~0.7071068Bh.ko+1.7071068h.kg) (48)

No programa elaborado foi Iimplementado recurso dge divis8o do
passo de integra¢8o. Dlvide—-se o passc até que seja atingida ums
precislio especificada para Integracéo.

Também se aplicou recurso de acelerac8o. Uma vez aividido, o
passo pode ser aumentado até seu tamanho original.

Mediante conjugacgfo dos doisg recursos, 0 programs permite
acelerac8o ou desaceieracdo pars ajuste de precisfio para dlferen—
tes regifes dec Intervalo de integraclo.

A precls8o de integrac8o com dois tamanhos de passo fol cai-

culada medlante critério proposto por Rgiston (151:

a= gjm¢ABS(ym+1-y’m+1) (‘45)
gz
gnde : Vm+1 - ypglier cailcuiado com passo de temanhg h

Y‘meq — valor caicutade com passo de temanho h/2
0 iimite de reducdo de tamanho do passo foi arbitrariamente
adotado como sendo 2'P, uma vez gue o métode permite também espe-

cificaec8o do velor iniciasl desse pardmetro de integragdo.
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3.1- Simujador de processos

0s simuladores de processo tém se mostrado (teis na engenha-
ria de plantas quimicas, uma vez que permitem calcular diversos
esquemas operacionais alternativos para as unidades. Muitas vezes
as Informacles obtidas com o0s simuladores nlic podem ser obtidgas
na prépria planta por |Imita¢Oes da instrumentacfo de controle.

Por fornecerem uma base de comparac8o do desempenho real da
planta contra o dese)édvel, 08 simuladores permitem efetuar diag—
ndsticos rejativos a eficiéncia dos equipamentos, eficécia da
instrumentac8o € outros tipos de probiemas operacionals,

Quando combinados com programas otimlzadores, 038 sSimuladores
possibilitam a otimizaglo das plantas. Diferentes fungles objeti-
vos podem ser investigadas, inciuindo méxime produclo, méximo ju—
¢ro ou minimo custo de produc8o. Desse modo, o ponto operacional
6timo das plantas pode ser tdentificado para cendrios econfémicos
diferentes, 0 que representa enorme potencial de ganho por aumen-—
to de receita e/ou diminuigBo de custos.

Muitas vezes 0s simuladores sfic combinades com programas dge
controie avangado por computador, o que acelers os beneficios por
otimizac8c. Em outros casos, 0s simuladores s8o0 empregados para
identificar gargalos operacionsis, auxi{liando no projeto de eii-
minac8o destes ditimos.

Quando forem disponfvels modelos cinéticos ¢e reatores, o0s
simuladores permitem caicular noves ajustes das plentaes para di-
ferentes catelisadores: desempenho de diversas formuiacfes, esco-
iha do nivel de reposicglo ou identificaclo das taxss de desative-

¢80 do catallissador.



Fara 0 Caso 0esI& eSTUGO, O MOCEIO GO reator GescriTtoc acima
to! resgoivido com programa escrito em FORTRAN, Para modeiar o
restante da planta de estireno fo! empregado o0 simulador de pro-
cessos HYSIM.

Resultou um modelo completo da se¢lo de desidrogenacBo de
etii-benzeno. A influéncia de temperaturas, pressles e refluxos
nas colunas de destilaclo pode ser faciimente examinadsa, gquanti-
ficando-se o0s nfveis de recuperac¢lio de produtos, & quantidade de
reagentes reclclados, a geraclio de utllidades e o consumo ener-
gético da planta.

Para efeito do objetivo de otimizag8o, & inciusbo da planta
equivale a se fazer otimizac8o do sistema compieto, Incluindo &
influéncia do reator e da sec8oc de recuperac8o de produtos na de-
terminac¢8o d¢o ponto d6timo.

Dessa maneira, & otimizaclo matemdtica se aproxima de otimi-
zac8o estatfstice aplicada & piantas exlstentes via testes de
corricda ou operacles evolutivas.

0 recurso tradicional da Iinddstria do estireno para operacio
das plantas basela-se em argumentaclo termodinémica: faz—se ané-
iise da fnices reaclio de equilfbric do sistems.

Mediante o desenvolvimento dos modelos cinéticos, fol possi-
vel identificar um ponto operacional 6timo, compromisso entre @
velocidade da reaclo ¢ a converséo de equilfbrio.

Gom & inclus8io do resto da planta, todas as varléveis opera-
clonais passam & influenciar Independentemente 08 objetlivos de

gtimtzacho.

3.2- Anélise termodinémica

As anédilgses termodindmicas referem-se & rea¢lc principal, de

desidrogenacBo do etili-benzeno.



t{brio fornece:

65H50HECH3 + HEO = CSRSCH*CHE + ﬁa + Hea

motes equilibrio Ai—X.Nn n.0 x.Nn

pressfio equlilifbrio Pe.n.(1-X) pye.n.D

com esses dados, a presslic total
Pt ® Pe.n.(14x4D) =3 n = 1/(1+x4D)

e a constante de equiifbrio pode ser escrita:

Kp = PgTy-PHa/Peg = (P.n.x)2/Cpi.n.(1-x)) =

- c
K = X~.p
P (1-x).(1Ex+2:]

ptan:x

K.hn n.D

ptaﬂ.x Pt.R.D

no equiltibrio ¥lea:

pt.n.xal(1-x)

(50)

Este equaclo fornece a converslio de equil!librio para a reag¢8o

princlpat.

llvres de gases ldeais: AGY = ~R.T.In(K,)

onde

mpoles de etili—-benzeno na cargal.

A constante de equilfbric & ceiculada com as

D é& g razfo moiar de difuic¢lo (moles de vapor de

energias
(51)

dituigdo/

0 gréfico sequinte mostra a Infiudncia da temperatura, pres-—
afio total e raz2#fo de diluicho na conversfio de equiifibrio:
Conversao etil—benzeno
; {equiitbrio termodinGmico)
:.nver‘sao b
9 {
]
7, v
84 1 1-04-20
2-04-12
z 3-10-20
74 L~10-12
3
_ Z
4 F% kgt/cm
&1 4
vap - kg{vapor)
) kglhidroc,
as £ E E] &
»nol 570 B¥D 10 530 &0

temp. (°C)

Grafico 1

Conversac Termodinamica do Etil-Benzeno.



Para condicles normals de opera¢8o, a converslo de equtif-
brio € bem Inferior & 100%: nos reatores comerciats, raramente se
excede B85% de convers#o.

A otimizaglo pode ser felta estimandgo—se as converslies com o
gréfico acima. A temperatura méaxima fica |imitada peta ocorréncia
ge cragqueamento térmico na entrada do reator: a reduc¢lo de opres-—
s%0 ¢ 0 aumento do vapor de injeglo ficam fimitados pels ocorrén-
¢cita de reag¢les laterais.

Este € um recursg aproximado para otimizag8o, de resultados
grosselros quando comparado ao modelo completo da planta como de-

senvoivido neste trabalho.

3.3-Modetfo completo
3.3.1- Fracionadora principal

iniclialmente se fez uma andlise separada da fracionadora
principal de estirenc, por ser o equipamento mals Importante da
se¢lo de recuperaclo de produtos,

A agnéiise felta se basela no fracionamento de misturas bind-
rtas. 0O efluente do reater foi Considerado como misturs de etli-
benzeno e estireno.

Trata-se deg dols compostos quimicamente semelhantes, motivo
pelo qual o equiifbrio 1fguido-vapor envolvendo—-09 pode Ser ane—
Iisado através de volatiiidade reiativa constante. Dados de pres-—
sfo de vapor disponiveis no manual de Perry [17] foram utilizados
ppre estimar volatilidade a=1.28,

A cargs da torre consiste numa mistura de tfquldo & vapor ¢
pode—-se determinar as condi¢fes do prato de carga medlante reso-~

tuc80o simuiténes d& tinha g e 88 curve de equlifbrio, conforme



descrito por Bennett ¢ Myers (18]:

y= 8.X curva de equilibrio (52)
1+{a~-1).x
y= {(1-B).4%+ b.2 linha g {B3)

onde x,y s8o composicles da fase ifquido e vapor do componente
mais volétil, a é a voiatillidaae refativa, b a fra¢8oc vaporizada
da carga e z a composiglo giobai da carga da torre,

Locailzada a condicho do prato de carga, aplicou—-se a hipé6-
tese de vazles molares constantes ao longo da torre, resoclvendo-
se numericamente o método gréfico cidssico de McCabe-Thiele. 0Os

resultados foram 0s seguintes:

pratos x{etii~benzeno no topo} x{estireno no fundo)
10 0.775 0.6887
20 0.9086 0.8686
30 0.984 0.948
48 g.9897 0.881
80 g.998 0.887
BO 0.88%9 0.885

Também foli felta andiise de Fenske-Underwood [193 para o
sistema, tendo-se calculado necessidade de 70 estégios tedricos
para especificaglo de pureza de 39% em cada corrente.

Devido & facliidade de o estireno polimerizar—se, £8%88 CO-
lunas operam com vécuo de cerca de 40 mmHg.

Em razlo das anallises simpiificadas feitas para o0 Sistema
etil-benzeno/estireno ¢ dispondo—se de alguns dados eperacebna!s
ti{picos, a fracionadora principetl feoi especificada com a3 seguin-

tes carscteristicas:

1- BO estédglios tedricos:

£~ alimentac¢8o no estédgioc namero 30:

3- pressBo operacional de 40 mmHg:

4- raz8o de refiuxo de topo igual a 10;

5- alivio de 1.5% molar de gases no vaso de topo:
g~ {ndice de recyperac8o de BY9% de estirens.



32.3.2- Demals colunas

Para a recuperadora de etili~benzeno n#io reagido e para a
fracionadora de arométicos também foi feita a anédilise pelio método
de Fenske—-Underwood. GCom base nessa andlise e também em dados
operacionais tfiplcos, &as duas colunas foram especificadas do sge-

guinte modo:

a— recuperadora de etil~benzeno:

1- 20 estégios tedricos;

2~ alimentag¢8o no estédgio ndmero 10

3- pressfo operacional d¢e 150 mmHg:

4- raz8o de refluxo de topo igual a 15;

5- indice de recuperac¢8o de etli—-benzeno mais estireno de 99% ns
corrente de fundo.

b—- ¥racionadora de arométicos:

1- 15 estégios tefricos;

2- aiimentac¢Bo no estégio ndmerc 7

3- presslo operacional de 150 mmHg:

4- rgz8o0 de refluxo de topo lgual &8 4;

5- aifvio de D.3% moiar de gases no vaso de topo;

B~ especif¥ticaclo de fragloc molar de benzeno na corrente de topo
lqual a 0.98,.

A torre de puriflcacBo de estireno ndo fol incliuida na simu-
lacBo porque 03 modeios cinéticos de desidrogenaclo de etii-ben-
zeno n8o incluem a formagho de resi{duo. isso envolve o desenvol-
vimento de um novo sisteme de reacles, com sua respective cinéti-
ca, envolvendo rea¢les iasterais de formacfio de hidrocarbonetos
poilaromédticos.

Assim, ne andlise de otimizaclo, o resfiduo fol consideradg
equivalente a0 teor de etli~benzeno n8oc recuperado da corrente de

estireno, sendo vailorizado como Gleo combustivel.,



3.4~ Conflguracho geral

A carga do reator € uma corrente do HYSIM resultante da mis-
tura de corrente de etll—benzeno e de vapor de dltuigdo. Através
de operaglo USEROP.HGO do simutador, essa corrente € exportada
para o programa FORTRAN, executando-se, entlo, os célculos do
reator. A salda do reator volta para o caso HYSIM através também
do gerentcliamento da operac8o de caiculadora USEROP.HCO.

A corrente de salda do reator & entlo resfriada em operaglo
de geracfio de vapor (caldelira) e em cooler com dgqua de refrigera-
¢%0, seguindo para o sistema das trés colunas descritas acima.

0 vapor gerado na caldeira se destina em parte para dlluic¢8o
gda carga do reator e o restante € considerado como corrente de
energia pars operagéo das colunas.

0 gés gerado no reator € retirado do vaso de topo da pré-
fracionadora e enviado para estaclio de compress8o, sendo valori-

zado como corrente de potencial energético.
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CaPITULO IV — OTIMIZACAO

OTIMIZAGKO DE PLANTAS EM ENGENHARIA QUIMICA

4.1- Modelagem de sistemas

Uma planta quimica é um sistema caracterizado por diverssas
variévels de entrada ¢ de saida. 03 véarios equipamentos ou partes
¢a planta podem ser vistos como subsistemas com suas varlédveis
préprias.

Para se fazer a otimizaclo da planta, ¢ comportamento da
mesma deve ser perfeltamente conhecldo em termos das varléveis de
salda para dadas condicles de entrada. O levantamento dessa cor-
relac8o €& o objetive dos trabalthos de modelagem em engenharia
quimica.

A otimizag8oc ¢é uma etaps posterior e importante tanto no
projeto queantc na operac8o das plantas quimicas. 0 procedimento
de otimizac80 envoive 0 prévio desenvolvimento de um mode!o apro-
priado do sistema, obtenc8o das solugfliles do modelo, escolha de
um critério de objetivo adequado para a plants e aplicac8o de uma
das técnicas de determinacdo do O6timo cdisponfvels.

0s modelos podem ser de dois tipos principais: ansliticos ou
slotémicos. Muito mais gque uma definig8o precisa, essa classifi-
cac8o0 revela o tipo de técnica de modeiagem empregads na constru-
¢80 dos mesmos.

0s modelics analfticos s8o0 modelos mateméticos. Nesse caso,
aplicam—~se principics de conservaclo (massa, energia e momento) e
tembém se empregam alguns mecanismos do sistema. Disso results um
conjuntec de equaclies matemdticas com a propriedade de permitir
uma previsdo das saldas do sistems para dado conjunto especifica~

do de enptradas,



As equacdes de sistemas modeiados analiticamente podem ser
empregadas em otimizaclc das duas manelras descritas & seguir.

De acordo com uma primeira metodoliogia, 0 modelo matemético
pode ser simplificado., Como resuitado, resta um modelo analftico
a0 4qual podem ser aplicadas as técnicas cldssicas de otimizaclo
matemética. Geralmente, essas técnicas implicam em utiilzaclo de
diferencliac80 matemética das equacfes, uma vez que 08 métodos
anaifticos se baselam na identificac8o de ponto onde derivadas
sejam nulas.

GConforme uma segunda metocdologia, 03 modelos anallticos po-
dem ser convertidos em modelos sistémicos. Quando o modelo analf-
tico € muito compiexo ou n8o puder ser simpilficado com base em
argumentacdes fisicas ou matemédticas, o modeio € resolvido nume-—
ricamente, sendo utillzado na gerac8o cde safdas conforme trata-
mento de teoria dos sistemas. A soluclio numérica € geraimente im-
plementada pelo usc de computadores, € o otimizador deve ser tal
que trabalhe com as resolucles numéricas de mocdo semelhante ao
aplicado para modelos sistémices discutidos a segulr,

0s modelos intelramente sistémicos s8o tipicos de sistemas
reais J& existentes. Nesse caso, as salfdas s8oc medidas para um
dado conjunto de entrades. I1sso impiica em experimentacd3o com o
sigtema.

Na maeloria das vezes, é feita ums sele¢lo ¢os resulteados
slgnificativos para otimizac8io, ou seja, se faz uma trlagem seie-
tiva dos valores de variféveis Importantes para a pesquisa do 6ti-
mo. Essas saldas medidas s8o a base para otimizaclio do slstema,
sendo que o otimizador deve ter uma jb6glca que necessite apenas
desses valores passiveis de serem obtidos,

Mesme no caso de modelagem sistémica, pode-se aplicar a8 me-

todoiogia de otimizac8c anatl{tica. Nesse caso, havendo quantidade



dados, gerando uma expresslo matemdtica vélida para faixas de va-
lores das variéveis. O modeio analf{tico obtigo desse modo é equi-—
valente ao obtlido pofr melo de modelos de mecahlsmos, podendo ser
otimizado dlretamente de modo Inteiramente andliogo a0 que se em-
prega na otimiza¢c83o0 analltica.

0 esquema abaixo mostra a Interrelaclo entre o8 dois tipos

de asbordagem de modeiagem de sistemas:

modeios de sistemas
mecanismos reais
equagles do resolucso experimentaclo
sistema numérica
simptificaglo ajuste seieglio de
do modelo estatfstico resultados

1
cadlculo do pesquisa dp
dtimo étimo

K}

4,2 Pesquisa do 6timo

0s métodos de otimizacBo anaifticos foram desenvolvidos pars
o célicuio direto do ponto G6timo. Esses métodos se spiicam a fun-—
¢80 objetivo associada & um modelo matemédtico do sistema: fale—se
em célculo do 6timo porque se obtém diretamente as varisveis
otimizadas.

Ne maioria dos casos prétices esses métodos n8o podem ser
aplicados devido & complexidade matemética dos modeios disponi-—
veis: além disso, modelos experimentals inteiramente s!stémicos
nfo podem ser analisados dessa manelra.

Métodos numéricos de otimizagho foram desenvolvidos pars se

pesquisar o ponto dtimo,



0s métodos numéricos de pesquisa do 6timo consistem em se
fazer uma investigac8o sequenciai, ou sejs, calcuiam—-se sucess!-~
vamente valores novos da fung¢lo objetivo para novos valores das
variévels a serem otimizadas, comparand¢o-se com valores antl!gos
jé& estimados.

Com esse procedImento bédsico de todos o9 métodos numéricos,
a2 diferenga entre um método e outro consistiréd na maneira como se
escoiham os pontos de pesquisa sucessivos. Um caso extremo é o da
otimiza¢8o por tentativas, em que o0s pontos de pesquisa séo
selecionados de modo arbitrdrio, aleatféria ou Intuitivamente,.

Numa metodologia mals eficiente, nd uma I6glca na escolha de
um novo ponto onde avallar @ fun¢lo objetivo. 0 sucesso dessa |6~
gica & de fundamental Importéncia na otimiza¢8o. £ comum se
referir a essa lf6gica como estratégia de pesquisa.

Geralmente, um ponto iniclail € escolhido de modo mais oy me-
nos arbitrérioc e algumas tentatlives exploratérias s#o feltas na
vizinhan¢a desse ponto base. Essas tentativas Iniciais revelam o
comportamento da fun¢lo objetivo nas proximidades do ponto, nor-
teando & escolha de diregles de pesquisa apropriadas.

Percebe-se gque @ es8colha da direclo de movimento é item Im-
portente da estratégia de pesquisa. Se 8 pesquisa exploratéria
for restrite a apenas algumas diregfes, acaba-se pesquisando &
melhor direclo dentro dessss restrigles (normalmente 1s8s¢ se
refere aos eixos de cocordensdas). Se a pesquisa exploratéria for
inteiramente livre, pode-se determinesr a direclo do gradiente pa-
re impiementar g estratégla.

Um segundo |tem importante € o tamanho d0 passo & ser dado
na diregd0 escolhida. £ squi que se verificard melhores na funglo
sbjetivo, uma vez que & escolhs de direc8oc apenas prepara o cami-

nho para a8 movimentac8o por ume estiratéglas de pesquise.



Escolnida a girecado de movimento, 0 passp pode ser Gnico ou
podem ser tentados diverscs tamanhos de passo, testando-se & fun-
¢8o objetivo dlversas vezes para a mesma direcfio escolhigda. O
movimento nessa direg8o é inteiramente explorado, movendo—-se sem-
pre que a func8o objetivo revelar melhora até esgotar Inteira-
mente todas as possiblilidades.

Usaneo o ponte fina! pesquisado comc hovo ponto base, 0 ci-
clo de exptoraclo é repetido, ou seja, escolhe~se nova direcl8o e
novos passos, executando—se o procedimento tantas vezes quantas
forem necessarias. A cada vez gque sSe repete a pesquisa explio-
ratéria, o vailor da func8o objetivo deve meihorar ou, na pior das
hipéteses, manter—-se constante.

A movimentac#ioco val se repetindo até chegar-se & um pohto em
que as varia¢des comecam a ser peguenas. A pesquisa rumo ao Gtimo
continua com um tamenho ¢de passo reduzido, terminando gquando fo-
rem atingidas precisfes pré~definidas para variac8io do tamanho de
passoc ou da func8o objetivo.

Restric¢Bes s8o faciimente Incorporades a uma pesquiss de
6timo, bastando criar procedimentos especlais de céiculo que ga-
rantam operacBo apenas ne regifo vAlids para 0S parfmetros.

Evidentemente, ndoc hé Inteira garantia de determinaclo de
é6timo global, havendo necessidade de impiementar célculos adi-
cionals para identiflcaglio do comportamento jocai/global do ponto
pesquisado.

Um aspecto importante € a grande muitipilicidade de métodos
que se enquadram no esquema geral descrito. Vérias s8o as medidas
de eflicidncle propostas para comparac8o dos métodos. GConciusles
gerais s8o0 multo diffceis de serem obtidas, sendo necessério
apiicar um método sdequado pars8 0 Ca&s0 perticular em guestlo: o

que se pode afirmar de modc geral €& que sempre se recal num pro-



biema @e escoina eriCiente d0e direcao ¢ distancia ce movimento
que compdem & estratégia de pesquisa,

Em todos 08 caso08, 08 procedimentos dependem multo mais de
criatividade aplicade & cada caso do0 que de uma técnica unlversal

perfeitamente consolidada.
q9.3- Pesquisa do 6timo sem restrigles

No caso em gque a fun¢8oc objetivo & as varidvels do sistema
nfo s8o acompanhadas de restricles, dols tipos bésicos de métodos
de pesquisa s8o utlilzados: 08 que ut!tilzam apenas avaliaclo da
func8o objetivo e 08 que necessitam dessa avaliaclo e do «céiculo
de derivadas. 0s métodos do primeiro tipo s8o ditos diretos e 08

do segundo s8o do tipo gradiente.

4.3.1- Métodos diretos

0s métodos diretos exigem apensas a avaliacd#o da funcdo
cbjetivo em determinados pontos de pesquisa. Por nfio necessitar
das derivadas, estes métodos consomem menos tempo de célculo @
cade etaps da pesquisa.

Entretanto, a eficiéncla dos métodos diretos pode ficar pre-~
judicada em relaglo 208 métodos gradiente porque, &o contrério
dos Gitimos, nos métodos diretos n8o se pesquise & csda ponto &8
direclio 6time & ser segulida.

A dire¢lo de pesquisa varia de um para outro método dlreto,
navendo ¢8s0s8 em que sSe segue a8 direglo dos eixos de coordenadas
e outros em que a direclo de pesquiss £ determinada pela geome-
tria Cos pontos jé& pesguissdos anteriormente.

Também o tamanno S0 passc & sujeito @ escoihas diferenclia-
das de um para ocutro método direto., Veriegles extremas tlpicss
vBo desde a definiclico de um tamanho de passo constante até a8 Im-

piementac8o de pesquise unidimensionat na direclo escoihida,.



Us metocos ciretos pogem ser aceéleragos atraves ¢e regras
modificadoras da direc8o e tamanho de passo.

Dentre 03 métodos diretos mais comuns, discutiremos ¢ de
pesquisa paralel!s aos eix08 coordenados, 0 de pesquisa direta com
acelerac8o e 0 de pesquisa através de elementos geométricos espe-

clails.
4.3.2— Pesquisa paraleis 808 elxos coordenados

0s métodos diretos de pesquisa mals simpies sfio aqueies em
que apenas uma variével por vez é modificada. De um sistema com n
varidveis, mantendo-se n—1 delas constantes com o valor asaumido
no ponto base e aiterando-se a (nica restante, pode-se aplicar
quaiquer técnica de pesquisa para otimizaclo de funcles de uma
gnica varléavel, }4 que se recal num caso de pesquiss em uma Gnica
direcéo.

Quando se chega ao 6timo relativoe a esga varidvel, atendendo
4 precis8o estabelecida para o problema, um novo ponto base & de—
finido pele alterac8o desss (nice coordenada. A pesqulisa continua
para outra varldveil doc sistema.

Quando todass s n varifdveis tiverem sido variadas desse mo-
do, um primeiro cicio estard completo € o processo inteiro de
pesquisa sequencial deve ser repetido. O cédiculo finalize quando
n8o se verlificar meithora na funglio obiletivo durante védrios cliclos
de céicuio.

A direc8o de pesquiss deste método sempre é paralela a um
dos eixo0s coordenados, sendo que 0 tamanho do passo depende do
critério para acelitacdo do 6timo. A cada otimize¢8o0 wunidimensio-
nal de cada ciclo n¥o & importante encontrar o 6timo com preciséo
muilto restrita, ume vez que ¢ mals ré&pido trabalhar com aproxima-

gles que 8 cada passo aceierem & convergéncia para uma regido



mals proxima 0o otimoc final: nas imediacOes deste Gitimo & que se
torna importante considerar methor o problema de preclsfo.

0 método pode faihar em casos de funcles mal conformadas
como a da llustrac8o seguinte:

§ Xy

FIGURA 3 — Falhs com pesquisa
pargiela 805 eix0s coordenados
por mal conforme¢lo geométrica.
da funclo objetivo.

- X1

Vveriflca-se que & pesquisa do 6timo tanto ao longo da linha
AB quanto ao longo da linha DE determina C como sendo o ponto
procurado. Assim, a procura é interrompida num ponto jocalizado
sobre um lugar geométrico de d6timos locais, embora ndo se tenha
igentiflicado o Otimo da funclio sendo pesquisada. Esse exemplo
simpies llustra um caso em que o métodoe falha cevido &8 uma ma!
conformacBo geométrice da fun¢8o comparativamente ao tamanho do
passo de pesguisa,

0 métods &, gliém disse, lento para cas0s em gque as iinhas de
cota constante da funclc sloc alongadas € nfo paralelas a qualquer

elxo coordenado.
4,3.3- Pesqulisa direta com eceleracio

Métodos com aceleraclio baselam-se sempre no sucesso dos pas-—
sps anterliores na pesquisa de pontos otimizados. A aceieraclo po-
de ser Impiementada tanto em métodos diretos quanto nos métodos
de gradiente. 0 método mais conhecido ¢essa classe & ¢ método de

Hooke—Jeeves.



Método de Hooke-Jeeves:

0 método fol desenvolvido pars apiicac8c aos casos em gue a
pesquisa paralela aos elxos coordenados descrita anteriormente &
mais diffcli. Basela—-se em pesquisas locais paraleias aos elxos
coordenados & disténclias d fixas & partir de um ponto base. Um
passo malor de pesquisa é entlio experimentado, calculando-se a
funclo objetive a uma disténcia 8, desde 0 ponto base, malor que
aqueia obtida peia pesquisa local com tamanho d. Caso a pesquisa
acelerada sejs bem sucedlda, aplica—-se o tamanho de passo mailor
para movimentac8o em busca do 6timo. Caso & fun¢lo objetivo néo
tenha melhorado procede~se a redu¢lo ¢o tamanho do passo.

iniclaimente, escoihe—se um ponto base EB(k) com coordenadas
Xq.C(k), xo(k) ... xp(k). Em seguida, faz-se a pesquisa paregiela
na variével x4 nos pontes x,—d & x,+d, mantendo o vaior das de-
mais varidveis x,. essa pesqﬁlsa identifica um ponto intermedié-
Fio x;(k) relativo a xg(k), consequéncia da alteracBo da primeira
varidvel. Faz—se, ldenticamente, a pesquisa paraiela na ocutra ve-
ridvel nos pontos xp-d e Xp+d, mantide o valor das demais varié-
vets (x, atualizada): aqui também a pesquisa apontard para um se-
gundo G6timo itermedidério ﬁg(k>. Repete—~se o0 procedimento para te-
das as variéveis.

0 ponto EE(R) € base para pesquisa tocal, reavallando-se @
funclo objetivo no ponto primeiro pontec Final intermediério
ig(k). Para acelerar & pesquisa, avelia—-se a fung8e no pento
a,i;(k)—ig(k'1}, um segundo ponto intermediédrio. Pera esse proce-
dimento, quando k=0 se faz K,(k-1)=xp(k)=xg(0).

Obtidos o8 vaiores nos dols pontos Intermedidrios, selecio-
na~se o segundo como ponto base Xp(k+1) se for o caso: caso o
6timo sejea o primeiro ponto intermedlério, relnicia—se 0 processc

fazendo Kk=0. NO0s dois caeos, prossecue—se com g pesquisa iocal



desde © nOvo ponto base. Estas atualizacBes garantem aceleracho
com base no nimero de suceseos anteriores.

0 método inicla suas desaceterac¢8o em torno do étimo quando &
pesquisa iocal com a distdncia d comecs a nlo ldentificar o pri-
meiro ponto intermedldrio. Nesse caso, deve-se repeti-la com dis~—
t&ncia d menor, ou seja, com reduclo do passo de pesqulsa.

A figura abalxo ilustrs os passos €O método de Hooke—Jeeves:

FIGURA ¢ - Pesquisa direta com acerselacio.



4.3.% Metodos geomeétricog

Um método para pesquisa do O6timo de uma funcl8o objetivo nlo
Itnear €& o0 que emprega flguras regulares denominadas simpiex.
Trata-se de uma classe de métodas particularmesnte apropriados pa-
ra casos de pesquisa com ou sem restric¢les envoivendo nGmero ele~
vado de variéveis.

Com duas varidveis, um simpiex reguiar € um <tri@ngulo
equitédtero (trés opontos):. para tréds varlévels, o simplex & um
tetraedro regular (quatro pontos), como se pode ver pela flgura

abaixo:

a

(C) — centrdide

FIGURA 5 - Simplex reguliar pars duas e trés dimensfes.

Na pesquisa de um méximo da fun¢fio objetivo, tentativas ini-
clate dos valores das varlévels podem ser escolinhidas de tal modo
@ se selecionarem pontos no espago das varidveis ifocelizados nos
vértices do simplex.

Conforme orilagipalmente proposto por Spendley, Hext £ Hims-
worth [ 201, esses pontos seriam vértices ¢e um poliedro regular.
0s autores propuseram 0 uso de figuras reguiares até que & pes—
qulisa 8e aproximasse do 4timo, quende o tamanhe da flgure seria
giminuidoe na convergéncia final,

A funclo objetivo & avaliada em cade vértice: faz-se, entlo,
uma projecdo do ponte onde o vaior da funcBo seja ﬁinima {ponto A

g8a flaura), através do centrdide do asimplex.



0 ponto A &, ent8o, substituido peio novoe ponto 8B. Fez-se
uma reflex8o do ponto de minimo do simplex Iniclal, obtendo sua
imagem relativa ao centréide e constituindge um novo simplex mals
proximo ¢o ponto 6timo pesquisado.

Esse é 0 procedimento badsico do método. Além das refiexdes e
eliminagdes de pontos, o0s autores sugeriram Impiementac8o de re-
gras para diminuic8o do tamanho do simpiex € regras para evitar
pivotamento préximo ao 6timo, conforme discute—-se em seguida.

0 método fo! desenvolvido para apiicaclo em opera¢des evolu-
tivas, ou 8e)a, aplica-se a casos de sistemas reals e dinl@micos,
Selecionam—se 08 pontos experimentais (vértices do simplex) ao
redor do atua! ponto operacional do sistema, pesquisando-se 0
6timo sem necessidade de avaliar taxas (derivadas).

A flgura seguinte mostra uma sucessfio de simplex obtlidos no

cdlculo do Gtimo:

"1

FIGURA & - Sequéncia de simpiex na moeximizac8o de uma funclo
obletivo de duss veriévels independentes.



Diflcuidades do métodso original

Do mesmo modo como OCOfreu no casp de pesquisa paraieia aos
eixes coordenados, no casc de funcles mai conformadas, com curvas
de nfvel alongadas, o0 simpliex pode ser interrompidc em ponto do

espaco distante do 6timo, como mostra & figure seguinte:

X

AR

h'4

™

FIGURA 7 - Faihs em refiex83o0 do método simpiex para funclo
geometricamente mal conformada.

Nesse caso, temos um circulo vicioso de célculo: sendo A o
pior ponto do triéngulo ABC, ele é refietido no ponto D, <consti-
tuindo—-se 0 novo triénguio BCD. Agora, o plor ponto é o pontoe D,
que seré& refletido no ponto A, reconstituindo o tridnguic origi-
na! ABC. Assim, nesse ponto o método apenas provocaréd oscilaglo
entre dois simpiex.

Aigumas variantes do método original recomendam apiicaclo de
uma regre adiclicnal, mediante a qua! pontes eliminados ndo podem
ser reconstituidos. Assim, ao Invés de se utillzar o ponto DO do
simplex BGCD, deveris ser usado o segundo ponte plor, no ¢€aso o
ponto B,

A figurs sseguinte mostra comec essa regre sciuciona o
problema com funcles ma! conformades. Nessa llustrac8o, as fle-
chas chelas referem—se a aplicaclo da regrs originail, enquanto as

fiechas pontilhades relascionam—se aoc uso da regra aslternativa.
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FIGURA B - Sequéncla de simplex para funclo mat conformada com
Uso de regre alternativa.

Usando & regra adicional, a pesquisa flca mals ou menos
garantida até a reglfio proxima ao 6timo. Nessa reglfio, quando o
simplex envolver ¢ ponto de 6timo, as regras nfio permitem maior
aproximac8o. Particularmente, a aplicac8o da segunda regra leva a
um fendmeno geométrico de plvotamentc como se percebe na flgura

seguinte:

FIGURA 8 — Pivoteamento em torno da meihor aproximacfio do 6timo

Quando o pivotamento ocorre, o vértice pivot € @& melhor
aproximac8o do 6timo que se consegue com ¢ tamanho de simplex em-
pregado. Estéd-se, entdo, no ponto onde é necesséria & reduglo do
tamanho da figura.

Ume proposta pare reduclo do tamanno de figura consiste em
se fazer & aproximac8o de todos os pontos &m torno do pento plvot
ap6és & detec¢fio de repeticlo desse ponto por mais de M (teragles.

Feita a reducsio, o0 método prossegue comoe antes.



spengiey, para ¢ mexooc original, sSUgEriu a8 reoucao co sim-

plex apbs M {teragfies dadas por:

M = 1.85n + 0.05n% (54)

onde n &€ 0 numero de variévels Independentes do caso em guestlo.

A interrupclo do método pode ser feita quandc o tamanho do
simplex for inferior a uma precisfo pré—estabelecida.

Aigumas variantes do método, particularmente apropriadas pa-
ra operaclBes evolutivas, ajustam uma superficie aos pontos das
iteracles finais, obtendo estimativas analf{ticas para o 6timo.

Assim, vérias varlantes do método foram sendo propostas para
sofucionar aiguns problemas de pesquisa. Multas dessas versles
acrescentam regras adicionais semelhantes &s acime menclonadas,.
Atgumas flexibilizam o método a ponto de se admitir 8 construglo
de polledros n&c reguiares.

A seguir, serf descrita a variante devida a Box (221, Freco-
nheclda como muito eficiente, fdcil de ser implementada com com-
putadores e que permite a alteraclo geométrica do poliedro. Fol 8

metodoicgia empregads no trebaiho presente,.

4.4— METODC DE BOX

4.4.1- Simpiex iniciai

A posiglio do simplex inicial é definida por regras geométri-
cas. 0 método independe da tocallzaclo infclial do poliedro, moti-
vo peio qual & origem do sistema de coordenhadas é escolhida como
um de seus vértices.

Para ¢ casc de n varidveis independentes, outros n Ppontcs
s8o selecionados obedecendo a critério de simetris da figqura geo-

métrica em relsac8c sos eixos coordensados.



Desse mode, 88 coordensdas do simpiex ficam dadas por:

copordenadas de cada ponto

1 a b b b b
2 b @ b b b
3 b b a b b
n—1 b b b a b
n b b b b 8

Esse € o0 conjunto de pontos mais simples que pode sSer assu-
mido para o simpiex Iniclal, uma vez que apenas duas condigles

precisam ser postuladas para que a figura forme um simpiex:

1- disténcia de cada ponto & origem igual & aresta d do simpiex:
a + (n-1).0% = ¢2 (55)
2- disténcia entre dols pontos igqual & aresta d do simpiex:
2.¢a-0)¢ = g2 (56)
0s valores de a,b gque satlsfazem &s duas equa¢des acima po-

dem ser calculsdos, obtenco—-se:

a= d.NZ .(n=1+~h+1) (§7)
2.n

p= d.A2 .(-1+fn+1) (58)
2.n

0 simplex inicial, portanto, € um polledro requiar em rela-
¢80 ao0s eixos coordenados. Quando as varidvels a serem otimizadas
tiverem ordem de grandeza d¢jiferente, faz-se ume mudanca de coor-
denadas, mediante normalizag80 para a escala do tamanho d& aresta
g0 simpliex.

Desse modo, o otimizador trebaths com um poiledrs gue tends
a manter sua reguiaridade, enguanto o cédiculo da fungdo objetivo

¢ feito com base na grdem de grandeze real das vaeriédvels.



4.49.2~ Prosseguimento da pesquisa

Uma vez montado o simpiex Iniciai, caicula—-se a fun¢lo obje~
tive (f,;) para todos os vértices (p;). Define-se f,,, 0 valor mi-
nimo calculedo (vértice pp;,) e fp,, 0 vaior méaximo (vértice
Pmax): também se denota por c¢p, 0 centro de massa de todos o0s vér-
tices restantes peia exclus8o do ponto p,;, {(centréide).

0 procedimento consiste em aplicar a regra de reflex8o pro-
posta no método original, permitindo que a geometria do simpiex
seja modlficada por coeficlientes de reflex8io, expansfio e contra-

¢80 aplicados do seguinte modo:

1- REFLEXZXZ0: obtém—-se o ponto refleticdo desde Pmin: através do
centrfélde c,; esse € 0 ponto p* calculado caicuiado com & expres-
s8o p*=(1+gr).cm—9,.pmin, onde g, € o coeficlente & ser selecio-

nado. A func¢8o0 objetive é ceicuiada nesse vértice (£%),

2~ EXPANSKD: se f*)fmax, faz-se uma expansfo da refiexdo de acor-
do com 8 E€XpPressao: p**=p*+ge.<cm—pm,n), onde g9, € o coeficiente
de expans8o escolhido. O valor da funclo objetivo no vértice ex-—

pandido € calculado ($**). Havendo sucessoc na expanslo, oy se-

Kk, %
>

ja, se £ U>f", ent8o se substitul py,, por p ' caso contrério,

substitui-se Pmin POT p*.

3— CONTRACXO0: se f*<fm,n, anuta-se a refiex&o, contraindo-se o
simplex original conforme a férmula p*"=Cp+g,.{Cp~Pmy;p). C8S0 o
ponto contrafdo p”* ainda seja inferior a py,,., diminui-se todo o
simpiex em torno de py,, POr um fator de escala, ou seja, para
todos 08 wértices se fez p;=(py,,+p,).7,. Evidentemente, o fator

ge escalas flceg ng falxs U(fe<1.



U otagrama ge DIOCOS Traguz Oe mane;ra mais ciara a segquen-
cia de céiculos do método:
monta zsimpiex inictai
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(Prin/Tmin © Pmax/Tmax’
cdlculo do centrdide cp
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x Nao ] % Sim
> max f7CF  #Fmip **contracao
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sim
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p” =p +9,.(Cp-P }
e m Pmin B0
xx *x +
calculo T FUR0 g PR3
: nNao
XXy 3% 120 troca de troca de
Pmin POF P Pmip POF P
sim I
troca de % reducl8o do tamanho
Pmin POT P fe-(P | +Pmax’
!
testa a resul tado da
ndo atingda preciséo otimizache

FiGURA 10 - Diagrama d¢e biocos do métogo de Box




0 teste de precislio € o critério de parada da pesquisa, A
precisfio pode ser requerida para a3 varidveis independentes ou
para a funglo objetivo,

A exiagéncia de precisfio para variévels independentes no caso
de vérias varifévels requer uma regra adicional para vinculacéo
das variéveis entre sl quanto & preciséic.

Normalmente, portanto, aplica—-se um critérioc de precisfo pe-—
ra a funglo obJetivo. Himmelblau recomenda o usc da varian¢s da
func8o objetivo calcuiada em cada vértice do simplex, ou seja,

exige-se que:

E‘
JE Gzt <o (59)
onde e, € a precisféo requerida e fp, € 0 valor médio de f,.

Esta modificac8o de Box é uma adapta¢d@o do método simpiex
original c¢om aigumas caracter{sticas de uma outra oproposts sua
Inteiramente diferente, denomlinada método complex.

0 método complex foi idealizado para superar 0SS problemas de
montagem do simplex Inicial, para possibliitar Incorporacdo de
restrices na pesquisa & permitir movimentac¢8oc da figura 8o re-
dor de regifies aitamente convexas.

Basicamente, o método utliizado introduziu o conceito de nfo
requiaridade dos poiledro e o uso de figuras geométricas com mais
de n+1 vértices. A 1déia bésica da reflexlfio das figuras baseou-se
alnda no métode simpiex original.

Assim, o método utiiizado neste trabaiho lncorporas as prin-
cipals ventagens do0 método compiex e a simplicidade do método

Simpiex antigo.
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5.1~ Modelo ¢0 reator:

A geometria dos ieitos catailticos dos reatores Industriais
de desidrogenac8oc de etii—-benzenc & segredo Industrial das plan-
tas. Geralmente, s80 empregados leitos raclais para minimizar a
perda de carga e faciiitar reaguecimento da mistura reagente.

0s modelos mateméticos desses reatores {ntroduzem simplifi—
cacles relativas & mistura reagente e & disposic8o do lelto.

No presente trabalho, a mistura reagente fol tratada como
fluido pseudo-homogéneo sem efeltos dispersivos radlais e axials,
Isso também implica em que 0s par@metros cinéticos engiobam even—
tuais efeltos difusives, inciuslive os Iinternos &s partfcuias do
catallsador. Todos 038 autores ressaltam gue estes Ulitimos efeltos
sfic pequenos, apesar do dié@metro de partficula grande (Smm) carac-
teristico do catalisador Sheli 1065,

Também quanto & disposic80 do ieito, os efeitos da geometria
interna do reator foram Inteiramente incluidos nas constantes ci-
néticas. Em todas as pubilcacBes wutiilzadas, Independentemente
das configuracfies de leite de cada casc, @8 constantes foram
ajustades com dados I(ndustrials.

Tanto para o0s dados de iiteratura quanto pars o0s de pilants
real foi utililizads geometria ciifndrica do reator, inspirada no
modeio do reator com fluxo emplstonado, com dimens8es de 1.85m de
didmetro (reator de Sheeil e Crowe) e 2m de comprimento. A porosi-
dade do ieito é de D.4955 e sya densidade efetiva ¢ de 1300 ka/m3,

0s gréficos seguintes mostram os perfis de conversloc & es—
tirenc, benzeno e tolueno, bem como o perfil de temperatura ao

longo do reator.
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CONVERSAO A BENZENO
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Figura 14 — Ferfil de conversao a tolueno no reator
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ha literatura, nos trabalhos de Sheei e Crowe (5] e de

A tabeia seguinte mostra esasa comparagho.

Tabeia 3: camparac&o de resuitados dos modelos de Sheel e Crowe
(a) e de Sheppard e Maler (b) com dados de |iteratura.
—————————— conversfo -—-—-———-——-
dado T{entraga) T{saida) eatireno benzeno tolueno
P{reator)
1 849.44°C 583.33% 39,80% 2.99% 2.29%
2.37 atm
(a) 555.019C 449 .61% 1.98% 1.49%
{(b) 570.719¢C 39.22% 2.58% 2.96%
2 §48.85°¢C 597.83%9C 40.72% 2.99% 3.17%
2.37 atm
(&) 5549,.87%C 44 .,48% 1.45% 1.48%
(b) 570.969¢C 39.08% Z2.55% 2.49%
3 847.18% 582.82°¢C 28.35% 2.53% 2.40%
2.73 atm
(a) 554, 139¢C 99 .11% 1.40% 1.45%
(b) 569.779C 38.70% 2.45% 2.38%
4 849.44% 43 .22% 2.87% Z2.79%
£.37 atm
(a) 555.289¢ 49 .81% 1.47% 1.99%
(b) 570.71%C 38.22% 2.58% 2.96%
5 g17.78% 558.33°¢ 42 . 53% 1.58% 3.62%
2.71 atm
(8) 539.683% 37.27% 0.78% 1.00%
(b) 555.52°0 33.18% 0.78% 0.88%
B g3z.a=2% 571.11%¢ 41,18% 1.43% 3.17%
1.895 atm
(a) 548.709¢C 40.70% 1.03% 1.21%
(b) 583.480¢C 35.00% 1.70% 1.768%
7 623.33% 560.009C 39.18% 1.23% 2.13%
2.43 atm
(a) 5492 ,.340¢ 38.60% 0.86% 1.08%
(b} 857.98%; 349.87% 0.88% 0.97%
8 828.88°%% 585.58°¢C 43,17% 1.349% 2.5%
1.88 atm
{a) 545,08°¢C 39.92% 0.98% 1.18%
(D) 559,.800¢C 37.21% 0.88% 0.95%
g g28.89% s582.22% 47.87% 1.87% 3.95%
1.88 atm
{a) 545 . 06°0¢ 39,32% D.968% 1.16%
(b 580.919¢C J6.80% 1.00% 1.07%
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que 0 modeio de Sheppard e Maier é superior ao de Sheel e Crbwe.
0 erro médaio na previsfic das conversles de etli-benzenc & da tem—
peratura de salda ¢o reator é de 23.9% para o primelro e de 27.9%
para 0 segundo.

0s erros médios elevados slo muito influenciados peios des-
vios dos dois modelos na previsBo da conversfio de etii~benzeno &
benzeno e toluenoc.

0 modelo de Sheppard e Maler prevé a temperature de salda do
reator com erro de 2.8% € a conversloc & estirenc com 10.9%: para
c modeio de Sheel e Crowe, es83es erros valem 4.7% e 8.8%, respec-—
tivamente.

& previs8o na produc8o de aromidticos Influencia o posterior
estudo de otimizac8oc menos que a previsfic de converslic a estire-
no. De gquaiquer modo, também as conversles a benzeno e tolueno
s8¢ melhor calculadas pelo modeio de Sheppard & Maler.

Nenhum dos dois modeios foi desenvolvido para examinar a in-
fiuéncla da presslo fora das faixas operacionals acima mencliona-
des, para as quals as constantes clinéticas foram ajustadas.

0s reatores industrials modernos trabalham scb vécuo, o0 que
favorece <clineticamente a desidrogenacBo ¢ permite operaclo com
niveis térmicos mals balxos, gsrantindo maior tempo de vida (ti|
do catailsador.

As plantas de estirenc do Brasll, iocallzadas nos poios pe-
troquimicos do nordeste (COPENE) e do sul (COPESUL), no parque
industriai de Cubat8o (Companhia Brasiieira de Estireno) € na re-
gifio de refino & petroquimica de Duque de Caxias (Petrofiex) tém
reatores antigos, sem tecnologis para cperagloc com vécuoe. Trate-
se de cas03 semelhantes &0% 008 dedos de literature acima trans-—

eritos.
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pianta de estireno da COPENE, publicados por Renault (23] e Ayres

(24,25) pars uma unidade com capaclidade de 30000 tpa de estireno.

Tabeia 4: comperac8c de resulitados dos modelos de Sheel e Crowe
{a) ¢ de Sheppard e Maler (b) com dados Ilndustriais.

*********** conversfip —————————-
é¢ado T(entrada) T(salda) estireno benzenc tolueno
P{reator)
1 g50% s80°C 43,10%
1.8 atm
(a) 5849.70°¢ 40.49%
(b) 570.100¢ 942.15%
2 g40% 5719¢ 41.10%
1.7 atm
ta) 581.75°C 37.20%
(b) 585.189¢C 40.07%
'3 5479C 5789C 492 .50%
1.8 atm
(a) 563.229C 39.80%
(b 568.769¢C 41.37%
4 848°%C 57589%¢ 492.,30%
1.8 atm
(a) 583.719C 40.03%
(D) 589.219¢C 41.83%
5 g§43%C 570%C 42.00%
1.6 atm
{a) 565.369C 35.86%
(b 568.12°%C 491.490%
0s dados |Industriais acims foram todos obtidos para uma re—
iag80 de 2 ton{vapor d’'édgua)/ton(etili-benzeno) na carga do rea-—

tor. Essa reiaglo fol uvtiiizads nos dois modelos mateméticos, in-
clusive para compara¢8o com os dados de |lteratura,
0s erros pars 08 dois modelos s8c os seguintes:

Sheel—~Crowe Sheppard-Maler

global 23.2% 8.0%
temperatura 2.1% 1.3%
converafies:

- gstirens B.C% 2.9%
- benzeng 27.5% 14.8%
- tolueno 54 .8% 13.49%



us maiores erro9 amogm ocuUrrem na previsag gn conversao a
benzeno ¢ tolueno. 08 resultados para temperature de sala§ do
reator e para convers8o a estireno foram meihores que 08 previs-
tos para os dados de literatura,.

0 modeio de Sheppard e Maler mostrovu melhores resuiltados,
tendo sidc empregado no restante do trabalho para modelagem das

demals secldes ¢a planta.

5.2~ 0timizac8o do reator:

Inlctalmente foi feita otimizaglo apenas do reator. Pesqui-
sou—-se o0 valor da temperatura de entrada e da quantidade de vapor
d‘égua Injetado que maximizasse as vantagens econdmicas da opera-
¢80 do equipamento.

No céiculo da func¢Bo objetivo, foram consideradas receltas e
custos. As receltas resultam da valorizac8o da produglo de esti-
reno, benzeno, tolueno & gases:; 08 custos conslideram o valior da
metéria-prima e do consumo de energia {(vapor ¢ édgua),

0s pre¢os utiiizados para os diferentes insumos foram 08 pu-
blicados por Sundaram [186]:

etii—-benzeno — US$ 0.495/kg

penzeno - US$ D.14/kg
totueno - US$ 0.15/kg
eatireno - Uss$ 1.00/kg
energia - uss 18.00/710%kcal
condensado - US¢ 0.24/1000 ton
vapor - US$¢ 13.5/7/1000 ton

Para availac8o econdmice dos gases produzidos, foram utiii-

zaco09 08 dados de calor de combustlo conforme Zhorov [13]:

etii—~benzeno 5876.9 kcal/kg

estireno = 11011.5 kcai/kg
hidrogénlop - £BBBY.B kcal/kg
benzeno - HBY8.4 kcal/kg
etiieng - 11271.7 kcal/kg
tslyens - 8784.,7 kcal/kg
metano ~ 71983.8 kcal/kg



Seguem 08 resultacdos dos céicuios de otimizac8o do reator.

A8 duas primeiras colunas referem—-se & sequédncla de simplex pela
aplicac80 do métodc de Box: pare evoluglo do métoco, as varidveis
operacionais do reetor foram normaiizadas conforme as expressfes:
Xq= (T-850) Xp= (w-80008) (60)
100 2000

onde T é a temperatura de entrada do reator (9C) e w é 2 va-

z8o0 de vapor d‘édgua injetado (kg/h); x, e x5 s¥o, respectivamen-
te, essas mesmas duas varidveis normailzadas. & normalizaclc im-
diferentes varldveis,

piica numa coeréncia de escalas entre as

permitinde & construc8o de flguras geométricas té8o reguiares

quanto possivel. Essa técnica garante a convergéncia pelo método

de otimizaclo.

e

Tabelsa 5: Dtimizaclo do reator,
n° lteracao rentabllidade vartéveis entrada resator
dgo reator
Xq X (objetivo) temperatura vapor d’égue

SIMPLEX 1 uss/n T(%C) Ka/h

g.000 0.000 gg97.24 650.00 8000.00
0.885 0.258 §37.85 7498.59 §517.649
D.258 0.865 985,25 §75.88 7931.85
SIMPLEX 10 Us$/h T¢Og) Ka/h

0.88B0 0.812 1013.07 718.00 7625 .24
D.562 1.018 1014,96 7086.29 8031.78
0.735 1.177 1016.33 723.59 8355.61
SIMPLEX 20 Us$/n T(OG) Kg/h

g.702 1.8491% 1022.82 720.30 9682.82
0.68B3 1.814 1p022.48 718.40 9828.87
0.672 1.780 1022.37 717.285 9560.84
SIMPLEX &8 us$/n T¢(9%) Kg/h

p0.887 1.880 1p022.87 718.74 89781.18
0.599 1.888 1022.57 718.47 8773.85
D.593 1.868 1022.57 719.40 9737.85




estireno, benzeno ¢ tolueno pode ser inteiramente recuperads, ou
seja, trabalha—-se com as producles potenciais,

Como se verifica, o ftimo operaclonal do reator corresponde
8 718.5°C na sua entrada, com injecdo 2.78 kg de vaper d’égus

para cada kg de etil—-benzeno na carga.

5.3- Otimiza¢8o nfio—sequencial da planta:

Nas colunas de destilaglio das plantas de estireno oe Inter-
nos consistem em diversos tipos de rechelos. Praticam-se elevadas
razles de refluxo: 10 a 15 para a fraclonadora principal € para a
recuperadorsa de etii~benzeno, e cerca de 9 para & fraclonadora de
arométicos — dados de Renault (23].

Todas as colunas operam sSob vacuo de aproximadamente 40 mmHg
para & torre principal e 150 mmHg para as demais colunas como co-
menta Ayres [25,24].

As caracteristicas de cada torre descritas no capfitulo 3 fo-
ram as que melhor se ajustaram & dados de desempenhc de pilanta
Industrial (anexoc 2).

Tendo o restante da plents simulado (fligura 15), fol possi-
vel avaliar a fun¢Bo objetlvo considerando—se a eficléncla de re-

cuperaclio de produtos.

Para fazer uma anélise da intfluéncla dos valores das varlé-
vels Independentes nes funclo obletive e tendo em vista uma anédii-~
se de sensibilidade econdmica (precos de produtos e energial), fol
aplicado método n8o sequencial de otimizac8o da planta.

0 método consiste em otimizag8o com ajusts estatistico de
¢ados conforme discutide no caplitulo 4.

iniciaimente foi feitc mapeamento grosseiro da fungBo obje~






feita Interpolaglo com método spiine simpies (anexo 3),

Em dGitima andlise, 0 ajuste consiste em se reflinar a malha
de mapeamento da funclo objetivo, permitindo iocsailzar com malor
precislic o ponto de méximo.

Com esse método fol felta a otimizac8o da planta em diversos
casos para 08 quails foram variados alguns custos operacionals. As
variacBes para cada caso foram as seguintes:

caso 1 - base — o0 mesmo discutlido anteriormente
- US% 0.75/kg-estireno

caso

¢caso - US6 0.75/kg-estireno ~ US$¢ D.385/kg-eti!~benzeno

Us¢ 50.00/718Y kcal (energis)
- US¢ 0.75/kg-estireno - US$ 0.35/kg~etii—-benzeno

=
3

caso 4 - US$ D.75/kg-estireno - USE 0.35/kg~etili—-benzeno
5

US$ 8.00/108 kcai (energia)

caso

caso 6 - US$ 50.00/108 kcai (energia)

caso 7 - US$ 9.00/108 kcal {energla’

obs: em todos esses cas0os, apenas as variévels econdmices
acima discriminadas foram varliadas, mantendo~se constantes as de-

mals varldvelis operacionais ou financeiras.

08 resultados foram o0s seguintes:

Tabeia B: OtimizacBo nlo—-sequenciel - caso 1 - base,

temperatura ge entradsa do reataor
kg{vap)/h 8509C 700°%¢C 7859%¢C 750%¢ 800%c

4000 741.27 804.80 788.684 731.88 477.57
5000 745 .48 830.896 824.81 778.50 545.85
BOOO 738.80 841.549 844 .38 BOB .58 585.49%
70480 727.28 843.85 852.85 B821.049 808.88
8000 710.00 838.86 854.34 B27.4c B21.18
804o0 ggg.82 830.23 B45.88 B27.185 B2B.78
10000 866.80 B18.54 B41.68 B23.08 827 .44

rentabiiidade d& plants - US$E/h




tape!lIa fs: ULimifLagau noavuvuToDoRuoncIoar vaby T orgausavy uv
preco do estireno para US$ 0.75/kg.

temperatura de entreda do reator
kg(vap)/nh 8509 7009 725%¢ 750°%¢C goao®c

4000 336.81 350.88 328.40 £274.8& 75.88
5000 335.83 386 .86 3498.60 303.82 117.80
6000 335.87 372.84 358.3¢2 318.70 138.83
7000 328.78 373.24 3B3.28 325.47 160.83
8000 317.88 388.27 Jge.20 326.77 154.9¢&
8000 304.73 36&.53 357.88 324.499 154.58
10000 £80.88 353.c8 351.20 3189.498 161.25

rentablildade da planta — US$/h

Tabela 8: Otimizac8o ndo—-sequenciat — caso 3 - reduclo do
pre¢o do estireno para USS D.75/kg e do etii~ben-
2eno parsa US$ 0.35/kgq.

temperatuyra de entrada do reator
kg{vap)/h 850°% 700%C 7269¢C 750°%¢c 8000¢

4000 524.80 §73.4¢ 582.75 522.78 340.86
5000 526 .28 580.46 587.87 555.98 389.23
§000 520.01 587.21 800.494 874.30 418.78
7000 510.18 587.22 805.48 583.491 432.18
8000 498.00 582.¢8 8604.689 586.3¢2 440.00
8000 478.00 584.15 800.13 585.03 442.7¢2
10000 481.5:2 57&2.81 582.73 5B0.48 441.83

rentabiiidade da plants ~ US8&/h

Tabeia 89 ~ Otimizagc8o nBo-sequenciel - caso 9 -~ reduglo do
pre¢o do estireno pare LUSe D.75/kg e d¢ etii—ben-
Z8no para Usg §G.38/kg. Gusto enpergie eleve para
yse 50.00/770% kcat.

temperature de entrada do reator

kg{vap)/n 850°%C 7006°%¢G 725%C 7509 goofc

4000 432,71 481.25 484 .44 447.85 274.%¢e
5000 4268.00 501.38 503.38 475.78 318.86
6000 411.18 500.37 508.83 487.84 341.82
7000 382.18 481.87 505.88 488.47 3s1.03
8000 368.8680 478.185 486 .76 484 .46 352.18
20040 342 .03 480.73 483.28 474.78 347 .64
100400 214.78 438.87 488 .84 481.38 338.07

réntabiiidade dg piante ~ USS$/h




Breg v Uy S3LIreno para udy U,./L/K§ © UL eqxiIi—-pen—
Zeno para ugt 0.35/kg. Custp energlia reduz para
yss 85.00/10 kcal.

temperatura de entrada do reator

kg(vap)/h 850% 700°¢C 7259¢ 750%¢C goodc

4000 550.70 586.63 584.77 543 .88 388.78
5000 584.50 §15.51 611.683 678.5¢2 408.02
8000 550.682 824.45 626.20 588.68 437.85
7000 543.35 826 .82 §33.48 608.84 455,01
8000 531.84 624.38 635.05 86149.87 464.70
30C0 517.5%2 618.86 833.00 §18.05 4889.48
16404040 502.78 810.30 g28.20 613.89 470.88

rentabilidade da planta — US$/h

Tabeia 11 - Otimizac8o nlo-sequencial - caso 6 - custo ca
energla elfevado para US$ 50.00/105 kcal.

temperatursa d¢e entrads do resator

kg({vap)/h 850°%C 700°%; 7259%¢ 750°¢C g8o00%¢c

4000 648.13 722.70 710.28 656 .36 410.74
5000 645.08 741.256 740.83 688.27 475.58
6000 B28.84 7494.78 752.75 718.83 510.38
7800 608.31 738.42 753.78 727.10 527 .47
8000 582.55 724.81 7486 .28 725.12 5633.38
8000 551.70 7086.4949 733.13 718.81 531.685
10000 520.02 883.87 715.78 703 .86 524.85

rentabilidage da planta — US$/n

Tabeia 18- OtimizacBo n8o-sequencial - caso_ 7 ~— custo da
energia reduzido para US$ 8.00/108 kcai.

temperatura de entrades do reator

kagt(vap)/n 8509 7o009¢C 7289C 750%¢ goo%c

4000 7687.11 B27.88 810.58 752.87 488.37
5000 773.57 B55.37 B48.88 Boz.03 565.74
6000 789.38B 868.88 870.12 830.97 608 .82
7000 780.91 873.28 881.27 B47 .47 831.4949
8000 745.78 871.049 884.55 855.83 645.88
8000 727.18 BB4 .58 88¢2.84 858.20 653.497
1000C 708.02 §53.80 877.34% 856 .95 658 .44

rantabl!ildade ¢a planta — US$/h




¥ SJUDLT TCOLLALIDLIVY UUD UOGUUD UT LVOUG LGDU FEIHILIU VYLD F @

étimo, conforme se mostra abalxo:

Tabela 13 - resyltado dos cédiculos estatisticos dos Gtimos de
toda & pianta.

corridsa T{entrada reator) injecl8o de vapor rentabtildade
caso 1 729%¢ 7770 kg/n Us$ 859.50/h
caso 2 7029¢C BB50 kg/h Us¢ 373.74/h
caso 3 721%¢ 7200 kg/h uUs$ BDE.13/n
caso 4 718°%C 5850 kg/h Us$ 509.40/h
caso 5 721°%¢ 7700 kg/n uUs$¢ B35.38/h
caso B 7209¢C 8450 kg/h Us$ 755.05/h
caso 7 7219¢ 7800 kg/h Us¢ B884,98/h

0 principai resultado da otimiza¢8o de toda a planta em

retac8o & otimizac8o do reator estéd na diferenga de valores en-
contrados para as duas variéveis Independentes e nos valores cor—
respondentes da func¢8o objetivo (rentabllidade).

A eficiéncia de recupera¢8o de produtos entre as diversas

correntes da pianta impiica nas seguintes perdas financeiras:

Tabela 14 - otimizacBo 86 do reator X otimizagc8o de toda planta.

corrida Gtimo do reator dtimo da planta perdas (US$/ton carga)

casg 1 uUs$s 1022.57/h USe 854.50/h Us¢ 48.02/ton
caso & Usg 511.23/h Uss 373.74/h Us¢ 39.28/ton
case 3 s 75B.53/h 5% 806.13/h 1s¢ 4£.88/ton
casc 4 Usg 832.57/n Us¢ S08.40/h Us¢ 82.33/ton
caso 5 Us¢ 73B.87/h Us$ 835.38/h UsSe 2B.81/ton
caso 8 US¢ 1085.83/h {Ss 785.08/h Usse 87.38/ton
caso 7 Us$ 1002.85/h uUs¢ 884.88/h uUs¢ 33.88B/ton

Na& tabeia acima, tem-se & rentabilidade do reator otimizado

{primeitra coluna). Logo a seguir estd a rentabilldede da planta
inteira simuiede e otimizaeda., Veriflica—-se diferenca entre 08 dois
casps, ume vez gue & simuleclio da plante inclul o célcuio de tTo-
gos o0s equlipamentos, permitinde conslidgerar—se uma eficiéncia de

recuperacio de produtos responsédve! pels queda de receltas.

e i



correntes de erros em otimizagB8o. Caso as varldveis tivessem sido
fixagas nos vaiores identificacos ne otimizacho do reator, & di-
ferenca na rentabilidade em reiac8o ao 6timo da planta Impiicaria

nas perdas seguintes.

Tabels 15 - perdas por erro de otimizac8o 86 do reator.

corrida rentablilidade 6timo perdas ahuais
caso 9 Us¢ B42.80/h Us¢ 8549.50/h Us¢ 1049244.00
caso 2 Uss 3B2.72/h Us$ 373.74/h Pysté 85835.00
caso 3 Ust 582.849/h Us% 60B6.13/h Ust 118420.00
caso 4 Us$ 4982.52/h Us¢ 509.490/h US$ 498285.00
casc B Uss B28.55/h Us¢ 835.38/h Ust¢ 658818.00
caso 8 Us¢ 708.049/h Us¢ 755.08/h Us¢ 411808.00
caso 7 Uuss 877.78/h Uss 884.88/h Us¢ 8B2884.00

Na tabeis acima, & rentabijidade fol calculada para a planta

com vaiores de temperatura de entrada do reator e injeclo de va—
por identificados na otimize¢8o do reator., Verifica—-se uma perda
média anual de US$ 225000 pars 08 sels cenérlos considerados

em reiacBo ao Gtimo.

Se 0 resuitados da otimizagdoc para o caso 1 fossem mantidos
constantes para 08 demais cenédrios, as perdas financeiras serlam

da ordem de:

Tabela 16 — perdas por otimizar apenas pars um cenédrio.

corride rentabltidade dtimo perdas anuais
casoc 2 Us$e 358.74/h uysse 373.74/h UsSt 122840.00
caso 3 Us¢$ BOk.BO/h US$ B08.13/h iJs$ 132402.8D0
casa 4 US$ 4899.78/h uUs¢ 509.40/nh st B44948.40
caso B Ust B324.08/h Usé 835.38/h Us$é 11388.00
caso B Use 748.43/h Uss 755.05/n Us¢ 579881.20
casg 7 Uss 882.7B/h Uss$ BB4.88B/h Uss 194947.20

0 casc acima corresponde 8 se ter feito otimizag8o da ptlan-

g apenas pars 0 primelroc cendrio, sem ter sido feltes atuslizacho
para 08 demals casos. Esse tipo de desatuailiza¢8o é comum na pré—

tTics operacicnal de multas ynidedes.



D.97T ULimiZagcal sequencial a8 plranca;

Seguem resuitados de otimizaclo da planta pela aplicaclo do
método simplex de Box, de modo semelhante & otimizag¢lo do reator
discutida no item 5.2,

Também para otimiza¢8o da planta fot utiilzada normalizaclo

de variévels conforme as expressles:

Xxq= (T-B50) ko= (w-8000)
180 2000
Tabeia 17: Otimizaclo sequencial da pianta.
n® 1teracgdo rentabilidade varldvels entrada resator
da planta
{objetivo) temperatura vapor d‘égua
SIMPLEX 1 Uss/n T(%C) kg/h
0.000 0.000 738.73 850.0D 8000.00
pD.258 (.8868 7892.35 §75.87 7931.40
0.968 0.258 B2 .68 T48.57 B517 .40
SIMPLEX 11 us$/h T(%¢) kg/h
g.7885 0.7B5 854.249 7c86.53 7530.80
0.588 0.84¢2 g48.21 708.85 7884 .00
g0.753 0.930 854 .25 725.34 7880.40
SIMPLEX 21 Us$/h T(%g) kg/h
0.788 (.888 g53.50 728.77 7775.20
.78 0.B8BB8 B84 .30 728.10 7772 .20
0.780 0.888 854,32 728.80 7778.20

A otimizac#0o com 0 método simpiex foi feita por variag8oc da
temperatura de entrads do reator ¢ ds Iinjec8o de vapor na simula—

g¢fio da pilants seguindo-se o aigqoritmo de Box.

0 procedimento equivalie a uma otimiza¢lo de pianta existente
com um pianelsmentoc de experimentos baseado no método simpiex. Nsa
prédtice Industrial, esss sistemética corresponde & denominada

otimizacho operacional evolutliva.



fol consequdncia da pouca fiexibliidade do eimulador de processos
na incorporag¢lio de um programa de computador para otimizacg8o.
Observa—se que o O6timo & atingido com 28 Itera¢les. Pare ob-
ten¢80 do mesmo ponto, com & mesma precisfo, a otimizag8o fato-
rial (nfo-sequencial), exiglu uma malha de 35 pontos e posterior

ajuste estatistico.

5.5- 0timizac8o com restriglo:

Muiltas plantas de estireno apresentam restri¢lo no forno de
superaquecimento de vapor. Nfivels térmicos efevados exigem mate-
rials especliais que elevam o Investimento iniclal.

A simulacho da pianta permite facilmente & Incorporagfio de
restri¢lies como essa. Por exemplo, no caso de plantea cujo forno
tem capacidade méxima de geraclio de 10 t/h de vapor e nfvel de
superaquecimento |imitado a 5009G, as temperaturas de entrada do
reator e a quantidade de vapor de injeclo ficam |imitadas aos va-

iores do seguinte grafico:

Linha de restricdo
{900°C saida do forno)

BOO
700 -
n® ponto
400 : ; v ' kalvapor)
4 5 s 7 8 9 10kgthid)

Flgura 18: Lugsar geométrico de ptimizac80 com restrigho



regl8§o que nlo se pode atingir devido & restric8o Imposta
forno.

A avaliaclo da fungclio objet!vo nos pontos Indicados sobre
tinha de restriglo indica que o 6timo com restriglo se consegue

com méxima injecfio gde vapor e méxima temperaturs d¢e entrada do

reator:
Funcdo objetive US$/h
(sobre linha de restricac)

8O0

€00 -
QX
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[1t]
T 400
&
m
b
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200 -

0 - ; o
1 -] 3 4 & & 7 ns pgn?o

Figurae 17: Fung¢fo objetivo sobre iugar geométrico de restrigho

Esse resuitado mostra porque os principios da andlise termo-
dindmica da reaclo de desidrogenaclo de etii-benzeno isolads
coincidentemente se apiicam na otimizac8o de aigumas piantas,

A Injec8o da quantidade méx!ima de vapor de dilui¢lo e a pré-
tica do méximo de temperatura no reator valem pare plantas que

apresentam restriclo no forno superagquecedor.

Pera piantas novas, projetadas com materiais de dgquaiidade

superior, é Importante pesguisar—se ¢ 6timo globel.

peio



CAaPITULO VWVI — CONCLUSOES

Us maiores erros dos modelos de reator de desidrogenaclo de
etli-benzeno ocorrem na previstio da conversfio a benzenc ¢ toiueno
por reacles laterais. De quaiquer modo, &8 proposta de Sheppard e
Maier para equacles de taxaes de reaclc se mostrou mals adequedsa
que a de Shee! ¢ Crowe no ajuste a dados deé reator Industrial,

Para @& otimizac80 do reator fol considerada a produclio po-
tencial de estireno e arométicos da corrente de safda, além dos
consumos de etil—benzenoc e vapor d’dgua.

A inciuslo dos célculos dos demais equipamentos da planta ao
céiculo do reator permite avaliar Influéncia da eficiéncia de re~
cuperac8o dos produtos no objetivo de méxima rentabllidade da
unidgade.

Tanto para otimizaclo do reator isoiadamente quanto para a
da planta, as variévels independentes foram a vazlio de vapor de
inje¢8o de vapor e & temperatura de entrada do reator. Essas sédo
as variévels gque controlam a conversfo aos produtos desejados,
influenciando mails significetivamente na rentabillidade do proces—
80.

Verificou-se diference nos valores caiculados para Otimo do
reator e 6timo d¢a pianta. Ou seja, o ajuste da pliante nas condi-
¢8es operacionais O6timas do reator isoladc Implica em elevadas
perdaes de receita pare a unidade.

Otimizac#o da piants pars diversos cenédrios de custos mostra
que hé um grande potencial de ganho financeiro peila pesqulsa do
é¢timo operacionat. A disponibilidade de modeio matemdtico da
plante facilita 8 simuiac8o e & pesquisa do dtimo, constituindo-

ge em instrumento Gtll para nortear @ operac8o de plantas reais.



Muitas plantas de estireno mais antigas apresentam limitacg3o
no forno superaquecedor de vapor d’dgua. Essa restriglo é devida a
aspectos de materiais de construgdo do equipamento. A pesquisa do
6timo para esses casos aponta para méxima temperatura de reag3o e
maxima inje¢3c de vapor de diluigHdo.

Mdxima diluigH3o com vapor d’dgua e maéxima temperatura de
reac3c correspondem também a aumento de convers3o de etlil-benzeno
a estireno conforme prevé a andlise termodin8mica da reagZo de
desidrogenac®o isolada. Entretanto, esta andlise n3o pode ser
general izada para um sistema reacional que inclui outras reagfes
paralelas, como ocorre nos reatores industriais. Esse aspecto é
ainda mais crftico para plantas mais modernas, onde materiais de
construgdoc permitem praticar condigBes operacionais
correspondentes aoc 6timo sem restrigBes da planta.

Um aspecto a ser implementado no modelo do reator € o da
desativac8o do catalisador. Para considerad-la, deve ser feito
ajuste de dados de planta industrial: normalmente se multiplicam
as convers@es por fatores individuais de cada componente que
dependem do tempo de campanha do catalisador.

Ha otimizagZo da planta, verificou-se que o método sequencial
reduz o numero de avalia¢fes necessarias. 0 sgignificado pritico
desse fato € que o método simplex constitui-se num modo de
planejamento de experimentos mais eficiente que o planejamento

fatorial para pesquisa do ponto Stimo de plantas industriais.
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ANEXO i — LISTaAGENS DE PROGCRAMAS

1—- MODELO CINETICO DO REATOR
2- INTEGRADOR DAS EQUA¢HBES DD REATOR

3- OTIMIZADOR PELO METODO DE BOX



<)

DIATIAOa0

10

20

REATOR DE ESTIRENO ~ Henato Spandrl - UNICAMP 91

DIMENSION X(B),DX(8),PRT(5)
COMMON/RY/CGPAC3I0),CPB(10),CPC(10),CPD(10)
COMMON/R2/ADH(B) ,BDH(8) ,CDH(EB) ,DDH(E)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/R4/XK(B) ,ER(B),XKP

COMMON/RS/AREA

COMMON/RB/NCOMP,NREAC ,ROB,FA,FE,FATOR,DP
COMMON/R7/XM(18)

GCOMMON/RB/FT

OPENCUNIT=4,FILE="STREAM.TRN’ ,5TATUS="0LD")

OPENCUNIT=5,FILE="ESTIRENO.DAT " ,8TATUS="0LD"

OPENCUNIT=8,FILE="USEROP.TRN" ,S5TATUS="0LD ")
OPENCUNIT=7 ,FILE="PERFIL’,STATUS="0CLD")

)

1= LEITURA VARIAVEIS ENTRADA DO REATOR — HYSIM

READ(4,*)NCOMP
2- TEMPERATURA DE ENTRADA - GRAUS C -~ SAIDA

READ(4,5)X(7)
FORMATC////4/1177171/7,F20.0)

3— PRESSAQ DE ENTRADA -—--- KPA ————=— SAIDA
READ(4,%x)X(8)

4- VAZAD MOLAR -——w——w—wm——- KMOL/H -~ SAIDA
READ(4,%x)FT

5—- FRACAO MOLAR DE CADA COMPONENTE -— SAiDA

READC4,10)XM(1)
FORMAT(//////,F20.0)

DC &0 i=2,NCOMP
READ(4,*)XM(1)

B~ LEITURA DE VARIAVEiS DO REATOR — ARQUIVO
C{AMETRO DU REATOH - M
DIAMETRO DA PARTIGULA - CM
PORUSIDADE DO LEITO DO REATOR
DENSIDADE APARENTE DO LEITO - KG/M3

HYSIM PARA S.1.

HYSIM PARA 5.1.

HYSIM PARA S.1.

HYSIM PARA S.1,

DE DADOS

CONSTANTE DE EQUILIBRIU PARA MODELO CINETICO

ViSCOSiDADE DO FLUIDO - ¢P

READ(S,*)DR,DP.E, ROB,XKP,VISC



7- NUMERO DE REACOES DO MODELO CINETICO
READ(S,*)NREAC
8- CONVERSAD INICIAL EM CADA REACAOQ

XC12,X(2),X(3) - RELATIVA A0 ETILBENZENO
X(4) ,X{5),X(B) - RELATIVA A0 VAPOR AGUA

READC(S,*)(X(1),1=1,NREAC)

8- FATOR PRE-EXPONENGCiAL EM GADA REACAQD

READ(E ,*)(XK(1J),1=1,NREAG)

10- ENERG!A DE ATIVACAO EM CADA REACAOD

READ(S,*)(ERCI),1=1,NREAC)

11— COEFICIENTES DOS POLINOMIOS DE ENTALPIA EM CADA REACAC
DH=A+BX*T+CXxT 2+0xT"3 - KGAL/KMOL

READ(S,*x)(ADH(!),1=1,NREAC)

READ(S,*)(BDH(1),1=1,NREAC)

READ(S,*x)(CDH(1),1=1,NREAC)

READ(S ,*){DDH{1),1=1,NREAC)

12— COEFICIENTE DOS POLINOMIOS DE CALOR ESPECIFIGO
DE CADA GCOMPONENTE - KCAL/KMOL/K

READ(S,*)(CPA(I), 1=1,NCOMP)

READ(S,*)(CPB(1),1=1,NCOMP)

READ(5,*)(CPC(1),1=1,NCOMP)

READ(S.%)(CPD(1),1=1,NCOMP)

13- MASSA MOLAR DE CADA COMPONENTE - G/GMOL
READ(S,*)(PM(1),1=1,NCOMP) |

19~ DADOS DA INTEGRAGAC RUNGE-KUTTA

READ(S, *)(PRTC1),1=1,5)

15- GALGULG DA VAZAD MASSICA DE ETILBENZEND E AGUA - KG/H

FE=FT*PM(1)xXM(1)
FA=FTXPM(B)xXM(8B)}

16— AREA DA SECAQ TRANSVERSAL - M2

AREA=3.1918*DR*x*x2/4,



IO
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40

850
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17~ REYNOLDS DO ESCOAMENTO - CORRIGE AREA PARA CM2 £ VISC PARA

RE=(FE+FA)/3.68/AREAXDP/VISC/100.

18~ CALCULO DO FATOR DE ATRITO
FATOR=(1-E)/Exx3x(150.%x(1~E)/RE+1.75)

18— CALCULO DA VAZAO MOLAR DE ETILBENZENC E AGUA - KMOL/S

FE=FE/3800/PM(1)
FA=FA/3600/PM(8)

20~ TEMPERATURA ABSOLUTA DE ENTRADA DO REATOR
21— PRESSAO DE ENTRADA DO REATOR KGF/CM2

X(7)=X{(7)+273.15
X(8)=X(B)/98.UBES

22— INTEGRACAO DO SISTEMA DE EQUAGOES

CALL RUNGE(PRT,X,DX,8)

23— IMPRESSAQO SAIDA DO REATOR PARA ARQUIVO DO HYSIM

a- TEMPERATURA - GRAUS C

T=X(7)-273.15

b—- VAZAUG MOLAR - KMOL/H

FT=FT*3600.

c— DADOS DO HYSIM — NS= NUMERO DE CORRENTES DE SAIDA
NTIP= TIPO DE GCORRENTE (MATERIAL=1)
NV= TIPO DE VAZAO (MOLAR=1)

NS =1

NTIP=1

NV=1

WRITE(B,30)NS,NTIP, T, X(8)
FORMAT(11,/,1%,/,E12.56,/,°C",/,E12.5,/, ‘KG/CcM2 ")

WRITE(B,40)NV,FT
FORMAT(11,/,E12.5,/ KMOL/H")

g 50 1=1,10
WRITE(B,80)XM{})
FORMAT(E12.8)
END
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SUBROUTINE DERIVADACX,DX,NDIM)
DIMENSION X(NDIM),DX(NDIM),R(B),DH(B)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/RS/AREA
COMMON/RB/NCOMP ,NREAC ,ROB,FA,FE,FATOR,DP
COMMON/R7/XM(10)

COMMON/RB/FT

CALGULA DERIVADAS:
1~ BALANCOS MATERIAIS — GONVERSAD EM CADA REACAQ/M

CALL XMOLARCNREAG,NCOMP,X,FE,FA,XM,FT)
CALL TAXA(NREAC,NCOMP,X(B),X(7),XM,R)
DX(1)=R(1)XAREAXROB/FE
DX{2)=R{2)*AREA*ROB/FE
DX(32=R{3)XAREA*ROB/FE
DX(4)=R{(4)*AREAXROB/FA
DX(5)=R{5)XAREA*ROB/FA
DX(E)=R(EXXAREAXROB/FA

2— BALANGO ENERGETICO - GRAUS K/M

CALL CP(NCOMP,FT,XM,X(7),WCP)

CALL DELTAH(NREAG,X(7),DH)
DX(7)=~FEX(DX(1)XDH(1)+DX(2)*DH(2)+DX(3)*0DH(3))
DX{7¥=DX(7)-FAX(DX{(4)*xDH{(4)+DX(5)*xDH(S)+DX(B)I*0H(E) )
ODX<72=DX(7)/WCP

3~ QUEDA DE PRESSAD - ATM/M

CALL DELP(NGOMP,XM,X(B),X(7),FT,R0G,U)
DX(8)=-FATORXROG*Ux*x2/DP/1012828.*100.

RETURN
END
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SUBROUTINE IMPRESSAOQ(Z, X ,NDIM)

DIMENSION X(NDIM)

COMMON/R7/XM(10)

iMPRESSAD DO PERFIL DO REATOR - COUMPOSICAO-TEMPERATURA-PRESSAQD

T=X(7)-273.156

WRITEC(x,103Z,¢(XMC(12,1=1,102,7,¥%(8)
WRITE(7,102Z,(XMC1),1=1,102,7,X(8)
10 FORMAT(1X,14(E12.58,° ., )

RETURN
END
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SUBROUTINE CP{(NCOMP,FT,XM,T,WCP)
COMMON/R1/CPA(10),CPB(10),CPC(10),CPO(10)
DIMENSION XMONCOMP)

CALCULO DO FLUXO YERMICO - KCAL/S/K

WCP=0.
DO 10 i=1,NCOMP
10 WECP=WCP+XMC(I)XFTX(CPA(I)+CPBCIXXT+CPCCI)XTXX24+CPD( | )XT*Xx3)
RETURN
END
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SUBROUTINE DELTAH(NREAC,T,DH)
COMMON/R2/ADH(BE) ,BDH(B ) ,COH(B) ,DDH(B)
DIMENSION DH(NREAC)

CALCULO DA ENTALPIA DE CADA REAGAD - KGAL/KMOL

DO 10 1=1,NREAC

10 DHCI)=ADHC I J4BDHC I ) XT4+CORC I ) XTXx24+DDH( 1 ) *xT%x%x3
RETURN
END
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SUBROUTINE DELP(NCOMP,XM,P,T,FT,ROG.,U)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/RS/AREA

DIMENSION XMONCOMP)

MASSA MOLAR MEDIA DA MISTURA GASOSA
XMw=0.
DO 10 i1=1,NCOMP
10 XMW=XMW+XM(1IXPM( L)
MASSA ESPECIFICA DA MISTURA GAS0OS5A - G/CM3
ROG=PXXMW/B2.3/7
CALCULO DA VELOGCIDADE SUPERFIGIAL - CM/S
U=FT*x1000.*XMW/ROG/AREA/1E4

RETURN
END



U e i o . . S s S e A e o s e T ——— T T T S A oy e din ke e —— Y —— - 0 Y 0 S —— — T . W00 A WA W Ul . . . Tt T, S — . — T A0 S i Kl i 3

SUBROUTINE XMOLAR(NREAG,NCOMP,X,FE,FA,XM,FT)
DIMENSION X(NREAC+2),XM(NCOMP)

CALCULA VAZODES MOLARES DE CADA COMPONENTE GOM BASE
NAS CONVERSOES DE ETILBENZEND E VAPOR AGUA

XM{1)=FEX(1.,-X(1)-X(2)~X(3))

XM{(2)=FE*xX(1)
XM(3)=FEXX(1)~FEXX(3)+2.%FAXX(4)+3.xFAXX(SI+FAXX(8)
XM(4)=FE*XX(2)

XM(S)=FE*X(2)~.BXFA*XX(4)

XM(B)=FE*X(3)

XM{7)=FExX(3)~-FAXX(5)

XM(8)=FAX(1.,-X(4)-X(5)-X(8))
XM(B)=FAXX(4)+FAXX(5)-FAXX(E)

XM{10)=FAXX(B)

NORMALiIZA AS VAZOES MOLARES A FRACOES MOLARES

FT=0.

DO 10 {=1,NCOMP
10 FT=FT+XM(1)

0O 20 (=7, NCOMP
20 XMC1)=XMCI)/FT

RETURN

END
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SUBROUTINE TAXACNREAG,NCOMP,P,T,XM,R)
COMMON/R4/XK(B) ,ER(B), XKP
DIMENSION XM{NCOMP) ,R(NREAG?

CALCULA TAXA DE CADA UMA DAS REACOES - KMDL/KG/S

DO 10 1=1,NREAC

10 RCII=XK{IIXEXP(~-ERCI12/T)
R{ETI=ROIIX(PXXM(T)-PXP/XKPXXM(E)IXXM(3))
RC1)=R(1)/(PXxXM(1)+(100.xPXXM(2))xx2)
RC2I=R(2I%XPXXM(1)
R(3JI=R(IIXPXXM(1)
R(4)=R{4)*PxPxXM(B)I*XXM(E)
R(S)=R{SI*PXPXXM(BI*XM(7)
R(BI=R{(BIX(P/TI*x*x3xXM(BIX)XM(8)
RETURN
END
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SUBROUTINE RUNGE(PRT,Y,DERY,NDIM)
DIMENSION Y(NDIM),DERY(NDIM),6 AUX(B,12),4(49),B(4),C(4),PRT(B)

1— INIGCIALIZACAO DE COEFICIENTES RUNGE-KUTTA-GILL

A(1)=0.8
A(2)=0.28283932
A(3)=1.707107
A(4)=0.1666887
B(1)=2.
B(2)=1.
B(3)=1.
B(4)=2.
C(1)=0.5
C(2)=0.2528832
C(3)=1.707107
€(4)=0.5

2— ATUALIZACAG DO INTERVALO DE INTEGRACAD ENTRE IMPRESSOES
X=PRT(1)

XFIM=PRT(1J)+PRT(2)

H=PRT(3)

3—- VALOR INICIAL DA FUNCAUO E DERIVADA

CALL DERIVADA(Y,DERY NDIM)
CALL IMPRESSAQ(X,Y,NOIM)

9- INICIALIZACAD DA MATRIZ AUXILIAR:

LINHA 1 => VALOR DA FUNCAD NO INICIO DO INTERVALO DE IMPRESSAI
LINHA 2 -)> VALOR DA DERIVADA NO INICIO DO INTERVALD DE IMPRESSAI
LINHA 3 —> VARIAVEL AUXILIAR SEMPRE ZERADA NO FINAL

LINHA 4 —-> VALOR DA FUNCAD NO FIM DO INTERVALD 2h

LINHA 5 —-> VALOR DA FUNGAD NO FIM DO INTERVALG h

LINHA 8 —-> VALOR DA DERIVADA NO FIM DO INTERVALD b

LINHA 7 —> VARIAVEL AUXIL!AR PARA TESTE DE PRECISAD

DO 1 1=1,.NDIM
AUXCT,12=Y(1)
AUXC2, 1 )=DERY (1)
AUX(3,1)=0.

S5—- ACELERAGCAD DO METODO - TENTA INTEGRACAD COM PASSO 2h
H=H+H

IGERAL=-1
IPASSO=0



10

11

12

13
14

15

18
17

18

6~ COMPATIBILIDADE DO INTERVALO DE INTEGRACAO 2h COM O DE IMPRE!
iFiM=0

B0 49 1=1,NDIM
AUX(7,1)=0.0666868B87*DERY(1)

IF((X+H~XFIM)*H)B 8,5
H=XF IM-X
IFIM=1

7- VARIAVEL ITESTE=0 CONTROLA PARA INTEGRAR SOBRE 2h NUM PASSO
ITESTE=0

8- VARIAVEL IPASS0=1,2 CONTROLA PARA INTEGRAR SOUBRE METABDE 1 E ¢
PONTO DE RETORNO PARA NOVAS (NTEGRACOES COM PASSO REDUZIDO

IPASSO=IPASS0+1
8- NUCLEOD DA INTEGRACADO RUNGE-KUTTA-GILL

J=1

Ad=ACd)

BJ=8CJ)

CJd=C(dJ

DO 11 1=1,NDiM
R1=H*DERY(!)
RE=AJX(R1-BJXAUX(3,1))
Y(1)=Y(1)+R2

R2=RZ+RZ2+Ra

AUX(3, 1 )=AUX(3, 1 )+RE-CJ*R}
IF{J—-4312,15,18

J=d+1

1F{J—-3213,14,13

X=X+.5%H

CALL DERIVADAC(Y ,DERY,NDIM)
GO 70 19

1IFCITESTE)16,16,20
10— INTEGRAGAD SOBRE METADE 1

DO 17 =1,NDIM
Aux<a,1)=y(1)

{TESTE="
IPASSO=IPASSO+IPASSD-2
IGERAL=IGERAL+1

X=X—H



18

20

21

g2

23

249

25

2t
27

=4

11~ REDUCADO DO PASSO DE INTEGRACAOQ

H=0.5%H

DG 18 1=1,NDIM
YCI)=AUNCY, 1)
DERYCI)=AUX(2,1)
AUX(3,1)=0.

GO TO 8

12— INTEGRACAO SOBRE METADE 2

IMOD=1PASSO/R2
IFCIPASSO-IMOD-IMOD22Y,23, a1
CALL DERIVADACY,DERY,NDIM)
DO 22 |=1,NDIM

AUX(S, 1)=Y(1)
AUX(E, I )=DERY(!)

G0 7O 8

13- TESTE DE PRECISAC SOHBRE RESULTADO DE INTEGRAGAO COM h e 2h
DELT=0.

DO 29 1=1,NDIM

DELT=DELT+AUX(7,1)*XABSC(AUX(4,1)}-Y(1))
IF(DELT~PRT(4))28,28,25

14—~ REDUCAQ DO PASSO CASO PRECISAG MNAC TENHA SI1D0 ATINGIDA
IFCIGERAL.LT.10)GOTO 28

WRITE(X,x)'DIVIDIU O PASSO MAIS DE DEZ VEZES'

STOP

D0 27 i1=1,NDIM

AUX(4,1)=AUX(5,1)

IPASS0=IPASSO0+IPASS0O-9

16—~ VOULTA MEIO PASSO

A=X~H

FFiM=0

GO TO 18

16— CONTINUACAD SE A PRECISAD FO! ATINGIDA

CALL DERIVADAC(Y, DERY, NDIM)

17— INICIALIZACAOD SEMELHANTE A DO LABEL 3 -~ AUX{(3,!) AUTOMATICA
E ZERADO DURANTE NUCLEC DE INTEGRAGAQ

D0 28 1=1,NDIM
AUXCT1,1)=Y(1)

28 AuX<(2,1)=DERY{(i



3

33

34
35

40

50

18~ CONTROLE DO FiM DO PASSO DE iIMPRESSAQ

IFCIFIM)32,32,40

18~ AINDA NAO ATINGIDO PONTO DE IMPRESSAO - ACELERA METO0DO

IGERAL=IGERAL-1
IPASS0=1PASSO/2
H=H+H

20— ACELERA APENAS ATE O PASSD ORIGINAL

IF(IGERAL)3,33,33
IMOD=I1PASSO/2
IF{IPASSO-IMOD-1M0D)3,34,3
|F(DELT-PRT(4))35,356,3
iGERAL=IGERAL—1
IPASSO=1PASSO/R

H=H+H

G0 T0 3

21~ iIMPRESSAO E PROSSEGUIMENTO DA
CONTINUE

PRT(1)=PRT(1J)+PRT(2)
IF(PRT{(1).GE.PRT(5)) GO TO 51

G0 7O 100

CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIiM)

RETURN
END

INTEGRACAQD
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100

106
110

i80

1— DECLARACAO DE VARIAVEILS

DIMENSION X<(3,2),XCEN(2) ,XREF{(2),XCON(2) ,XEX(2),XA(2),F(3)

2— NUMERO DE VARIAVEIS INDEPENDENTES ~=-- N
NUUMERO DE ITERACOES MAXIMO -—————————- 1 TMAX

QPEN(UNIT=5,FILE="CTIMIZ.DAT",8TATUS="0LD ")

READ(S ,*)N

I TMAX =200

3— NUMERO DE VERTICES DO SiMPLEX —-———-—- N1

N1=N+1

4—- COEFICIENTE DE REFLEXAQ -————w——=——- GAMAR
COEFICIENTE DE EXPANSAQ —=—————=———- GAMAE
COEFICIENTE DE CONTRACAQ -————————— GAMAC

GAMAR=1.

GAMAE=2.

GAMAC=.5

5— PRECISAQ - EPS

READ(S, *)EPS

6—- LATERAL DO SIMPLEX — A

A=1.

7— CALGULO DAS COORDENADAS DOS VERTIGES DO SIMPLEX

Q=CA/FLOAT(NY/(2.xx  G)IX(FLOAT(N+1,)*x*x 5-1,)
P=CA/FLOAT(NY/(2.xx . 5) )*(FLOAT(N+1)*xx 5+FLOAT(N)=1.)

DO 100 J=1,N
X(1,423=0.

D0 110 1=2,N1%

NN=1-1

DO 110 J4=1,N
IFCNN.NE.J2GO TO 105
X<C1,d2=P

GO 70 110

XCH,4)=0

CONT INUE

8- CALCULO DA FUNCAD NOS VERTIGES
ITR=0

00 159 1=1,N1
DO 182 J=1,N

89



154

1586

158

160

162

163

170

175
180

180

RARVU J=ANT , 47

CALL FUNC(XA,FU,N)
FCi1)=FU

CONT | NUE

9~ IMPRESSAO0 DAS COORDENADAS DOS VERTIGES E VALOR DA FUNCAOD

ITR=iTR+1

1CT=0

IFCITR.LT.ITMAX) GO 7O 158

WRITE(x,8)1TMAX

FORMAT(//,1X,” NAO GCONVERGE EM ’,i15,  1TERAGCOES")
sTOP

WRITE(x,7)ITR
FORMAT(//,1X, "I TERACAG ',13)
Do 180 J=1,N1
WRITE(X,x)(XCJ,1),1=1,N),FCJ)

10—~ PESQUISA DE VERTICGES DE MAXIMO E MINIMO DO SIMPLEX

FHI=F(1)

FLO=F(1)

IHI=1

1L0=1

DO 183 1=1,MN1
IFCF(I).LE.FH1)GO0 TO 162
FHI=F(1)

IHi=1

60 TO 183
IF(F({).GE.FLO)GO TO 183
FLO=F (1)

1L0=1

CONT INUE

11— CALCULO DO CENTROIDE E VALOR DA FUNCAQ NO MESMO

DO 18O J=1.N

SuM=0.

DO 175 1=1,N1
IF(1.EQ.I1LDJXBC TO 175
SuUM=8SuUM+X<(i, 42
CONT I NUE
XCENC(J)=SUM/FLOAT(N)

CALL FUNC(XCEN,FU,N)
FCEN=FU

12— REFLEXAQ DO SIMPLEX

DO 180 J=1,N
XREFCJ)=XCENCJI+GAMARX(XCENC(J-XCILD,d))



207

208
210

215

220

221

222

223

22b

230
235

UALL FUNUUANEF,FU, N7
FREF=FU

13- TESTE DO SIMPLEX REFLETIDO

13.A- DESVIA PARA CASO DE EXPANSAOQ
IFCFREF.GE.FHI1JGO TO =240

13.8- DESVIA PARA GASO DE CONTRACAOQ
DO 207 1=1,M

IF(FREF.GT.F(1))G0 TO 208

CONT INUE

GO TO 215

13.0— SUBSTITU! MAXIMO PELO REFLETIDO
D0 210 J=1,N

XCHLO,J)=XREF(J)

FCILOJ)=FREF

GO TO 3040

14.C— TESTA TIPO DE CONTRACAQ
IFCFREF.GT.FLO)GD TO 221

D0 220 J=1,N
XCONCJI=XCENCJIH+GAMACX(X(1LO,JI-XCENCI))
GO 7O 223

D0 222 J4=1,N
XCONCJ)I=XCENCJ)I+GAMACX{XREF(J)—XCEN(J))

CALL FUNCCXCON,FU,N?
FCON=FU

IFCFCON.GT.FLO.AND.FCON.GT.FREF)G0 TO 230
14.0~ CASO EXTREMU EM QUE NAD CONSEGUIU MELHORAR

DO 288 J=1,N

B0 25 1=1,N1
XC1,d2=(XCH,J0+XCIHT ) )/2.
{6T=1

GO0 TO 300

19.E— CONTRAGAQ BEM SUCEDIDA

D0 235 J=1.N
XCILO,Jd3=XCONC(JD
FCILOX=FCON

G0 TO 300
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240 DO 2495 J=1,N
2498 XEXC(J)=XCEN(JI+GAMAEX(XREF(J)-XCEN(J))

CALL FUNCC(XEX,FU,N)
FEX=FU
IF(FEX.GT.FREF)GO TO &55

149.G~ EXPANSAQO FALHA
DO 250 J=1,N
250 XCILO,J)=XREF(4)
FCILO)=FREF
GO TO 300
14.6— EXPANSAO BEM SUCEDIDA
<55 D0 =280 J=1,N
260 X(I1L0,J)=XEX(J)
FCILOX=FEX

15— CRITERIO PARA ACEITACAQ DE PARADA

300 s1=0.
s52=0.
Do 305 1=1,N1
S1=81+F (1)

305 S2=82+F(|)x%x2
SUM=ABS((S2-51*S1/FLOAT(N1))/FLOAT(N1))
E=SQRT(SUM)

IFCE.LT.EPS)GO TO 1000
IFCICT.GT.0)G0 TO 150
GO TO 155

1000 WRITE(*,12)FH!I
2 FORMAT(/,1X,’ VALOR OTIMO DA FUNGCAO = ‘,E16.8)

WRITE(*,13)
13 FORMAT(/,1X, " VALOR OTIMO DAS VARIAVEIS',/)

0O 1005 i=1,N
1005 WRITE(x,1451,X(N1,1
194 FORMAT(/,1X, " X{',i
STOP
END

}
1,.7) = 7,E16.8)

T S E 2k i i E Rt R E E E E I Y I 1 r  r r r r r rrrrrre

B3-S4 N4 4 S S S A S S R a0

SUBROUTINE FUNGC{X,F,N}
DIMENSION X{(N)

F={funcao & ser otimizads>
RETURN

END



AaNEXO & — CALCUL.OS DO SIMULADOR

1~ GCORRENTES DA SEGAO DE REAGAO

2~ CORRENTES DA SEGX0 OE RECUPERAGXO DE PRODUTOS
3— CORRENTES DE UTILIDADES

4~ ESPECIFICAGOES DA FRACIONADORA PRINGIPAL

5- PRODUTOS DA FRACIONADORA PRINGIPAL

B— ESPEGIFICAQOES DA RECUPERADOARA DE ETIL-BENZEND
7- PRODUTOS DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENC

8- ESPECIFICAGOES DA SEPARADORA DE AROMATICOS

8- PRODUTOS DA SEPARADORA DE AROMATICOS
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Stream CARGA-EBZ
vapour frac. 0.0000
Temperature C 30.0000%
Pressure Kg/cme 2.5000%
Moiar Flow Kgmote/h 32.8B7¢P
Mass Flow Kg/h 3500.0000x%
Ligvoi Filow M3/day S8 .54981
Enthalpy Kcal/Zh -140107.7087
E-Benzene mole frac. 1.0000%
Styrene mole frac. g.o0000x
Hydrogen mole frac. 0.0000x
Benzene molie frac. D.ooaox
Ethyiene mocle frac. 0.0000x
Toluense mole fracg. 0.D000*
Methane mole frac. D.0000=
H20 mole frac, 0.0000x
co mole frac,. 0.D000x
coe moie frac. 0.0000x

Stream CARGA-CALD
vapour frac. 0.08587
Temperature G 50.0000%
Pressure Kg/cme 2.1420
Molar Fiow Kgmole/h 472 .7200
Mass Fiow Kg/h 10888.3766
LigqVol Flow M3/day £91.2337
Enthalipy Kcat/h ~-1.730B0E+06
E-Benzene moie frac. g.0e23
Styrene mole frac. 0.0388
Hydrogen mole frac. 0.0463
Benzene mole frac. 0.0083
Ethyiene mole frac. 0.00498
Totuene mole frac. g.002¢e
Methane mole frac. g.goas
HED moie frac. {.8758
GO mole frac. g0.0000
GO mole frac. 0.0029

CARGA-VAPOR
1.0000
1104.7578
2.5000~x
416.3174
7500.0000x
180.383¢2
5.20488E+06
0.0000%
0.oopoox
0.0000%
o.ooogx
0.0000=*
G.00G0x
G.0000%*
1.0080%
0.0000x
D.0000x

CARGA-RESF
0.8557
25.0000x
1.8420
4972.7200
108808.9766
£91.2337
=-1.87817E+06
0.0223
0.0399
0.04863
8.0053
0.0048
0.0022
§.0008
§.B758
0.0000
0.o0024

REATOR~E
1.00060
725.0000x
2.5000
448.2847
11000.0000
276.8113
5.064978BE+06
0.0734
D.ocoo
0.0000
G.0000
0.0000
G.0000
0.00GC0
0.8268
0.00c0
0.cooo

CARGA~GAS
1.0000
£5.0000
1.8420
28.32493
187.267%5
21.8020
57786 .8208
0.0024
0.04635
0.8310
0.00584
0.08B38
g.a007
0.0151
0.0185
0.0006
0.04913

REATOR-
1.00C
602.70C
2.4%9c
472.72l
1058B88.87¢
281,233
5.87133E+{
0.02c
0.03¢
G.048
g.00¢&
G.DD4
0.00¢
C.ooo
0.87¢
0.o00C
0.00c

CARGA-LI
0.008¢C
£5.00C
1.84¢c
32.783
3351.23¢
80.13
1.37387E+L
0.318
0.57c
0.004d
0.07¢
0.00c
0.031
d.00¢
0.000
0.000
0.000
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Stream
vapour frac.
Temperature C

Pressure mmHg
Molar Flow Kgmolie/h
Mass Flow Ka/h
Liqvol Fiow M3/day
Enthalpy Kcai/h
E-Benzene mole frac.
Styrene motle frac.
Hydrogen mole frac.
Benzene moie frac.
Ethylene mote frac.
Totuene moie frac.
Methane moie frac.
H20 moie freac.
co mote frac.
coz moie frac.
Stream

Vapour frac.
Temperature ©

PFressure mmHg
Molar Flow Kgmole/h
Mass Flow Kg/h
Ligvol Ftow M3/day
Enthalpy Kcai/h
E-Benzene mole frac.
Styrene moie freac.
Hydrogen mole frac.
Benzene mole frac.
Ethyiene mole frac.
Toluene mole frac.
Methane meie frac.
He0 mole frac.
co mole frac.
coz2 mole frac.
Stream
Yapour frac.
Temperature (
Pressure mmHg
Molar Fiow Kgmoie/h
Mass Flow Kg/h
LiqVoi Fiow M3/day
Enthalpy Kcal/h
E-Benzene moie frac.
Styrene mole frac.
Hydrogen moie frac.
Benzene mole frac.
Ethyiene moie frac.
Toiuene mole frac.
Methane mole frac.
H20 mole frac.

co mole ¥frac.
02 moie frac.

CARGAT?Y
0.00486
£4.8888

70.0000%

32,7839
3351.2383
80.1318
1.37387E+08
g.3180
0.5726
0.0008
D.0727
0.00&3
0.0314
0.0001
0.0004
g.000o
0.0oo8

CARGATZ2
0.0000
38.5515

150.080G0%

13.3786
1345.7360
37.0357
~36832.5683
0.7518
0.0138
0.0000
0.1588
g.0002
0.07494
0.0000
0.0008
0.0000
0.0G01

CARGAT3
G.0349=2
40.34986
158.0000
3.2388
c88.7308
7.3768
~12020.04908
0.0318
G.0000
§0.0000
0.6605
0.0007
8.3DE9
g.000o
g.0001
g.0o00
0.0002

TOPOTY
0.0000
38.4735
70.0000
13.3785
1345.7380
37.0357
—-38877.1895
0.7516
g.0138
0.0000
£.1588
g.0002
0.0744
0.0000
g.0000
0.00D0
8.000

TOPOTZ
0.0000
40.3487
150.0000
3.129:
261.0015
7.1368
—124942.185¢
0D.0325
0.0000
0.0000
0.685494
0.0800
0.3130
0.004a0
0.oooo
0.0000
0.04800

TOPOT3
g.008s
£8.7587
150.0000
£.1513
168.2778
4.5772
~92683.5814
g.0000
0.0000
6.0000
0.9800
g.0003
0.0088
g.0000
0.0001
g.0000
G.0001

GAST1
1.0000
38.4735
70.0000
0.5547
40.5768
1.1988
£366.8281
0.24928
0.00386
0.0317
0.4385
0.1345
0.0654
0.0055
0.0248
c.ooo
0.0533

GASTZ
1.0000
40.34987
150.0000
8.1107
8.7283
0.2400
42d. 14943
0.0054
0.0000
0.0001%
0.8325
oD.o%82
0.13497
0.o0o00e
0.0030
0.00C0
0.005%7

GAST3
1.0000
28.7587
150.0000
0.0118
0.8268
G.02490
39.4888
C.0000
g.0000
g.o0G13
g.8113
G.31230
g.0028
G.oo017
g.0208
g.gacoo
0.0386

FUNDO®
0.00l
70.131
70.001
18.881
1864.82l
51.841
1.455490E+i
0.01
g.8sg!
0.001
0.001
0.001
o.om
b.ool
0.o0t
D.00t
0.ool

FUNDO"
0.o0o1
84.08!
160.001
10.131
1078.00¢
£8. 85!
~-3686.08°
0.88
0.011
0.001
0.ool
0.0Dt
0.ool

- 0.001
0.00!

0. 00t
0.0D1

FUNDD®
0.go¢
6e.57¢t
150. 001
1.07¢
100.62¢
e.77t
—-3376.38¢
0.09¢
0.001
0.001

0 .00t
0.00t
0.890¢
0.4a0¢
0.0Dt
0.00(0
0.061f
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Stream
V¥apour frac.
Temperature
Pressure
Molar Flow
Mass Flow
Liqvol Fiow
Enthaipy

Stream
Enthalpy

Stream
Enthaipy

Stream
Enthaipy

Stream
Vapour frac.
Temperature
Pressure
Molar Fiow
Mass Fiow
LigVoil Flow
Enthalpy
E~Benzene
Styrene
Hydrogen
Benzene
Ethyiene
Totuene
Methane
H29
Co
Coe

c

Kg/cme
Kgmoie/h
Kg/h
M3/day
Kcai/h

Kcat/n

Kcal/h

Kcal/h

L

Kg/em2
Kgmole/hn
Kg/h
M3/day
Kcal/h
mole frac.
mole frac.
moie frac.
moie frac.
mole frsc.
mole frac.
mole frac.
moie frac.
mole frac.
mole frac.

CARGA-AGUA
0.0000
£5.0000
1.8420
413.68018
7451.4687
178.2001
-3.41084E+08

W-COMPRESS
42441 .323¢2

QR-T1
1.553049E+06

0C-T1
1.50651E+0B

GAS
1.0000
229.2352

VAP-AGUA
0.0000
30.0000x
5.0000*
663.34886
11850.29%0
£87.3858
-5.40843E+06

Q-FORNO
3.828249E+06

QR-T&
448201 .5883

Q6-T&
427075.8180

10.0000%

£8.32493
187.2875
21.8020
100278.2450
p.oo24
0.0035
0.8310
0.0054
0.0B35
g.0007
0.0181
0.018658
g0.coos
G.04913

VAP-TOTAL VAP—-CAR¢
1.0000% 1.00¢
148.7948 148.79+
4.70080 4,70t

68683 .349886 416.317
11850.281%0 7500.001
287 .3858 180.3B:

2.19350E+08 1.37889E+(

W~-BOME
44.62¢

Q-RESF
£24948570.B915

QR-T3
84855.2a83

QC-T3
85346 .44061



Fprutecn’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Petrobras S.A.
) Date 80/01/049 version 3881C1.51 Case Name PLANTA.SIM
) Time 21:37:18 Prop Pkg PR Column Name TORRE1

*kxx Cotumn input *%xxx

J
i
b
}
) Number of ideal Stages 80
Stage 1 Pressure 70.000 mmHg
I Stage 60 Pressure 70.000 mmHg
y Stage 1 Temperature Estimate 83.000 ©
Stage B0 Temperature Estimate 7¢.000 €
} Feed stream CARGAT) enters onh stage 30
} Side Liquid draw from stage 1 to stream TOPOT?
) Estimated Filow 60.08000 M3/gay
S5ide Exchanger onh stage 1 1s energy stream QC-T1
} Side Exchanger on stage 60 is energy stream QR-T1

Qverhead vapour product goes to stream GASTH
Bottom lilquid product goes to stream FUNDOTH

) *xxx Specifications *xxx

1: Flow of the stage t Vapour s to be 1.200 M3/day
2: GComponent Recovery of Styrene

! in the stage 60 Liquid is to be 0.880D

i 3: Refiux Ratlo of stage 1 I8 to be 10.000
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5.1~ Modelo ¢0 reator:

A geometria dos ieitos catailticos dos reatores Industriais
de desidrogenac8oc de etii—-benzenc & segredo Industrial das plan-
tas. Geralmente, s80 empregados leitos raclais para minimizar a
perda de carga e faciiitar reaguecimento da mistura reagente.

0s modelos mateméticos desses reatores {ntroduzem simplifi—
cacles relativas & mistura reagente e & disposic8o do lelto.

No presente trabalho, a mistura reagente fol tratada como
fluido pseudo-homogéneo sem efeltos dispersivos radlais e axials,
Isso também implica em que 0s par@metros cinéticos engiobam even—
tuais efeltos difusives, inciuslive os Iinternos &s partfcuias do
catallsador. Todos 038 autores ressaltam gue estes Ulitimos efeltos
sfic pequenos, apesar do dié@metro de partficula grande (Smm) carac-
teristico do catalisador Sheli 1065,

Também quanto & disposic80 do ieito, os efeitos da geometria
interna do reator foram Inteiramente incluidos nas constantes ci-
néticas. Em todas as pubilcacBes wutiilzadas, Independentemente
das configuracfies de leite de cada casc, @8 constantes foram
ajustades com dados I(ndustrials.

Tanto para o0s dados de iiteratura quanto pars o0s de pilants
real foi utililizads geometria ciifndrica do reator, inspirada no
modeio do reator com fluxo emplstonado, com dimens8es de 1.85m de
didmetro (reator de Sheeil e Crowe) e 2m de comprimento. A porosi-
dade do ieito é de D.4955 e sya densidade efetiva ¢ de 1300 ka/m3,

0s gréficos seguintes mostram os perfis de conversloc & es—
tirenc, benzeno e tolueno, bem como o perfil de temperatura ao

longo do reator.
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Figura 14 — Ferfil de conversao a tolueno no reator



noo

blicados

Sheppard e Maier (2].

81 LOuUup

UUD UUID MUVUBIUD TUTam VUUMNMFQrauus Lum gagps pu—

ha literatura, nos trabalhos de Sheei e Crowe (5] e de

A tabeia seguinte mostra esasa comparagho.

Tabeia 3: camparac&o de resuitados dos modelos de Sheel e Crowe
(a) e de Sheppard e Maler (b) com dados de |iteratura.
—————————— conversfo -—-—-———-——-
dado T{entraga) T{saida) eatireno benzeno tolueno
P{reator)
1 849.44°C 583.33% 39,80% 2.99% 2.29%
2.37 atm
(a) 555.019C 449 .61% 1.98% 1.49%
{(b) 570.719¢C 39.22% 2.58% 2.96%
2 §48.85°¢C 597.83%9C 40.72% 2.99% 3.17%
2.37 atm
(&) 5549,.87%C 44 .,48% 1.45% 1.48%
(b) 570.969¢C 39.08% Z2.55% 2.49%
3 847.18% 582.82°¢C 28.35% 2.53% 2.40%
2.73 atm
(a) 554, 139¢C 99 .11% 1.40% 1.45%
(b) 569.779C 38.70% 2.45% 2.38%
4 849.44% 43 .22% 2.87% Z2.79%
£.37 atm
(a) 555.289¢ 49 .81% 1.47% 1.99%
(b) 570.71%C 38.22% 2.58% 2.96%
5 g17.78% 558.33°¢ 42 . 53% 1.58% 3.62%
2.71 atm
(8) 539.683% 37.27% 0.78% 1.00%
(b) 555.52°0 33.18% 0.78% 0.88%
B g3z.a=2% 571.11%¢ 41,18% 1.43% 3.17%
1.895 atm
(a) 548.709¢C 40.70% 1.03% 1.21%
(b) 583.480¢C 35.00% 1.70% 1.768%
7 623.33% 560.009C 39.18% 1.23% 2.13%
2.43 atm
(a) 5492 ,.340¢ 38.60% 0.86% 1.08%
(b} 857.98%; 349.87% 0.88% 0.97%
8 828.88°%% 585.58°¢C 43,17% 1.349% 2.5%
1.88 atm
{a) 545,08°¢C 39.92% 0.98% 1.18%
(D) 559,.800¢C 37.21% 0.88% 0.95%
g g28.89% s582.22% 47.87% 1.87% 3.95%
1.88 atm
{a) 545 . 06°0¢ 39,32% D.968% 1.16%
(b 580.919¢C J6.80% 1.00% 1.07%
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que 0 modeio de Sheppard e Maier é superior ao de Sheel e Crbwe.
0 erro médaio na previsfic das conversles de etli-benzenc & da tem—
peratura de salda ¢o reator é de 23.9% para o primelro e de 27.9%
para 0 segundo.

0s erros médios elevados slo muito influenciados peios des-
vios dos dois modelos na previsBo da conversfio de etii~benzeno &
benzeno e toluenoc.

0 modelo de Sheppard e Maler prevé a temperature de salda do
reator com erro de 2.8% € a conversloc & estirenc com 10.9%: para
c modeio de Sheel e Crowe, es83es erros valem 4.7% e 8.8%, respec-—
tivamente.

& previs8o na produc8o de aromidticos Influencia o posterior
estudo de otimizac8oc menos que a previsfic de converslic a estire-
no. De gquaiquer modo, também as conversles a benzeno e tolueno
s8¢ melhor calculadas pelo modeio de Sheppard & Maler.

Nenhum dos dois modeios foi desenvolvido para examinar a in-
fiuéncla da presslo fora das faixas operacionals acima mencliona-
des, para as quals as constantes clinéticas foram ajustadas.

0s reatores industrials modernos trabalham scb vécuo, o0 que
favorece <clineticamente a desidrogenacBo ¢ permite operaclo com
niveis térmicos mals balxos, gsrantindo maior tempo de vida (ti|
do catailsador.

As plantas de estirenc do Brasll, iocallzadas nos poios pe-
troquimicos do nordeste (COPENE) e do sul (COPESUL), no parque
industriai de Cubat8o (Companhia Brasiieira de Estireno) € na re-
gifio de refino & petroquimica de Duque de Caxias (Petrofiex) tém
reatores antigos, sem tecnologis para cperagloc com vécuoe. Trate-
se de cas03 semelhantes &0% 008 dedos de literature acima trans-—

eritos.
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pianta de estireno da COPENE, publicados por Renault (23] e Ayres

(24,25) pars uma unidade com capaclidade de 30000 tpa de estireno.

Tabeia 4: comperac8c de resulitados dos modelos de Sheel e Crowe
{a) ¢ de Sheppard e Maler (b) com dados Ilndustriais.

*********** conversfip —————————-
é¢ado T(entrada) T(salda) estireno benzenc tolueno
P{reator)
1 g50% s80°C 43,10%
1.8 atm
(a) 5849.70°¢ 40.49%
(b) 570.100¢ 942.15%
2 g40% 5719¢ 41.10%
1.7 atm
ta) 581.75°C 37.20%
(b) 585.189¢C 40.07%
'3 5479C 5789C 492 .50%
1.8 atm
(a) 563.229C 39.80%
(b 568.769¢C 41.37%
4 848°%C 57589%¢ 492.,30%
1.8 atm
(a) 583.719C 40.03%
(D) 589.219¢C 41.83%
5 g§43%C 570%C 42.00%
1.6 atm
{a) 565.369C 35.86%
(b 568.12°%C 491.490%
0s dados |Industriais acims foram todos obtidos para uma re—
iag80 de 2 ton{vapor d’'édgua)/ton(etili-benzeno) na carga do rea-—

tor. Essa reiaglo fol uvtiiizads nos dois modelos mateméticos, in-
clusive para compara¢8o com os dados de |lteratura,
0s erros pars 08 dois modelos s8c os seguintes:

Sheel—~Crowe Sheppard-Maler

global 23.2% 8.0%
temperatura 2.1% 1.3%
converafies:

- gstirens B.C% 2.9%
- benzeng 27.5% 14.8%
- tolueno 54 .8% 13.49%



us maiores erro9 amogm ocuUrrem na previsag gn conversao a
benzeno ¢ tolueno. 08 resultados para temperature de sala§ do
reator e para convers8o a estireno foram meihores que 08 previs-
tos para os dados de literatura,.

0 modeio de Sheppard e Maler mostrovu melhores resuiltados,
tendo sidc empregado no restante do trabalho para modelagem das

demals secldes ¢a planta.

5.2~ 0timizac8o do reator:

Inlctalmente foi feita otimizaglo apenas do reator. Pesqui-
sou—-se o0 valor da temperatura de entrada e da quantidade de vapor
d‘égua Injetado que maximizasse as vantagens econdmicas da opera-
¢80 do equipamento.

No céiculo da func¢Bo objetivo, foram consideradas receltas e
custos. As receltas resultam da valorizac8o da produglo de esti-
reno, benzeno, tolueno & gases:; 08 custos conslideram o valior da
metéria-prima e do consumo de energia {(vapor ¢ édgua),

0s pre¢os utiiizados para os diferentes insumos foram 08 pu-
blicados por Sundaram [186]:

etii—-benzeno — US$ 0.495/kg

penzeno - US$ D.14/kg
totueno - US$ 0.15/kg
eatireno - Uss$ 1.00/kg
energia - uss 18.00/710%kcal
condensado - US¢ 0.24/1000 ton
vapor - US$¢ 13.5/7/1000 ton

Para availac8o econdmice dos gases produzidos, foram utiii-

zaco09 08 dados de calor de combustlo conforme Zhorov [13]:

etii—~benzeno 5876.9 kcal/kg

estireno = 11011.5 kcai/kg
hidrogénlop - £BBBY.B kcal/kg
benzeno - HBY8.4 kcal/kg
etiieng - 11271.7 kcal/kg
tslyens - 8784.,7 kcal/kg
metano ~ 71983.8 kcal/kg



Seguem 08 resultacdos dos céicuios de otimizac8o do reator.

A8 duas primeiras colunas referem—-se & sequédncla de simplex pela
aplicac80 do métodc de Box: pare evoluglo do métoco, as varidveis
operacionais do reetor foram normaiizadas conforme as expressfes:
Xq= (T-850) Xp= (w-80008) (60)
100 2000

onde T é a temperatura de entrada do reator (9C) e w é 2 va-

z8o0 de vapor d‘édgua injetado (kg/h); x, e x5 s¥o, respectivamen-
te, essas mesmas duas varidveis normailzadas. & normalizaclc im-
diferentes varldveis,

piica numa coeréncia de escalas entre as

permitinde & construc8o de flguras geométricas té8o reguiares

quanto possivel. Essa técnica garante a convergéncia pelo método

de otimizaclo.

e

Tabelsa 5: Dtimizaclo do reator,
n° lteracao rentabllidade vartéveis entrada resator
dgo reator
Xq X (objetivo) temperatura vapor d’égue

SIMPLEX 1 uss/n T(%C) Ka/h

g.000 0.000 gg97.24 650.00 8000.00
0.885 0.258 §37.85 7498.59 §517.649
D.258 0.865 985,25 §75.88 7931.85
SIMPLEX 10 Us$/h T¢Og) Ka/h

0.88B0 0.812 1013.07 718.00 7625 .24
D.562 1.018 1014,96 7086.29 8031.78
0.735 1.177 1016.33 723.59 8355.61
SIMPLEX 20 Us$/n T(OG) Kg/h

g.702 1.8491% 1022.82 720.30 9682.82
0.68B3 1.814 1p022.48 718.40 9828.87
0.672 1.780 1022.37 717.285 9560.84
SIMPLEX &8 us$/n T¢(9%) Kg/h

p0.887 1.880 1p022.87 718.74 89781.18
0.599 1.888 1022.57 718.47 8773.85
D.593 1.868 1022.57 719.40 9737.85




estireno, benzeno ¢ tolueno pode ser inteiramente recuperads, ou
seja, trabalha—-se com as producles potenciais,

Como se verifica, o ftimo operaclonal do reator corresponde
8 718.5°C na sua entrada, com injecdo 2.78 kg de vaper d’égus

para cada kg de etil—-benzeno na carga.

5.3- Otimiza¢8o nfio—sequencial da planta:

Nas colunas de destilaglio das plantas de estireno oe Inter-
nos consistem em diversos tipos de rechelos. Praticam-se elevadas
razles de refluxo: 10 a 15 para a fraclonadora principal € para a
recuperadorsa de etii~benzeno, e cerca de 9 para & fraclonadora de
arométicos — dados de Renault (23].

Todas as colunas operam sSob vacuo de aproximadamente 40 mmHg
para & torre principal e 150 mmHg para as demais colunas como co-
menta Ayres [25,24].

As caracteristicas de cada torre descritas no capfitulo 3 fo-
ram as que melhor se ajustaram & dados de desempenhc de pilanta
Industrial (anexoc 2).

Tendo o restante da plents simulado (fligura 15), fol possi-
vel avaliar a fun¢Bo objetlvo considerando—se a eficléncla de re-

cuperaclio de produtos.

Para fazer uma anélise da intfluéncla dos valores das varlé-
vels Independentes nes funclo obletive e tendo em vista uma anédii-~
se de sensibilidade econdmica (precos de produtos e energial), fol
aplicado método n8o sequencial de otimizac8o da planta.

0 método consiste em otimizag8o com ajusts estatistico de
¢ados conforme discutide no caplitulo 4.

iniciaimente foi feitc mapeamento grosseiro da fungBo obje~






feita Interpolaglo com método spiine simpies (anexo 3),

Em dGitima andlise, 0 ajuste consiste em se reflinar a malha
de mapeamento da funclo objetivo, permitindo iocsailzar com malor
precislic o ponto de méximo.

Com esse método fol felta a otimizac8o da planta em diversos
casos para 08 quails foram variados alguns custos operacionals. As
variacBes para cada caso foram as seguintes:

caso 1 - base — o0 mesmo discutlido anteriormente
- US% 0.75/kg-estireno

caso

¢caso - US6 0.75/kg-estireno ~ US$¢ D.385/kg-eti!~benzeno

Us¢ 50.00/718Y kcal (energis)
- US¢ 0.75/kg-estireno - US$ 0.35/kg~etii—-benzeno

=
3

caso 4 - US$ D.75/kg-estireno - USE 0.35/kg~etili—-benzeno
5

US$ 8.00/108 kcai (energia)

caso

caso 6 - US$ 50.00/108 kcai (energia)

caso 7 - US$ 9.00/108 kcal {energla’

obs: em todos esses cas0os, apenas as variévels econdmices
acima discriminadas foram varliadas, mantendo~se constantes as de-

mals varldvelis operacionais ou financeiras.

08 resultados foram o0s seguintes:

Tabeia B: OtimizacBo nlo—-sequenciel - caso 1 - base,

temperatura ge entradsa do reataor
kg{vap)/h 8509C 700°%¢C 7859%¢C 750%¢ 800%c

4000 741.27 804.80 788.684 731.88 477.57
5000 745 .48 830.896 824.81 778.50 545.85
BOOO 738.80 841.549 844 .38 BOB .58 585.49%
70480 727.28 843.85 852.85 B821.049 808.88
8000 710.00 838.86 854.34 B27.4c B21.18
804o0 ggg.82 830.23 B45.88 B27.185 B2B.78
10000 866.80 B18.54 B41.68 B23.08 827 .44

rentabiiidade d& plants - US$E/h
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preco do estireno para US$ 0.75/kg.

temperatura de entreda do reator
kg(vap)/nh 8509 7009 725%¢ 750°%¢C goao®c

4000 336.81 350.88 328.40 £274.8& 75.88
5000 335.83 386 .86 3498.60 303.82 117.80
6000 335.87 372.84 358.3¢2 318.70 138.83
7000 328.78 373.24 3B3.28 325.47 160.83
8000 317.88 388.27 Jge.20 326.77 154.9¢&
8000 304.73 36&.53 357.88 324.499 154.58
10000 £80.88 353.c8 351.20 3189.498 161.25

rentablildade da planta — US$/h

Tabela 8: Otimizac8o ndo—-sequenciat — caso 3 - reduclo do
pre¢o do estireno para USS D.75/kg e do etii~ben-
2eno parsa US$ 0.35/kgq.

temperatuyra de entrada do reator
kg{vap)/h 850°% 700%C 7269¢C 750°%¢c 8000¢

4000 524.80 §73.4¢ 582.75 522.78 340.86
5000 526 .28 580.46 587.87 555.98 389.23
§000 520.01 587.21 800.494 874.30 418.78
7000 510.18 587.22 805.48 583.491 432.18
8000 498.00 582.¢8 8604.689 586.3¢2 440.00
8000 478.00 584.15 800.13 585.03 442.7¢2
10000 481.5:2 57&2.81 582.73 5B0.48 441.83

rentabiiidade da plants ~ US8&/h

Tabeia 89 ~ Otimizagc8o nBo-sequenciel - caso 9 -~ reduglo do
pre¢o do estireno pare LUSe D.75/kg e d¢ etii—ben-
Z8no para Usg §G.38/kg. Gusto enpergie eleve para
yse 50.00/770% kcat.

temperature de entrada do reator

kg{vap)/n 850°%C 7006°%¢G 725%C 7509 goofc

4000 432,71 481.25 484 .44 447.85 274.%¢e
5000 4268.00 501.38 503.38 475.78 318.86
6000 411.18 500.37 508.83 487.84 341.82
7000 382.18 481.87 505.88 488.47 3s1.03
8000 368.8680 478.185 486 .76 484 .46 352.18
20040 342 .03 480.73 483.28 474.78 347 .64
100400 214.78 438.87 488 .84 481.38 338.07

réntabiiidade dg piante ~ USS$/h




Breg v Uy S3LIreno para udy U,./L/K§ © UL eqxiIi—-pen—
Zeno para ugt 0.35/kg. Custp energlia reduz para
yss 85.00/10 kcal.

temperatura de entrada do reator

kg(vap)/h 850% 700°¢C 7259¢ 750%¢C goodc

4000 550.70 586.63 584.77 543 .88 388.78
5000 584.50 §15.51 611.683 678.5¢2 408.02
8000 550.682 824.45 626.20 588.68 437.85
7000 543.35 826 .82 §33.48 608.84 455,01
8000 531.84 624.38 635.05 86149.87 464.70
30C0 517.5%2 618.86 833.00 §18.05 4889.48
16404040 502.78 810.30 g28.20 613.89 470.88

rentabilidade da planta — US$/h

Tabeia 11 - Otimizac8o nlo-sequencial - caso 6 - custo ca
energla elfevado para US$ 50.00/105 kcal.

temperatursa d¢e entrads do resator

kg({vap)/h 850°%C 700°%; 7259%¢ 750°¢C g8o00%¢c

4000 648.13 722.70 710.28 656 .36 410.74
5000 645.08 741.256 740.83 688.27 475.58
6000 B28.84 7494.78 752.75 718.83 510.38
7800 608.31 738.42 753.78 727.10 527 .47
8000 582.55 724.81 7486 .28 725.12 5633.38
8000 551.70 7086.4949 733.13 718.81 531.685
10000 520.02 883.87 715.78 703 .86 524.85

rentabilidage da planta — US$/n

Tabeia 18- OtimizacBo n8o-sequencial - caso_ 7 ~— custo da
energia reduzido para US$ 8.00/108 kcai.

temperatura de entrades do reator

kagt(vap)/n 8509 7o009¢C 7289C 750%¢ goo%c

4000 7687.11 B27.88 810.58 752.87 488.37
5000 773.57 B55.37 B48.88 Boz.03 565.74
6000 789.38B 868.88 870.12 830.97 608 .82
7000 780.91 873.28 881.27 B47 .47 831.4949
8000 745.78 871.049 884.55 855.83 645.88
8000 727.18 BB4 .58 88¢2.84 858.20 653.497
1000C 708.02 §53.80 877.34% 856 .95 658 .44

rantabl!ildade ¢a planta — US$/h
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étimo, conforme se mostra abalxo:

Tabela 13 - resyltado dos cédiculos estatisticos dos Gtimos de
toda & pianta.

corridsa T{entrada reator) injecl8o de vapor rentabtildade
caso 1 729%¢ 7770 kg/n Us$ 859.50/h
caso 2 7029¢C BB50 kg/h Us¢ 373.74/h
caso 3 721%¢ 7200 kg/h uUs$ BDE.13/n
caso 4 718°%C 5850 kg/h Us$ 509.40/h
caso 5 721°%¢ 7700 kg/n uUs$¢ B35.38/h
caso B 7209¢C 8450 kg/h Us$ 755.05/h
caso 7 7219¢ 7800 kg/h Us¢ B884,98/h

0 principai resultado da otimiza¢8o de toda a planta em

retac8o & otimizac8o do reator estéd na diferenga de valores en-
contrados para as duas variéveis Independentes e nos valores cor—
respondentes da func¢8o objetivo (rentabllidade).

A eficiéncia de recupera¢8o de produtos entre as diversas

correntes da pianta impiica nas seguintes perdas financeiras:

Tabela 14 - otimizacBo 86 do reator X otimizagc8o de toda planta.

corrida Gtimo do reator dtimo da planta perdas (US$/ton carga)

casg 1 uUs$s 1022.57/h USe 854.50/h Us¢ 48.02/ton
caso & Usg 511.23/h Uss 373.74/h Us¢ 39.28/ton
case 3 s 75B.53/h 5% 806.13/h 1s¢ 4£.88/ton
casc 4 Usg 832.57/n Us¢ S08.40/h Us¢ 82.33/ton
caso 5 Us¢ 73B.87/h Us$ 835.38/h UsSe 2B.81/ton
caso 8 US¢ 1085.83/h {Ss 785.08/h Usse 87.38/ton
caso 7 Us$ 1002.85/h uUs¢ 884.88/h uUs¢ 33.88B/ton

Na& tabeia acima, tem-se & rentabilidade do reator otimizado

{primeitra coluna). Logo a seguir estd a rentabilldede da planta
inteira simuiede e otimizaeda., Veriflica—-se diferenca entre 08 dois
casps, ume vez gue & simuleclio da plante inclul o célcuio de tTo-
gos o0s equlipamentos, permitinde conslidgerar—se uma eficiéncia de

recuperacio de produtos responsédve! pels queda de receltas.

e i



correntes de erros em otimizagB8o. Caso as varldveis tivessem sido
fixagas nos vaiores identificacos ne otimizacho do reator, & di-
ferenca na rentabilidade em reiac8o ao 6timo da planta Impiicaria

nas perdas seguintes.

Tabels 15 - perdas por erro de otimizac8o 86 do reator.

corrida rentablilidade 6timo perdas ahuais
caso 9 Us¢ B42.80/h Us¢ 8549.50/h Us¢ 1049244.00
caso 2 Uss 3B2.72/h Us$ 373.74/h Pysté 85835.00
caso 3 Ust 582.849/h Us% 60B6.13/h Ust 118420.00
caso 4 Us$ 4982.52/h Us¢ 509.490/h US$ 498285.00
casc B Uss B28.55/h Us¢ 835.38/h Ust¢ 658818.00
caso 8 Us¢ 708.049/h Us¢ 755.08/h Us¢ 411808.00
caso 7 Uuss 877.78/h Uss 884.88/h Us¢ 8B2884.00

Na tabeis acima, & rentabijidade fol calculada para a planta

com vaiores de temperatura de entrada do reator e injeclo de va—
por identificados na otimize¢8o do reator., Verifica—-se uma perda
média anual de US$ 225000 pars 08 sels cenérlos considerados

em reiacBo ao Gtimo.

Se 0 resuitados da otimizagdoc para o caso 1 fossem mantidos
constantes para 08 demais cenédrios, as perdas financeiras serlam

da ordem de:

Tabela 16 — perdas por otimizar apenas pars um cenédrio.

corride rentabltidade dtimo perdas anuais
casoc 2 Us$e 358.74/h uysse 373.74/h UsSt 122840.00
caso 3 Us¢$ BOk.BO/h US$ B08.13/h iJs$ 132402.8D0
casa 4 US$ 4899.78/h uUs¢ 509.40/nh st B44948.40
caso B Ust B324.08/h Usé 835.38/h Us$é 11388.00
caso B Use 748.43/h Uss 755.05/n Us¢ 579881.20
casg 7 Uss 882.7B/h Uss$ BB4.88B/h Uss 194947.20

0 casc acima corresponde 8 se ter feito otimizag8o da ptlan-

g apenas pars 0 primelroc cendrio, sem ter sido feltes atuslizacho
para 08 demals casos. Esse tipo de desatuailiza¢8o é comum na pré—

tTics operacicnal de multas ynidedes.



D.97T ULimiZagcal sequencial a8 plranca;

Seguem resuitados de otimizaclo da planta pela aplicaclo do
método simplex de Box, de modo semelhante & otimizag¢lo do reator
discutida no item 5.2,

Também para otimiza¢8o da planta fot utiilzada normalizaclo

de variévels conforme as expressles:

Xxq= (T-B50) ko= (w-8000)
180 2000
Tabeia 17: Otimizaclo sequencial da pianta.
n® 1teracgdo rentabilidade varldvels entrada resator
da planta
{objetivo) temperatura vapor d‘égua
SIMPLEX 1 Uss/n T(%C) kg/h
0.000 0.000 738.73 850.0D 8000.00
pD.258 (.8868 7892.35 §75.87 7931.40
0.968 0.258 B2 .68 T48.57 B517 .40
SIMPLEX 11 us$/h T(%¢) kg/h
g.7885 0.7B5 854.249 7c86.53 7530.80
0.588 0.84¢2 g48.21 708.85 7884 .00
g0.753 0.930 854 .25 725.34 7880.40
SIMPLEX 21 Us$/h T(%g) kg/h
0.788 (.888 g53.50 728.77 7775.20
.78 0.B8BB8 B84 .30 728.10 7772 .20
0.780 0.888 854,32 728.80 7778.20

A otimizac#0o com 0 método simpiex foi feita por variag8oc da
temperatura de entrads do reator ¢ ds Iinjec8o de vapor na simula—

g¢fio da pilants seguindo-se o aigqoritmo de Box.

0 procedimento equivalie a uma otimiza¢lo de pianta existente
com um pianelsmentoc de experimentos baseado no método simpiex. Nsa
prédtice Industrial, esss sistemética corresponde & denominada

otimizacho operacional evolutliva.



fol consequdncia da pouca fiexibliidade do eimulador de processos
na incorporag¢lio de um programa de computador para otimizacg8o.
Observa—se que o O6timo & atingido com 28 Itera¢les. Pare ob-
ten¢80 do mesmo ponto, com & mesma precisfo, a otimizag8o fato-
rial (nfo-sequencial), exiglu uma malha de 35 pontos e posterior

ajuste estatistico.

5.5- 0timizac8o com restriglo:

Muiltas plantas de estireno apresentam restri¢lo no forno de
superaquecimento de vapor. Nfivels térmicos efevados exigem mate-
rials especliais que elevam o Investimento iniclal.

A simulacho da pianta permite facilmente & Incorporagfio de
restri¢lies como essa. Por exemplo, no caso de plantea cujo forno
tem capacidade méxima de geraclio de 10 t/h de vapor e nfvel de
superaquecimento |imitado a 5009G, as temperaturas de entrada do
reator e a quantidade de vapor de injeclo ficam |imitadas aos va-

iores do seguinte grafico:

Linha de restricdo
{900°C saida do forno)

BOO
700 -
n® ponto
400 : ; v ' kalvapor)
4 5 s 7 8 9 10kgthid)

Flgura 18: Lugsar geométrico de ptimizac80 com restrigho



regl8§o que nlo se pode atingir devido & restric8o Imposta
forno.

A avaliaclo da fungclio objet!vo nos pontos Indicados sobre
tinha de restriglo indica que o 6timo com restriglo se consegue

com méxima injecfio gde vapor e méxima temperaturs d¢e entrada do

reator:
Funcdo objetive US$/h
(sobre linha de restricac)

8O0

€00 -
QX
=
[1t]
T 400
&
m
b
[ o
o

200 -

0 - ; o
1 -] 3 4 & & 7 ns pgn?o

Figurae 17: Fung¢fo objetivo sobre iugar geométrico de restrigho

Esse resuitado mostra porque os principios da andlise termo-
dindmica da reaclo de desidrogenaclo de etii-benzeno isolads
coincidentemente se apiicam na otimizac8o de aigumas piantas,

A Injec8o da quantidade méx!ima de vapor de dilui¢lo e a pré-
tica do méximo de temperatura no reator valem pare plantas que

apresentam restriclo no forno superagquecedor.

Pera piantas novas, projetadas com materiais de dgquaiidade

superior, é Importante pesguisar—se ¢ 6timo globel.

peio



CAaPITULO VWVI — CONCLUSOES

Us maiores erros dos modelos de reator de desidrogenaclo de
etli-benzeno ocorrem na previstio da conversfio a benzenc ¢ toiueno
por reacles laterais. De quaiquer modo, &8 proposta de Sheppard e
Maier para equacles de taxaes de reaclc se mostrou mals adequedsa
que a de Shee! ¢ Crowe no ajuste a dados deé reator Industrial,

Para @& otimizac80 do reator fol considerada a produclio po-
tencial de estireno e arométicos da corrente de safda, além dos
consumos de etil—benzenoc e vapor d’dgua.

A inciuslo dos célculos dos demais equipamentos da planta ao
céiculo do reator permite avaliar Influéncia da eficiéncia de re~
cuperac8o dos produtos no objetivo de méxima rentabllidade da
unidgade.

Tanto para otimizaclo do reator isoiadamente quanto para a
da planta, as variévels independentes foram a vazlio de vapor de
inje¢8o de vapor e & temperatura de entrada do reator. Essas sédo
as variévels gque controlam a conversfo aos produtos desejados,
influenciando mails significetivamente na rentabillidade do proces—
80.

Verificou-se diference nos valores caiculados para Otimo do
reator e 6timo d¢a pianta. Ou seja, o ajuste da pliante nas condi-
¢8es operacionais O6timas do reator isoladc Implica em elevadas
perdaes de receita pare a unidade.

Otimizac#o da piants pars diversos cenédrios de custos mostra
que hé um grande potencial de ganho financeiro peila pesqulsa do
é¢timo operacionat. A disponibilidade de modeio matemdtico da
plante facilita 8 simuiac8o e & pesquisa do dtimo, constituindo-

ge em instrumento Gtll para nortear @ operac8o de plantas reais.



Muitas plantas de estireno mais antigas apresentam limitacg3o
no forno superaquecedor de vapor d’dgua. Essa restriglo é devida a
aspectos de materiais de construgdo do equipamento. A pesquisa do
6timo para esses casos aponta para méxima temperatura de reag3o e
maxima inje¢3c de vapor de diluigHdo.

Mdxima diluigH3o com vapor d’dgua e maéxima temperatura de
reac3c correspondem também a aumento de convers3o de etlil-benzeno
a estireno conforme prevé a andlise termodin8mica da reagZo de
desidrogenac®o isolada. Entretanto, esta andlise n3o pode ser
general izada para um sistema reacional que inclui outras reagfes
paralelas, como ocorre nos reatores industriais. Esse aspecto é
ainda mais crftico para plantas mais modernas, onde materiais de
construgdoc permitem praticar condigBes operacionais
correspondentes aoc 6timo sem restrigBes da planta.

Um aspecto a ser implementado no modelo do reator € o da
desativac8o do catalisador. Para considerad-la, deve ser feito
ajuste de dados de planta industrial: normalmente se multiplicam
as convers@es por fatores individuais de cada componente que
dependem do tempo de campanha do catalisador.

Ha otimizagZo da planta, verificou-se que o método sequencial
reduz o numero de avalia¢fes necessarias. 0 sgignificado pritico
desse fato € que o método simplex constitui-se num modo de
planejamento de experimentos mais eficiente que o planejamento

fatorial para pesquisa do ponto Stimo de plantas industriais.
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ANEXO i — LISTaAGENS DE PROGCRAMAS

1—- MODELO CINETICO DO REATOR
2- INTEGRADOR DAS EQUA¢HBES DD REATOR

3- OTIMIZADOR PELO METODO DE BOX



<)

DIATIAOa0

10

20

REATOR DE ESTIRENO ~ Henato Spandrl - UNICAMP 91

DIMENSION X(B),DX(8),PRT(5)
COMMON/RY/CGPAC3I0),CPB(10),CPC(10),CPD(10)
COMMON/R2/ADH(B) ,BDH(8) ,CDH(EB) ,DDH(E)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/R4/XK(B) ,ER(B),XKP

COMMON/RS/AREA

COMMON/RB/NCOMP,NREAC ,ROB,FA,FE,FATOR,DP
COMMON/R7/XM(18)

GCOMMON/RB/FT

OPENCUNIT=4,FILE="STREAM.TRN’ ,5TATUS="0LD")

OPENCUNIT=5,FILE="ESTIRENO.DAT " ,8TATUS="0LD"

OPENCUNIT=8,FILE="USEROP.TRN" ,S5TATUS="0LD ")
OPENCUNIT=7 ,FILE="PERFIL’,STATUS="0CLD")

)

1= LEITURA VARIAVEIS ENTRADA DO REATOR — HYSIM

READ(4,*)NCOMP
2- TEMPERATURA DE ENTRADA - GRAUS C -~ SAIDA

READ(4,5)X(7)
FORMATC////4/1177171/7,F20.0)

3— PRESSAQ DE ENTRADA -—--- KPA ————=— SAIDA
READ(4,%x)X(8)

4- VAZAD MOLAR -——w——w—wm——- KMOL/H -~ SAIDA
READ(4,%x)FT

5—- FRACAO MOLAR DE CADA COMPONENTE -— SAiDA

READC4,10)XM(1)
FORMAT(//////,F20.0)

DC &0 i=2,NCOMP
READ(4,*)XM(1)

B~ LEITURA DE VARIAVEiS DO REATOR — ARQUIVO
C{AMETRO DU REATOH - M
DIAMETRO DA PARTIGULA - CM
PORUSIDADE DO LEITO DO REATOR
DENSIDADE APARENTE DO LEITO - KG/M3

HYSIM PARA S.1.

HYSIM PARA 5.1.

HYSIM PARA S.1.

HYSIM PARA S.1,

DE DADOS

CONSTANTE DE EQUILIBRIU PARA MODELO CINETICO

ViSCOSiDADE DO FLUIDO - ¢P

READ(S,*)DR,DP.E, ROB,XKP,VISC



7- NUMERO DE REACOES DO MODELO CINETICO
READ(S,*)NREAC
8- CONVERSAD INICIAL EM CADA REACAOQ

XC12,X(2),X(3) - RELATIVA A0 ETILBENZENO
X(4) ,X{5),X(B) - RELATIVA A0 VAPOR AGUA

READC(S,*)(X(1),1=1,NREAC)

8- FATOR PRE-EXPONENGCiAL EM GADA REACAQD

READ(E ,*)(XK(1J),1=1,NREAG)

10- ENERG!A DE ATIVACAO EM CADA REACAOD

READ(S,*)(ERCI),1=1,NREAC)

11— COEFICIENTES DOS POLINOMIOS DE ENTALPIA EM CADA REACAC
DH=A+BX*T+CXxT 2+0xT"3 - KGAL/KMOL

READ(S,*x)(ADH(!),1=1,NREAC)

READ(S,*)(BDH(1),1=1,NREAC)

READ(S,*x)(CDH(1),1=1,NREAC)

READ(S ,*){DDH{1),1=1,NREAC)

12— COEFICIENTE DOS POLINOMIOS DE CALOR ESPECIFIGO
DE CADA GCOMPONENTE - KCAL/KMOL/K

READ(S,*)(CPA(I), 1=1,NCOMP)

READ(S,*)(CPB(1),1=1,NCOMP)

READ(5,*)(CPC(1),1=1,NCOMP)

READ(S.%)(CPD(1),1=1,NCOMP)

13- MASSA MOLAR DE CADA COMPONENTE - G/GMOL
READ(S,*)(PM(1),1=1,NCOMP) |

19~ DADOS DA INTEGRAGAC RUNGE-KUTTA

READ(S, *)(PRTC1),1=1,5)

15- GALGULG DA VAZAD MASSICA DE ETILBENZEND E AGUA - KG/H

FE=FT*PM(1)xXM(1)
FA=FTXPM(B)xXM(8B)}

16— AREA DA SECAQ TRANSVERSAL - M2

AREA=3.1918*DR*x*x2/4,



IO

30

40

850
60

17~ REYNOLDS DO ESCOAMENTO - CORRIGE AREA PARA CM2 £ VISC PARA

RE=(FE+FA)/3.68/AREAXDP/VISC/100.

18~ CALCULO DO FATOR DE ATRITO
FATOR=(1-E)/Exx3x(150.%x(1~E)/RE+1.75)

18— CALCULO DA VAZAO MOLAR DE ETILBENZENC E AGUA - KMOL/S

FE=FE/3800/PM(1)
FA=FA/3600/PM(8)

20~ TEMPERATURA ABSOLUTA DE ENTRADA DO REATOR
21— PRESSAO DE ENTRADA DO REATOR KGF/CM2

X(7)=X{(7)+273.15
X(8)=X(B)/98.UBES

22— INTEGRACAO DO SISTEMA DE EQUAGOES

CALL RUNGE(PRT,X,DX,8)

23— IMPRESSAQO SAIDA DO REATOR PARA ARQUIVO DO HYSIM

a- TEMPERATURA - GRAUS C

T=X(7)-273.15

b—- VAZAUG MOLAR - KMOL/H

FT=FT*3600.

c— DADOS DO HYSIM — NS= NUMERO DE CORRENTES DE SAIDA
NTIP= TIPO DE GCORRENTE (MATERIAL=1)
NV= TIPO DE VAZAO (MOLAR=1)

NS =1

NTIP=1

NV=1

WRITE(B,30)NS,NTIP, T, X(8)
FORMAT(11,/,1%,/,E12.56,/,°C",/,E12.5,/, ‘KG/CcM2 ")

WRITE(B,40)NV,FT
FORMAT(11,/,E12.5,/ KMOL/H")

g 50 1=1,10
WRITE(B,80)XM{})
FORMAT(E12.8)
END
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SUBROUTINE DERIVADACX,DX,NDIM)
DIMENSION X(NDIM),DX(NDIM),R(B),DH(B)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/RS/AREA
COMMON/RB/NCOMP ,NREAC ,ROB,FA,FE,FATOR,DP
COMMON/R7/XM(10)

COMMON/RB/FT

CALGULA DERIVADAS:
1~ BALANCOS MATERIAIS — GONVERSAD EM CADA REACAQ/M

CALL XMOLARCNREAG,NCOMP,X,FE,FA,XM,FT)
CALL TAXA(NREAC,NCOMP,X(B),X(7),XM,R)
DX(1)=R(1)XAREAXROB/FE
DX{2)=R{2)*AREA*ROB/FE
DX(32=R{3)XAREA*ROB/FE
DX(4)=R{(4)*AREAXROB/FA
DX(5)=R{5)XAREA*ROB/FA
DX(E)=R(EXXAREAXROB/FA

2— BALANGO ENERGETICO - GRAUS K/M

CALL CP(NCOMP,FT,XM,X(7),WCP)

CALL DELTAH(NREAG,X(7),DH)
DX(7)=~FEX(DX(1)XDH(1)+DX(2)*DH(2)+DX(3)*0DH(3))
DX{7¥=DX(7)-FAX(DX{(4)*xDH{(4)+DX(5)*xDH(S)+DX(B)I*0H(E) )
ODX<72=DX(7)/WCP

3~ QUEDA DE PRESSAD - ATM/M

CALL DELP(NGOMP,XM,X(B),X(7),FT,R0G,U)
DX(8)=-FATORXROG*Ux*x2/DP/1012828.*100.

RETURN
END
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SUBROUTINE IMPRESSAOQ(Z, X ,NDIM)

DIMENSION X(NDIM)

COMMON/R7/XM(10)

iMPRESSAD DO PERFIL DO REATOR - COUMPOSICAO-TEMPERATURA-PRESSAQD

T=X(7)-273.156

WRITEC(x,103Z,¢(XMC(12,1=1,102,7,¥%(8)
WRITE(7,102Z,(XMC1),1=1,102,7,X(8)
10 FORMAT(1X,14(E12.58,° ., )

RETURN
END
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SUBROUTINE CP{(NCOMP,FT,XM,T,WCP)
COMMON/R1/CPA(10),CPB(10),CPC(10),CPO(10)
DIMENSION XMONCOMP)

CALCULO DO FLUXO YERMICO - KCAL/S/K

WCP=0.
DO 10 i=1,NCOMP
10 WECP=WCP+XMC(I)XFTX(CPA(I)+CPBCIXXT+CPCCI)XTXX24+CPD( | )XT*Xx3)
RETURN
END
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SUBROUTINE DELTAH(NREAC,T,DH)
COMMON/R2/ADH(BE) ,BDH(B ) ,COH(B) ,DDH(B)
DIMENSION DH(NREAC)

CALCULO DA ENTALPIA DE CADA REAGAD - KGAL/KMOL

DO 10 1=1,NREAC

10 DHCI)=ADHC I J4BDHC I ) XT4+CORC I ) XTXx24+DDH( 1 ) *xT%x%x3
RETURN
END
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SUBROUTINE DELP(NCOMP,XM,P,T,FT,ROG.,U)
COMMON/R3/PM(10)

COMMON/RS/AREA

DIMENSION XMONCOMP)

MASSA MOLAR MEDIA DA MISTURA GASOSA
XMw=0.
DO 10 i1=1,NCOMP
10 XMW=XMW+XM(1IXPM( L)
MASSA ESPECIFICA DA MISTURA GAS0OS5A - G/CM3
ROG=PXXMW/B2.3/7
CALCULO DA VELOGCIDADE SUPERFIGIAL - CM/S
U=FT*x1000.*XMW/ROG/AREA/1E4

RETURN
END
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SUBROUTINE XMOLAR(NREAG,NCOMP,X,FE,FA,XM,FT)
DIMENSION X(NREAC+2),XM(NCOMP)

CALCULA VAZODES MOLARES DE CADA COMPONENTE GOM BASE
NAS CONVERSOES DE ETILBENZEND E VAPOR AGUA

XM{1)=FEX(1.,-X(1)-X(2)~X(3))

XM{(2)=FE*xX(1)
XM(3)=FEXX(1)~FEXX(3)+2.%FAXX(4)+3.xFAXX(SI+FAXX(8)
XM(4)=FE*XX(2)

XM(S)=FE*X(2)~.BXFA*XX(4)

XM(B)=FE*X(3)

XM{7)=FExX(3)~-FAXX(5)

XM(8)=FAX(1.,-X(4)-X(5)-X(8))
XM(B)=FAXX(4)+FAXX(5)-FAXX(E)

XM{10)=FAXX(B)

NORMALiIZA AS VAZOES MOLARES A FRACOES MOLARES

FT=0.

DO 10 {=1,NCOMP
10 FT=FT+XM(1)

0O 20 (=7, NCOMP
20 XMC1)=XMCI)/FT

RETURN

END
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SUBROUTINE TAXACNREAG,NCOMP,P,T,XM,R)
COMMON/R4/XK(B) ,ER(B), XKP
DIMENSION XM{NCOMP) ,R(NREAG?

CALCULA TAXA DE CADA UMA DAS REACOES - KMDL/KG/S

DO 10 1=1,NREAC

10 RCII=XK{IIXEXP(~-ERCI12/T)
R{ETI=ROIIX(PXXM(T)-PXP/XKPXXM(E)IXXM(3))
RC1)=R(1)/(PXxXM(1)+(100.xPXXM(2))xx2)
RC2I=R(2I%XPXXM(1)
R(3JI=R(IIXPXXM(1)
R(4)=R{4)*PxPxXM(B)I*XXM(E)
R(S)=R{SI*PXPXXM(BI*XM(7)
R(BI=R{(BIX(P/TI*x*x3xXM(BIX)XM(8)
RETURN
END
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SUBROUTINE RUNGE(PRT,Y,DERY,NDIM)
DIMENSION Y(NDIM),DERY(NDIM),6 AUX(B,12),4(49),B(4),C(4),PRT(B)

1— INIGCIALIZACAO DE COEFICIENTES RUNGE-KUTTA-GILL

A(1)=0.8
A(2)=0.28283932
A(3)=1.707107
A(4)=0.1666887
B(1)=2.
B(2)=1.
B(3)=1.
B(4)=2.
C(1)=0.5
C(2)=0.2528832
C(3)=1.707107
€(4)=0.5

2— ATUALIZACAG DO INTERVALO DE INTEGRACAD ENTRE IMPRESSOES
X=PRT(1)

XFIM=PRT(1J)+PRT(2)

H=PRT(3)

3—- VALOR INICIAL DA FUNCAUO E DERIVADA

CALL DERIVADA(Y,DERY NDIM)
CALL IMPRESSAQ(X,Y,NOIM)

9- INICIALIZACAD DA MATRIZ AUXILIAR:

LINHA 1 => VALOR DA FUNCAD NO INICIO DO INTERVALO DE IMPRESSAI
LINHA 2 -)> VALOR DA DERIVADA NO INICIO DO INTERVALD DE IMPRESSAI
LINHA 3 —> VARIAVEL AUXILIAR SEMPRE ZERADA NO FINAL

LINHA 4 —-> VALOR DA FUNCAD NO FIM DO INTERVALD 2h

LINHA 5 —-> VALOR DA FUNGAD NO FIM DO INTERVALG h

LINHA 8 —-> VALOR DA DERIVADA NO FIM DO INTERVALD b

LINHA 7 —> VARIAVEL AUXIL!AR PARA TESTE DE PRECISAD

DO 1 1=1,.NDIM
AUXCT,12=Y(1)
AUXC2, 1 )=DERY (1)
AUX(3,1)=0.

S5—- ACELERAGCAD DO METODO - TENTA INTEGRACAD COM PASSO 2h
H=H+H

IGERAL=-1
IPASSO=0
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12

13
14

15

18
17

18

6~ COMPATIBILIDADE DO INTERVALO DE INTEGRACAO 2h COM O DE IMPRE!
iFiM=0

B0 49 1=1,NDIM
AUX(7,1)=0.0666868B87*DERY(1)

IF((X+H~XFIM)*H)B 8,5
H=XF IM-X
IFIM=1

7- VARIAVEL ITESTE=0 CONTROLA PARA INTEGRAR SOBRE 2h NUM PASSO
ITESTE=0

8- VARIAVEL IPASS0=1,2 CONTROLA PARA INTEGRAR SOUBRE METABDE 1 E ¢
PONTO DE RETORNO PARA NOVAS (NTEGRACOES COM PASSO REDUZIDO

IPASSO=IPASS0+1
8- NUCLEOD DA INTEGRACADO RUNGE-KUTTA-GILL

J=1

Ad=ACd)

BJ=8CJ)

CJd=C(dJ

DO 11 1=1,NDiM
R1=H*DERY(!)
RE=AJX(R1-BJXAUX(3,1))
Y(1)=Y(1)+R2

R2=RZ+RZ2+Ra

AUX(3, 1 )=AUX(3, 1 )+RE-CJ*R}
IF{J—-4312,15,18

J=d+1

1F{J—-3213,14,13

X=X+.5%H

CALL DERIVADAC(Y ,DERY,NDIM)
GO 70 19

1IFCITESTE)16,16,20
10— INTEGRAGAD SOBRE METADE 1

DO 17 =1,NDIM
Aux<a,1)=y(1)

{TESTE="
IPASSO=IPASSO+IPASSD-2
IGERAL=IGERAL+1

X=X—H



18

20

21

g2

23

249

25

2t
27

=4

11~ REDUCADO DO PASSO DE INTEGRACAOQ

H=0.5%H

DG 18 1=1,NDIM
YCI)=AUNCY, 1)
DERYCI)=AUX(2,1)
AUX(3,1)=0.

GO TO 8

12— INTEGRACAO SOBRE METADE 2

IMOD=1PASSO/R2
IFCIPASSO-IMOD-IMOD22Y,23, a1
CALL DERIVADACY,DERY,NDIM)
DO 22 |=1,NDIM

AUX(S, 1)=Y(1)
AUX(E, I )=DERY(!)

G0 7O 8

13- TESTE DE PRECISAC SOHBRE RESULTADO DE INTEGRAGAO COM h e 2h
DELT=0.

DO 29 1=1,NDIM

DELT=DELT+AUX(7,1)*XABSC(AUX(4,1)}-Y(1))
IF(DELT~PRT(4))28,28,25

14—~ REDUCAQ DO PASSO CASO PRECISAG MNAC TENHA SI1D0 ATINGIDA
IFCIGERAL.LT.10)GOTO 28

WRITE(X,x)'DIVIDIU O PASSO MAIS DE DEZ VEZES'

STOP

D0 27 i1=1,NDIM

AUX(4,1)=AUX(5,1)

IPASS0=IPASSO0+IPASS0O-9

16—~ VOULTA MEIO PASSO

A=X~H

FFiM=0

GO TO 18

16— CONTINUACAD SE A PRECISAD FO! ATINGIDA

CALL DERIVADAC(Y, DERY, NDIM)

17— INICIALIZACAOD SEMELHANTE A DO LABEL 3 -~ AUX{(3,!) AUTOMATICA
E ZERADO DURANTE NUCLEC DE INTEGRAGAQ

D0 28 1=1,NDIM
AUXCT1,1)=Y(1)

28 AuX<(2,1)=DERY{(i



3

33

34
35

40

50

18~ CONTROLE DO FiM DO PASSO DE iIMPRESSAQ

IFCIFIM)32,32,40

18~ AINDA NAO ATINGIDO PONTO DE IMPRESSAO - ACELERA METO0DO

IGERAL=IGERAL-1
IPASS0=1PASSO/2
H=H+H

20— ACELERA APENAS ATE O PASSD ORIGINAL

IF(IGERAL)3,33,33
IMOD=I1PASSO/2
IF{IPASSO-IMOD-1M0D)3,34,3
|F(DELT-PRT(4))35,356,3
iGERAL=IGERAL—1
IPASSO=1PASSO/R

H=H+H

G0 T0 3

21~ iIMPRESSAO E PROSSEGUIMENTO DA
CONTINUE

PRT(1)=PRT(1J)+PRT(2)
IF(PRT{(1).GE.PRT(5)) GO TO 51

G0 7O 100

CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIiM)

RETURN
END

INTEGRACAQD



(e

100

106
110

i80

1— DECLARACAO DE VARIAVEILS

DIMENSION X<(3,2),XCEN(2) ,XREF{(2),XCON(2) ,XEX(2),XA(2),F(3)

2— NUMERO DE VARIAVEIS INDEPENDENTES ~=-- N
NUUMERO DE ITERACOES MAXIMO -—————————- 1 TMAX

QPEN(UNIT=5,FILE="CTIMIZ.DAT",8TATUS="0LD ")

READ(S ,*)N

I TMAX =200

3— NUMERO DE VERTICES DO SiMPLEX —-———-—- N1

N1=N+1

4—- COEFICIENTE DE REFLEXAQ -————w——=——- GAMAR
COEFICIENTE DE EXPANSAQ —=—————=———- GAMAE
COEFICIENTE DE CONTRACAQ -————————— GAMAC

GAMAR=1.

GAMAE=2.

GAMAC=.5

5— PRECISAQ - EPS

READ(S, *)EPS

6—- LATERAL DO SIMPLEX — A

A=1.

7— CALGULO DAS COORDENADAS DOS VERTIGES DO SIMPLEX

Q=CA/FLOAT(NY/(2.xx  G)IX(FLOAT(N+1,)*x*x 5-1,)
P=CA/FLOAT(NY/(2.xx . 5) )*(FLOAT(N+1)*xx 5+FLOAT(N)=1.)

DO 100 J=1,N
X(1,423=0.

D0 110 1=2,N1%

NN=1-1

DO 110 J4=1,N
IFCNN.NE.J2GO TO 105
X<C1,d2=P

GO 70 110

XCH,4)=0

CONT INUE

8- CALCULO DA FUNCAD NOS VERTIGES
ITR=0

00 159 1=1,N1
DO 182 J=1,N

89



154

1586

158

160

162

163

170

175
180

180

RARVU J=ANT , 47

CALL FUNC(XA,FU,N)
FCi1)=FU

CONT | NUE

9~ IMPRESSAO0 DAS COORDENADAS DOS VERTIGES E VALOR DA FUNCAOD

ITR=iTR+1

1CT=0

IFCITR.LT.ITMAX) GO 7O 158

WRITE(x,8)1TMAX

FORMAT(//,1X,” NAO GCONVERGE EM ’,i15,  1TERAGCOES")
sTOP

WRITE(x,7)ITR
FORMAT(//,1X, "I TERACAG ',13)
Do 180 J=1,N1
WRITE(X,x)(XCJ,1),1=1,N),FCJ)

10—~ PESQUISA DE VERTICGES DE MAXIMO E MINIMO DO SIMPLEX

FHI=F(1)

FLO=F(1)

IHI=1

1L0=1

DO 183 1=1,MN1
IFCF(I).LE.FH1)GO0 TO 162
FHI=F(1)

IHi=1

60 TO 183
IF(F({).GE.FLO)GO TO 183
FLO=F (1)

1L0=1

CONT INUE

11— CALCULO DO CENTROIDE E VALOR DA FUNCAQ NO MESMO

DO 18O J=1.N

SuM=0.

DO 175 1=1,N1
IF(1.EQ.I1LDJXBC TO 175
SuUM=8SuUM+X<(i, 42
CONT I NUE
XCENC(J)=SUM/FLOAT(N)

CALL FUNC(XCEN,FU,N)
FCEN=FU

12— REFLEXAQ DO SIMPLEX

DO 180 J=1,N
XREFCJ)=XCENCJI+GAMARX(XCENC(J-XCILD,d))



207

208
210

215

220

221

222

223

22b

230
235

UALL FUNUUANEF,FU, N7
FREF=FU

13- TESTE DO SIMPLEX REFLETIDO

13.A- DESVIA PARA CASO DE EXPANSAOQ
IFCFREF.GE.FHI1JGO TO =240

13.8- DESVIA PARA GASO DE CONTRACAOQ
DO 207 1=1,M

IF(FREF.GT.F(1))G0 TO 208

CONT INUE

GO TO 215

13.0— SUBSTITU! MAXIMO PELO REFLETIDO
D0 210 J=1,N

XCHLO,J)=XREF(J)

FCILOJ)=FREF

GO TO 3040

14.C— TESTA TIPO DE CONTRACAQ
IFCFREF.GT.FLO)GD TO 221

D0 220 J=1,N
XCONCJI=XCENCJIH+GAMACX(X(1LO,JI-XCENCI))
GO 7O 223

D0 222 J4=1,N
XCONCJ)I=XCENCJ)I+GAMACX{XREF(J)—XCEN(J))

CALL FUNCCXCON,FU,N?
FCON=FU

IFCFCON.GT.FLO.AND.FCON.GT.FREF)G0 TO 230
14.0~ CASO EXTREMU EM QUE NAD CONSEGUIU MELHORAR

DO 288 J=1,N

B0 25 1=1,N1
XC1,d2=(XCH,J0+XCIHT ) )/2.
{6T=1

GO0 TO 300

19.E— CONTRAGAQ BEM SUCEDIDA

D0 235 J=1.N
XCILO,Jd3=XCONC(JD
FCILOX=FCON

G0 TO 300



IMe¥T— WROV WL EATANMDIAY

240 DO 2495 J=1,N
2498 XEXC(J)=XCEN(JI+GAMAEX(XREF(J)-XCEN(J))

CALL FUNCC(XEX,FU,N)
FEX=FU
IF(FEX.GT.FREF)GO TO &55

149.G~ EXPANSAQO FALHA
DO 250 J=1,N
250 XCILO,J)=XREF(4)
FCILO)=FREF
GO TO 300
14.6— EXPANSAO BEM SUCEDIDA
<55 D0 =280 J=1,N
260 X(I1L0,J)=XEX(J)
FCILOX=FEX

15— CRITERIO PARA ACEITACAQ DE PARADA

300 s1=0.
s52=0.
Do 305 1=1,N1
S1=81+F (1)

305 S2=82+F(|)x%x2
SUM=ABS((S2-51*S1/FLOAT(N1))/FLOAT(N1))
E=SQRT(SUM)

IFCE.LT.EPS)GO TO 1000
IFCICT.GT.0)G0 TO 150
GO TO 155

1000 WRITE(*,12)FH!I
2 FORMAT(/,1X,’ VALOR OTIMO DA FUNGCAO = ‘,E16.8)

WRITE(*,13)
13 FORMAT(/,1X, " VALOR OTIMO DAS VARIAVEIS',/)

0O 1005 i=1,N
1005 WRITE(x,1451,X(N1,1
194 FORMAT(/,1X, " X{',i
STOP
END

}
1,.7) = 7,E16.8)

T S E 2k i i E Rt R E E E E I Y I 1 r  r r r r r rrrrrre

B3-S4 N4 4 S S S A S S R a0

SUBROUTINE FUNGC{X,F,N}
DIMENSION X{(N)

F={funcao & ser otimizads>
RETURN

END



AaNEXO & — CALCUL.OS DO SIMULADOR

1~ GCORRENTES DA SEGAO DE REAGAO

2~ CORRENTES DA SEGX0 OE RECUPERAGXO DE PRODUTOS
3— CORRENTES DE UTILIDADES

4~ ESPECIFICAGOES DA FRACIONADORA PRINGIPAL

5- PRODUTOS DA FRACIONADORA PRINGIPAL

B— ESPEGIFICAQOES DA RECUPERADOARA DE ETIL-BENZEND
7- PRODUTOS DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENC

8- ESPECIFICAGOES DA SEPARADORA DE AROMATICOS

8- PRODUTOS DA SEPARADORA DE AROMATICOS



Stream
apour frac.
emperature C

ressure Kg/cme
pilar Flow Kgmoie/h
ass Flow Kg/h

fqvol Fiow M3/day
nthalpy Kcal/Zh
-Benzene moie frac.
tyrene mole frac.
ygdrogen moie frac.
enpzene mole frac.
thyiene mole frac.
oluene mole frac.
lethane mole frac.
120 molte frac.
0 moie frac.
.02 mole frac.
Stream

'apour frac.
emperature C

'ressure Kg/cme
iciar Fiow Kamole/h
lass Fiow Kg/h
iqvel Flow M3/day
‘nthaipy Kcat/h
—fenzene moie frac.
s tyrene mole frac.
iydrogen mole frac.
jenzene mole frac.
thyiene mole frac.,
‘otuene mole frac.
iethane mole frac.
i mole frac.
0 moie frac.

02 mole frac.

CARGA-EBZ

0.0000

30.0000%

2.5000x

32.8872
3500.0000%

88.54981

=140107.7057

1.0000%
0.0000%x
0.0000x
D.0000x
0.0000x
0.0000x
0.0000%
0.0000x
0.00D0x
0.0000%

CARGA-CALD

D.0587

50.0000%

2.1420

472.7200
10888.8766
£81.28337
-1.73080E+06

0.0223
0.0388
0.0463
0.0083
§.00498
g.o0022
0.ooos
0.8758
G.0000
g.o0o29

CARGA-VAPCR
1.0000
1104.7678
2.5000%
416.3174
7500.0000%
180.383c2
5.204889E+06
0.0000x
g.00o0x
0.oo000x
0.aqo0o0x
0.0000%*
0.00GaOx
G.0000x
1.0080%
0.00G0x
b.oooox

CARGA-RESF
0.0b57
25.0000%
1.84920
472.7200
10888.8766
£81.2337
=-1.87817E+086
C.0223
0.0388
0.0463
£.0053
0.0048
g.0p2¢e
g.0008
0.8758
0.0o00
0.0024

REATOR~E

1.00060

725.0000%

2.5000

443,2847
11000.0000
276.9113
5.0647BE+06

0.0734
D.ocoo
0.0000
G.0000
0.0000
G.000D
0.0000
f.8266
0.0000
0.co00

CARGA-GAS

1.0000
£5.0000
1.8420
28.32493
187.267%5
21.9020

57786.8208

0.006249
0.00635
0.8310
0.00584
0.08B38
g.a007
0.0151
0.0185
0.000D6
0.0413

REATOR-
1.00C
602.70C
2.99¢
q472.72l
109B88.87¢
281,233
5.87133E+L
0.02¢
0.038
C.D48
g.008
G.004
0.00z
Gc.000
0.87%
g.o00c
0.00cz

GARGA-LI
0.00c
£5.00C
1.84¢
32.793
3351.83¢
0.1
1.37387E+8
0.318
0.57¢
0.000
0.07c
0.00c
D.oa31
0.00¢
0.000
0.000
D.000



Stream CARGAT1
/apour frac. g.0048
‘emperature C c4.8888
*ressure mmHg 70.0000x
iolar Flow Kgmolie/h 32.7838
1ass Flow Ka/h 33%1.2383
_lqVol Fiow M3/day 80.1318
“nthalpy Kcai/h 1.37387E+08
"~Benzene moie frac. 8.3180
styrene molte frac. §.5726
iygrogen mole frac. 0.0005
jenzene moie frac. D.0727
= thylene mote frac. §g.ooe3
foiuene moie frac. 0.0314
tethane mole frac. p.ooo
120 moile frac. 0.0004
50 mole frac. o.poog
202 moie frac. 0.00089
Stream CARGATZ2
Japour frac. 0.0000
Femperature € 38.5518
Fregsure mmHg 150.0000x
Molar Flow Kgmole/h 13.3785
Mass Flow Kg/h 1345.7360
Liqvol Fiow M3/day 37.0387
“nthalpy Kcsi/h ~-36832.5683
c~-Benzene mole frac. 0.7515
Styrene moie freac. 0.0138
{yarogen mole frac. §0.0000
Jenzene mole frac. D.15588
“thyiene mole frac. g.0002
foluene mole frac. 0.07494
Methane mole frac. g.0000
420 mole frac. 0.0000
;0 mole frac. g.o0000
s02 mole frac. g.0001
Stream CARGAT3
Japour fTrac. g.03492
femperature ( 40 .34986
*ressure mmHg 1650.0000
fclar Fiow Kgmoie/h 3.2398
Mass Flow Kg/h £68.7308
L iqVol Fipw M3/day 7.37868
“nthalipy Kcal/h -12020.04908
-—Benzene moie frac. p.031%8
Styrene mole frac. g.6000
iydrogen mole frac. §0.0000
lenzene mole frac. 0.6605
“thyliene moie frac. 0.0007
foluene mole frac. g.3069
fethane mole frac. 0D.qooo
120 mole frac. g.6001
;0 mopie frac. 0.0000
;02 moie frac. 0.0002

TOPOTY
0.0000
38.4735
70.0000
13.3785
1345.7380
37.0357
—-38877.1895
0.7516
g.0138
0.0000
£.1588
g.0002
0.0744
0.0000
g.0000
0.00D0
8.000

TOPOTZ
0.0000
40.3487
150.0000
3.129:
261.0015
7.1368
—124942.185¢
0D.0325
0.0000
0.0000
0.685494
0.0800
0.3130
0.004a0
0.oooo
0.0000
0.04800

TOPOT3
g.008s
£8.7587
150.0000
£.1513
168.2778
4.5772
~92683.5814
g.0000
0.0000
6.0000
0.9800
g.0003
0.0088
g.0000
0.0001
g.0000
G.0001

GAST1
1.0000
38.4735
70.0000
0.5547
40.5768
1.1988
£366.8281
0.249c28
0.0036
0.0317
0.4385
0.13495
0.0654
0.0055
0.0246
c.ooo
0.0533

GASTZ
1.0000
40.3487
150.0000
8.1107
8.7283
0.2400
4cd. 14943
0.0054
0.0000
0.0001%
0.8325
o.o%82
0.1347
g.opce
0.0030
0.0000
0.0057

GAST3
1.0000
28.7587
150.0000
0.0118
0.8268
g.02490
39.48988
C.0000
g.o0000
£.0G13
g.8113
G.31230
0.0028
G.0017
g.02086
g.gaoo
0.0396

FUNDO®
0.00l
70.131
70.001
18.881
1864. 82l
51.841
1.455490E+i
0.01
g.8sg!
0.001
0.001
0.001
o.om
b.ool
0.o0t
D.00t
0.ool

FUNDO"
0.o0o1
84.08!
160.001
10.131
1078.00¢
£8. 85!
~-3686.08°
0.88
0.011
0.001
0.ool
0.0Dt
0.ool

- 0.001
0.00!

0. 00t
0.0D1

FUNDD®
0.go¢
6e.57¢t
150. 001
1.07¢
100.62¢
e.77t
—-3376.38¢
0.09¢
0.001
0.001

0 .00t
0.00t
0.890¢
0.4a0¢
0.0Dt
0.00(0
0.061f



Stream
'apour frac.
‘emperature
‘ressure
lolar Flow
1833 Flow
iqvel Fiow
‘nthaipy

Stream
nthalpy

Stream
nthaipy

Stream
‘nthaipy

Stream
fapour frac.
"emperature
'ressure
clar Fiow
lass Flow
iqVvol Filow
nthailpy
~Benzene
ityrene
ivdrogen
lenzene
‘thviene
‘atuene
lethane

1290
‘0
o2

'
|

c

Kg/cme
Kgmoile/h
Kq/h
M3/day
Kcai/h

Kcat/h

Kcal/h

Kcal/h

G

Kg/em2
Kgmole/h
Kg/h

M3/ day
Kcal/h
mole frac.
mole frag,
moite frac.
moie frac.
mole frsc.
mole frac.
mole frac.
moie frac.
mole frac.
mole frac.

CARGA-AGUA
0.0000
£5.0000
1.8420
413.6018
7451.4687
178.2001
~3.410849E+08

W-COMPRESS
42481.3232

QR-T1
1.553049E+0D8

QC-T1
1.50651E+06

GAS
1.0000
£228.2352

VAP-AGUA
0.0000
3D0.0000%
5.0000=x

6683 .349886
11850.28910
ei7.3858
-5.40843E£+08

Q-FORNO
3.828249E+06

QR~-T2
448201.5883

QC-T2
427075.8180

10.0000%

28 .3243
187.2675
£1.8020
100278.24950
0.00249
8.0035
0.8310
0.0054
C.0835
G.0007
0.0151
0.01858
8.0008
G.04913

VAP-TOTAL VAP-CAR(
1.0000% 1.00¢
148.7948 148.79¢
4.7000 4.70¢(
683.3488 416.317
118506.258140 7500.001
287 .3888 180.38:

2.19350E+08 1.37889E+(

W~BOME
44 .62t

Q—RESF
248b70.88156

QR-T3
84855.2263

QC-T3
85346 .4461



otech’s Prpocess Simuiator HYSIM -~ Licensed to Petrobras S.A.
ate 80/01/049 version 3881C1.51 Case Name PLANTA.SIM
ime 21:37:18 Prop Pkg PR Column Name TORRE1

*kxx Cotumn input *%xzx

Number of i1deal S5tages 80

Stage 1 Pressure 70.000 mmHg

Stage 60 Pressure 70.000 mmHg

Stage 1 Temperature Estimate 83.000 ©

Stage 60 Temperature Estimate 7¢.000 €

Feed stream CARGAT) enters on stage 30

Side Liquid ¢graw from stage 1 to stream TOPOT?
Estimated Filow 60.0800 M3/gay

Side Exchanger oh stage 1 ta energy stream QC-T1

Side Exchanger on stage 60 is energy stream QR-T1

Qverhead vapour product goes to stream GASTH
Bottom lilquid product goes to stream FUNDOTH

*xxx Specifications *xxx
1: Flow of the stage 1 Vapour is to be 1.200 M3/day
c: Component Recovery of Styrene
in the stage 60 Liquid is to be 0.880D
3: Refiux Ratlo of stage 1 I8 to be 10.000



ate
‘ime

80/01/04
21:37:18

Version 38B1061.51

Prop Pkg PR

XxX% Products *X*x

Leaving from stage

Product Phase

Assigned to Stream Name

Temperature
Pressure
E-Benzene
Styrene
Hydrogen
HBenzene
Ethylene
Toluene
Methane
H20

GO

coz

Totai Fiow

c

mmHg

Mole Frac
Moie Frac
Mole Frac
Moie Frac
Moie Frac
Moie Frac
Moie Frac
Moie Frac
Moie Frac

M

K

ole Frac

gmoie/h

1
vapour
GAST?

38.47

70.00
0.242784
0.003610
0.031888
0.938493
0.1344983
0.085388
0.005501
0.024647
0.0080087
0.053318

.85

otech’s Process Simutator HYSIM - Licensed to Petrobras S.A.
GCase Name PLANTA.SIM
Golumn Name TORRE\

3
Liquid
TOPOTH

38.47

70.00
0.751578
0.013883
0.000001
0.158948
0.000161
0.0743b2
0.0000G02
0.opDo0027
0.000000
0.000050

13.38

60
Liquid
FUNDOT?

70.13

70.00
0.01494913
0.985587
g.o0g0ooo0
0.000000
0.000000
g.000000
0.0oooono
8.06006000
0.0000800
0.000000

18.86



otech’s Process Simuiator HYSIM — Licensed toc Petrobras S.A.
ate 80/01/09 version 3BBICT.5B1 Case Nsme PLANTA.SIM
ime 21:37:18 Prop PXxg PR GColumn Name TORREZ

*xxx Colump input x#*xx

Number of ldeal Stages 20

Stage 1 Pressure 150.000 mmHg

Stage 20 Pressure 150.000 mmHg

Stage 1 Temperature Estimate 80.000 C

Stage 20 Temperature Estimate - BG.000 G

Feed stream CARGATZ enters on stage 10

Side Liquid draw from stage 1 to stream TOPOTR
Estimated Flow 2.8800 M3/day

Side Exchanger on stage 1 is energy stream QC-T2

Side Exchanger on stage 20 Is energy stream QR~T2

Overhead vapour product goes to stream GASTE
Bottom liquid product goes to stream FUNDOTE

xxkxx Specificationg x%xxx
1: Flow of the stage 1 Vapour i3 to be 0.24900 M3/day
£: Gomponent Recovery of E-Benzene + Styrene
in the stage 20 Liguid {s to be 0.8800
3: Reflux Ratio of stage 1 is to be 15.000



*otech ‘s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to Petrobras S.A.

Jate
[ ime

80/01/04
21:37:18

veraion 38BIG1.51

Prop Pkg PR

GColumn Name

xX%k%x% Products xaxx

Leaving from stage

Product Phase

Assligned to Stream Name

Temperature
Pressure
E~Benzene
Styrene
Hydrogen
Benzene
Ethylene
Toluene
Methane
Hz20

co

gcoe

Total Flow

G

mmHg

Mole Frac
Mole Frac
Mcle Frac
Mole Frac
Mole Frac
Mole Frac
Mole Frac
Mole Frac
Moie Frac
Mole Frac

Kgmote/h

1
Vapour
GASTE

40.35
156.00
0.00549491
0.00C006
g.o008142
i.832508
0.018248
0.13498393
0.o006182
0.003038
£.000001
0.006731

g.11

Case Name PLANTA.SIM

TORREZ

1
Liquld
TOPOTE

40,35
150.00
0.0324982
0.000044

0.000000

0.85438
0.000G44
0.313018
0.000800
0.000007
g0.000000
o.pogoz2

3.13

20
Liquid
FUNDOTE

84.08
150.080
0.88168680
0.018306
c.o0oo000
0.o0oo000
0.000000
0.000034
G.o0o0o0000
0.000000
c.0go000
C.000000

10.14



ytech’'s Process Simuiator HYSIM - Licensed to Petrobras S.4.
2 te 80/01/049 Vversion 3BBICT.B Case Name PLANTA.ZIM
me £1:37:18 Prop Pkg PR Coltumn Name TORRE3

*¥%xx%x Column Inpput X&xx

lumber of |deal Stages 15

;tage 1 Pressure 150.000 mmHg

stage 15 Pressure 150.000 mmH9

3tage 1 Temperature Estimate 34.000 C

3tage 15 Temperature Estimate g§5.000 ¢

“eed stream CARGAT3 enters on stage 7

side Ligquid draw from stage 1 to stream TOPOT3
Estimated Flow 0.9800 M3/day

s1de Exchanger on stage 1 is energy stream QC-T3

>ide Exchanger on stage 15 is energy stream QR-T3

Jverhead vapour product goes to stream GAST3
jottom liquid product goes to stream FUNDOT3

xxxx Speclfications *xxx
1: Filow of the stage 1 Vapour s to be 0.024980 M3/day
2: Mole Fraction of Benzene
in the stage 1 Liguid Is to be 0.8900
3: Refiux Ratio of stage 1 is to be 4.800
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Case Name

PLANTA.SIM

Column Name TORRE3

kx%x%x Products X%xrx

Leaving from stage
Product Phase
Assigned to Stream Name

Temperature
Pressure
E-Benzene
Styrene
Hydrogen
Denzene
Ethylene
Totuene
Methane
He 0

co

coz

Total Flow

c

mmH4g

Moie Frac
Moie Frac
Moie Frac
Mole Frac
Moie Frac
Mole Frac
Moie Frac
Mole Frac
Mote Frac
Mole Frac

K

gmole/h

1

1

Vapour Liquid

GAST3 TOPOT3
£29.78 £9.78
150.00 180.00
0.00GD0O 0.coo0oo
0.d00800 D.000000
0.0801308 0.000000
0.811e81 0.8930001
0.12298B6 0.000320
p.oo0e2s79 0.008534
0.001653 0.000001
D.D205382 0.000082
g.o000007 0.000000
0.D38535 0.000082
oD.o 2.15

15
Liqulag
FUNDOT3

62.58
150.00
0.0848868
g.oooi28
0.0oouoo
0.000322
0.000000
0.8049578
0.D00DOG
0.000000
D.000000
0.000000

.08



ANEXO 3 — CALCULO DO STIMO

(OTIMIZACAO NAO SEQUENCIAL)

METODO DE INTERPOLAGED COM SPLINES



(1) Introduc8o:

A anéiise de 0ados de pProcesso geraimente exige 0 uso de mo-
delos guantitativos contfnuos. Porém, quase sempre 0s dados sfo
obtidos & intervalos discretos. Para estimer 0 comportamento en-
tre dois valores é necessério recorrer a algume funclBo Interpola-
dora. Na auséncta de uma func8o tedrica temos gque empregar méto~
dos numéricos.

0 método de spiines emprega fun¢les contfnuas por partes so-
bre Intervalos definidos peios pontos experimentais. 0 método &
mais Interessante para tratar dacdos com regiles de comportamento
muito varidvel, tal como ocorre em jeituras de safdas altamente
oscilatérias.

De qualquer modo, o método é mais senafve! ac conjunto total
de resultados experimentais em reiaco ao ajuste de curveas, re-
fietindo de modo mals acurado a coeréncia de um ponto com todos

0s demais.
(1i? Spliines:

Magtematicamente, um spliine € um conjunte d¢ fungles, cada
uma deias ajustade & um dos Intervalos definidos pOF UM coR)Junto
de dados experimentals [1].

A principal caracteristica do spiine é que suas fun¢les se
interconectam & cadé ponto experimentsi, interpoiam valores entre
dois pontos e s#o de ciasse G, ou seja, apresentam derivades
primeira e segunda continuas em todo Intervalo de interesse de-
finido pelos dados disponiveis.

Uma caracteristica do spline &€ sua sensibilidade a todos os
pontes, exigindo dedos preciscs socbre togo ¢ intervaio de

interesse de interpoiagdo [2].



Devido & facijidade do célculos, o polinbmio de terceira or-

dem é normaimente usado para cads uma das fungles em cada inter-

vaio. Caoam o uso de polindmios clGbicos o spline:

(1

(2
{33

(a)d

(b)

{c)

(d>

passa exatamente em cada ponto, mantendo propriedade de con-
tinuldade para as demais derivadas até ordem dois;

permite fazer diferenclaclies com facllidade;

permite construcBo dos splines das derivadas 1% e 22, que por
sua vez apresentar8io propriedades semeihantes ao spline oril-

ginal {curves suysves).

(11i) Derivac8o0 de um spiine cébico:

dados n+1 . pontos experimentais:

(X;.Y;?> {= 0,1, 2 ..., n, definindo n intervalos da forma:
X; <X < Xpuqd=0, 1,2, ..., 071

o spline serd o conjunto dos polindmios cdbicos:

S,;(X)= Ay +B,.(X=X;) +C;.(X-X )& 4p,.(x-x ;)3

para j= 0, 1, €, ..., N

1@ propriedade: o spiline passa por todos 08 pontos experimen-—

taig, 0y seja, XSXJ Sj(xi)fi‘j L3 A} =Yj {1}

pars j= 0, 1, ..., B
2% propriedade: a derivada primeira é continua em cada ponto

do Intervato total, ou s8seja:

x'xj-i'? 83<Xj+?)=slj+?<x1+1) =3
. _ _ _ 2
S;(X)—B;+E.G}.(X XJ)+3nDje{x X})

SZ+1(X)*5}+1+E.GJ+1.(x"’"xi*_‘i)+3;Dj+1.(x_x;+1>a

= 3 ﬂj+1=ﬁj+aasj.(Xj+-;-xj)+3.ﬂj,()(j+3“xj)E (e

para J= 8, 1, ..., B=E



do intervalo total, ou seja:

x‘x1+1 s'j(x".’,‘)‘s']*-’(x".}}} =3
1 -
SJ(X)’E-G}"’S.DJ.(X X;)

=)
84 41 (X)=2.C ) 41 +B.D ) 4q. (X=X 4y)

=) Gj+1=cj+3.03.(xj+?*xj) {3)
para j= 0, 1, ..., =2

(f) denominandge ﬁj=x“+1-xj tTemos DJ=S.£1+1.:...§.}_> e ﬂntao:

3.Hj
= =4 3
{f1) AJ+1-A}+B".H;+SJ.H} +Dj’ﬁj =)
=> AJ+1=AJ+BJ.Hj+(E.Gj%_§}+1_)_:_ij (4>
= 2
(fE) 81+1-BJ+E.GJ.H}+3.DJ.HJ =
=2 BJ+I=BJ+(GJ+CJ+1)'Hj (5

{(g) as equacles anteriores s#o base pars o seguinte conjunto de

equacf8es finais:

CJ_!_-!‘-'G}'FB-HjuDj

para 3-- u, Tf E; LI I fi—e

Bj=(_e}+1_-_ej_)*(2.0j:_f_3j+1).ﬁj

Hj 3

HJ"'1 zcjm"+aoiﬁjm1+ﬁ}}agj+H}an+‘; = 3.&;.*.?1":5}*?”3-(&}“&1_?1
i | Bl

para j=0, 1, 2, ..., N1

obs: a G!tima equacho se obtém peta dupla substitulclc da segunda

na equac8o (5): Bj=8}.ﬁ?‘i’(ﬂj_1+c!>.ﬁj*1

Lembrando que temos o X, e Y; € que A, e H, afo dadops por
ﬁ}z‘!j REFra j= ﬂ, }3 szey; N 8 Hj&X}+1"’XJ parsa j= D, 1; e--,-n—?; &
Gitima expressfio é base para a montagem de um sistema de equacles

algébricas Ilineares. No casp, temos n+1 variévels ﬁj para apenss



n-1 aqusco0es, resultantes das propriedades 2 ¢ 3 aplicadas aos
n-1 pontos internos do intervaio total.

Para compietar o sistema, slo estapeiecidas condicles «de
contorno razodveis, Para n+1 pontos experimentais temos n inter-
valos, ou seja, 4n coeficientes incOgnitos das fun¢les <cdabicas.
As restricles que determinam esses coeficientes alo:

a2n restricfies — em <cada Intervalo &8 func¢cho passa por
dols pontos;

2(n-13 restri¢les - em cada um dos n—1 pontos Internos as
derivadas s8o lguals,

Entéo restam 4n—{2n+2(n—-1))=2 graus d¢e |iberdade correspon-
dentes aos dols extremos, pontos X, ¢ X,, onde nfio foram aplica-
das as propriedades 2 ¢ 3.

Uma vez que nB0 héd Informac8o sobre derivadas segundas nos
extremos, igualamos a zero, o que corresponde a spiine natural,
issc € garantido fazendo-se C,=Cp=0 porque:

So{X)=2.0,+6.0,.{X~X;) e S,(X,)=0 somente se C,=0

Sp(X)=2.C,+B6.0,.(X~X,) € S,(X,2=0 somente se C,=0

(i1V) Resoilug¢8o ¢o slstema de equacles:
Compietando o sistema com C,=0 e C,=0, temos um sistems com

matriz tridiagonal ¢¢ seguinte tipo:

A.X=B onde a matriz A é dada por:
1 0 0 0 o]
Hy 2(Hg+H,) My 0
o Hy  2(Hy+HZ) Ha
0 o Ho  2(Hp+Hgy)
0 o Hp-2 ElHp_p+Hp-q? Hp_y
K o o o LA




¢ & matriz 8 & dadaa por:

0
3(Az-8,2-3(A -Ap)
1 o
3(Ap=Ay )34, "Ag)
Hy Hp

3{An-1ZAn-2"3¢Ap-p7An-3)
Hn-E Hp-3

- H“_ H n-2

! 0 i

0 método de resoluclo do slstema de equacles resultante é o
de eliminac8o tradicloneal, por escaionamento. Tendo em vista as
caracteristicas da matriz tridiagonal, o escalonamento e a obten-
¢80 dos coeficientes do spline ficam simpiificados pelo uso dg
aigqoritmo compostn peios segquintes passos (3):

Re=0 So=0 Cp=D0

1
H}:X}+}-XJ }= ngiuuagﬁ-‘]
{
r"‘""j“ 1,3,-.-,"'1
j 1

Qj=ea()§j+3-x‘3_1}-ﬂj_]nﬁg‘_?

g g n- 1 n— E‘D.lj1‘0
Ay=Y,
S}=SJ-RJan+1

5}2(__3_14.1:_5})“H}.(ci$1;E.G}3




das no aigoritmo, de modo & executar ¢ escalopamento diretamente.

(V) Listagem do programa:

0 aigoritmo foi escrito no seguinte programa, com o quai se

ajustaram os dados de desempenho da plianta de estireno, mapeando-

se a funcdlo objetivo:

c
C
C

oo

1O o0 OO0 € GO0 e

S0 s Ra R

£0

PROGRAMA PARA ENTRADA DE DADOS PARA SPLINES

DIMENSION X(13),Y(13),A(13),8(32),0(13),0(12),XX13)
DIMENSION FC101),DFC101),02F(101)

DADOS NO ARQUIVO PONTOS
OPENCUNIT=5,FI1LE= "PONTOS.DAT",STATUS=0LD ")
LEITURA DOS VALORES X(1i?

READ(S,x)DX
READ(S , x)(XX(1),1=1,13)

LEITURA DO NUMERGO TOTAL DE CURVAS

READ(5,*)NC

DO 100 JJ=1,NC

LEITURA DO NUMERO DE PONTOS DE CADA CURVA E DOS DADOS
READ(S,*)NP, (Y(1),1=1,NP)

MONTAGEM DO VETOR X<1)

B0 8 1=1,NP
XCII=XXC1)

{F(NP.LT.13)G070 10
VARIAVEIS DE NUMERO DE INTERVALOS E NUMERO DE PONTOS

N=NP
NP=NP+1

CHAMADA DA SUBROTINA SPLINE PARA CALGULOC DAS CUBICAS
CALL SPLINE (NP,N,X,Y, A,B,C,D)

CHAMADA DA SUBROTINA PARA CALCULO A& CADA VALOR DE X
Xi=0.

1JdK=0

TdK=§JK+1
CALL PERC (Xi.X,A,8,G,D,7,D7,D2T)



G B~ INGHEMENTO EM X

FOI1dK)=T

DFC1JK)aDT
DEF(14K)=D2T
Xt=XI+DX
IF(XI.LE.X(N))BOTO 20

G

C 89— IMPRESSAO DA CURVA INTERPOLADA

€
WRITEC(Xx ,x)(FCI1),1=1,14K)
WRITEC®,*3(DF(1),1=1,1JdK)
WRITE(*x,x)(D2F (1), 1=1,1JK)

B0 50 1=1,1JK
50 WRITES(*,x)1-1,F(1),DFC1),D2FC1)

WRITE(x,x)
C
C 10~ NOVA CURVA
G
100 GONTINUE
END
C
C
SUBROUTINE PERC (X1,X,A,B,C,0,7,DT,D2T)
C
DIMENSION AC13),B(12),6(13),0(122,%X(13)
c
1 =2
10 IFCX1.LE.XC1))GOTO 20
=i+
GOTO 10

20 XN=XI-X{i-1)
T=ACI=1)+BCI~1IXXN+CCI -1 )XXNX®2+D( I -1 ) XXN**x3
DT=BC1-1)+2.X*CCI-13XXN+3,.*D( 11 )XXNXx2
DET=2.%C(i—-13+8.*xD( -1 3%XN

RETURN
END
c
H
C
SUBROUTINE SPLINE (NP,N,.X.Y,A,B,C,D)
C
G SUBROTINA QUE MONTA AS FUNCOES POR INTERVALOS
C — METODO SPLINE CUBICO - OUTUBRO/S0
G
DIMENSION X(132,Y(133,4013),8¢12),C(13).001a)
DIMENSION R(12),5(12) ,H(12)
c
H N — NUMERO DE INTERVALOS 0OU NUMERO DE FUNCOES SPLINE
c
€ 1~ VALOR EXTREMO D05 VETORES AUXILIARES RCID), 8C(1)
c

R{13=0.
$¢1)=0.



€= C(NPJ) - DERIVADA SEGUNDA NO ULTIMO PONTO
C(NP)=(,
3- AMPLITUDE DOS INTERVALOS E VETOR DOS VALORES DA FUNCAOD A1)

3O 9

D0 10 J=1,N

H{4)=X(J+1)-X (4D
10 ACd)=Y(J)}

A(NP)=Y(NP)

C
€ 49- COMPLETA VETORES AUXILIARES R(1), SC1)
€

DO 24 J=2,N

P=3.x(ACJ+1)xH(I~1)-ACIIX(X(I+1I=X(S=1))+ACI-TIXH(II ) /H(I-1)/

Q2. X {XC(J+T1I-XCd=12)~HC(Jd~1)IXR{I~1)
RCJI=H{JI/D
20 S¢J)=(P-H{J—-1)%X5C¢J~1))/0Q
C 5- CALCULDO DOS VETORES DF COEFICIENTES BCL), GCI1), DCI)
DO 30 Jd=N,1,-1
C(J3=5(J)-RB(JI*C(J+1)
BCJI=(A(J+1)-ACIII/HCY ) HCOIIX(G{J+T10+2.2G(J)) /3.
30 D{JI=(C(J+1)-C(4))/3./8d)
RETURN
END
(Vi) Resultados:
0s gréflcos seguintes |lustram o8 ajustes feitos pelo méto~
dc spiines aos da8dos de simuiaglo das tabelas 5 a 11, 0 refina-
mento de msaiha de resultados permite localizar mais preclisamente

o 6timo.

(Viit) Bibliografia:

[11 Mitter, R.E. "Polynomial Regression”
Hydrocarbon Processing, vol!. 83, n® 3 - New York — 1988

{23 Cheney, W. e Kincald, D.
"Numerical Mathematics and Computing”
PBrooks/Cole Publiishing GCo. — Monterrey -~ 1884

£3) Tao, B.Y. “Using Spiines™
gii18Gas Journa!l, ¥wet. 894, a® 1%, MNew York - 18987



US$/h

800 |

600 ¢+

400 +

200 |

kg-vapor/kg hidroc.

CASC 1 — ETIL-BENZENOC US$ 0.45/kg

ESTIRENC

ENERGIA

US$ 1.00/kg

uss ?8.00f106kcal




Uss$/n

800 -+~
600 4
Rvy
AR
P T,
EY A ‘4", o Y, a_‘,‘_“f\;.
400 Peor, ‘-;,*q. ‘*‘*‘&g hks:

ot S

2001

kg vapor/kg hidroc.

CASO 2 - ETIL-BENZENO US$ 0.45/kg
ESTIRENC Uss$ 0.75/kg

o]
ENERGIA Uss$ 18.00/10 kcal




Uss/h

800 L

kg vapor/kg hidroc.

CASO 3 - ETIL-BENZENO US$ 0.35/kg
ESTIRENO Us$ 0.75/kg

6
ENERGIA Us$ 18.00/10 kcal




Usg/h

800 &

600 T o 3
L T
ARt i

4’0"}‘0’&4‘::’,“‘5 s
FlpTa s e e

400 A

200 -

kg vapor/kg hidroc.

CASO 4 — ETIL-BENZENO US$ 0.35/kg
ESTIRENO US$ 0.75/kg

6
ENERGIA Us$ 50.00/10 kcal




us$/h

800 T

kg vapor/kg hidroc.

CASO 5 - ETIL-BENZENO US$ 0.35/kg
ESTIRENO us$ 0.75/kg

8]
ENERGIA Uss 9.00/10 kcal




uss/h

600 -

4007

2001

kg vaper/kg hidroc.

CASC 6 - ETIL-BENZENC US$ 0.45/kg
ESTIRENO Uss$ 1.00/kg

6
ENERGIA Us$ 50.00/10 keal




13.5,‘3“:-_1;55;;‘3:3'. y
WP TRt Al
SR R
Lt e, 37

gt e S S ahs L

4
oy

R R KA AT AT
e e s 5
4y "‘, l‘. ’.. "“]fj"j LA P c“b. 134
r;,::;,:&,:Q?,‘?‘?'?f,’q’. R Y
Un ottty
"é*:f:,’: RRAY

o,

6007

kg vapor/kg hidroc.

CASO 7 - ETIL-BENZENO USS$ 0.45/kg
ESTIRENC Uss 1.00/kg

o]
ENERGIA Us$ 8.06/10 kcal




{11

(23

(33

(4]

(51

{gl

73

(8l

(9]

{103

{111

{121

{131

BIBLIOGRAFIA CONSUL. TADA

Carra, S. e Forni, L.,"Xlnetics of cateivtic dehydrogenation
¢ef ethyvibenzene to styrene”
ind. Eng. Chem. Process Des. Dev., voi.4, n.3, £81-85 (1885)

Sheppard, C.M. ¢ Maier, E.E., "Ethyibdbenzene dehydrogenation
reactor model™
ind. Eng. Ghem. Process Des, Dev.,v0i.258, n.,1, 207-10 {(1888)

Lebedev, N., Odabashyan, G.V., Lebedev, V.V. e Makorov, M.
Kinet. Katal., n.18, 1177-82 (1978)

Wenner, R.R. e Dybda!, E.C., "Cataiytic dehydrogenation of
ethylbenzene”
Chem. Eng. Progr., vol.44, n.4, 275-88 (1848

Sheel, J.G.P. e Growe, C.M., "Simuiation and optimization of
an existing ethylibenzene dehydrogenation reactor”
Can. J. of GChem. Eng., voi.47, 183~87 (1868)

Akers, W.W. e Gamp, D.P., "Kinetics of the methane~steam
reaction”
A.1.Gh.E. Journal, vel.1, n.4, 471-75 (1855)

Moe, J.M, "Design of water—-gas shlft reactors”
Chem. Eng. Progr., vol.58, n.3, 33-3B8 (1862

Hosten, L. & Emig, G., "Sequential experimental design pro-
cedures for precise parameter estimation |in ordinary dgiffe-
rential equations”

Chem, Eng. Sci., veol!.30, 1387-89 (1978)

Froment, G.F. e Bischoff, K.B.
Chemical Heactor Analysis and Design
John Wiley & Sons -~ New York — 1878

Giough, D.E., BRamirez, W.F. e Kurucglu, N., T“Stesdy-state
sequential! distributed parameter fiitering to estimate tem—
perature and composition proflies of a fixed-bed tubular
catalytic reactor™

Ghem, Eng. Sci., voi.40, n.8, 1441-48 (188%5)

Ciough, D.E., Remirez, W.F. e Kuruogiu, N., "Use of a distri
buted computer system for tubular reactor profliie and cata-
iyst activity ldentification”

4.1.0h.E. Journet, vo!.3%1, n.2, 339-43 (1885

Hilt J4r., C.G.

An introduction to Chemicai Engineering Kinetics & Reactor
Design

John Wiley & Sons — New vork — 1877

Zhoroy, Y.M,
Thermodynamics of Ohemical Processes
Mir Pubtishers - Moscow ~ 1887



(14)

(15]

{161

{17]

{18]

(18]

(€01

(211

(22l

{231

(241

{251

Carnahan, B., Luther, H.A. e Wilkes, J.0.
Appiled Numerical Methods
John Wiley & Sons - New York - 1888

Railston, A.
A First Gourse In Numerical Anaiysis
McGraw—Hi!l - New York - 1885

Sundaram, K.M., Sardina, H, & Hlidreth, J.M. "Styrene plant
simuiation and optimization”®
Hydrocarbon Processing, vel!.70, n.1, 83-87 (1881)

Perry, R.H. e Green, D.
Chemical Engineers’ Handbook - Bth ed.
McGraw-HIil - Néw York - 189B4

Bennett, C.0. e Myers, J.E.
Momentum, Heat and Mass Transfer — 3rd ed.
McGraw~-Hill - Singapore ~ 1883

Smith, B.D.
Design of Equillbrium Stage Processes
McGraw~Hill ~ New York — 1883

Spendiey, W., Hext, G.A. e Himsworth, F.R., "Seguentiai
applications of simpiex designs in optimization and evolu-
tionary operation”

Technometrics, voil.4, 4471-481 (18982)

Himmelblauy, D.M.
Process Analysis by Statistical Methods
John Wiley & Sons — New York — 1869

Box, M.J., "A new methot¢ of constrained optimization and a
comparison with other methods”
Gomputer J., vol.B, 42-62 (1888)

Renault, A., Scares, H.M., Pelegrino, M. & Rutman, T.S5.
"Eti{libenzeno/Estirenc”
COPENE~UFRJ - Rlio de Janeiro - 1880

"Produclo de Arométicos, Etlibenzeno e Estireno & partir de
Matérias-Primas da REDUC"
PETRUBRAS/DEPIN/DIREF ~ Rio ge Janeiro — 1885

Ayres, P.H.C. "Reiatbério de Estégio na Companhia Brasllieira
de Estireno”
PETRODBRAS/GENPES/DIPOL - Rlp de Janejrp — 1878



