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RESUMO 

A presente tese consistiu na comparaçlo de dois modelos ci
néticos publicados na 1 lteratura para representaçlo do processo 
de desldrogenaçlo de etl l-benzeno e produçlo do monômero estire
no. os modelos de Sheei-Crowe e de Sheppard-Maler foram compara
à os com à a à os de 1 1 te r atura e com dados p r á t 1 c os 1 n d u s t r 1 a 1 s de 
planta de estireno. 

os modelos cinéticos foram empregados em conJunto com equa
çlles simplificadas do reator, tendo em vista o método empregado 
pelos autores na pesquisa dos parâmetros cinéticos. 

Um programa de computador fOI desenvolvido para cálculo do 
reator de desldrogenaçlo e foi lncluldo em simulador de processos 
comercial. com o simulador de processos foram calculados os de
mais equipamentos da planta. 

verificaram-se melhores resultados com o modelo mais recente 
e aJustaram-se parâmetros das colunas de destl laçAo para dados de 
desempenho de unI da de I ndustr I a I. 

A modelagem permitiu simular a planta completa, tendo-se 
pesquisado o valor ótimo de variáveis mais Importantes para o ob
Jetivo de rentabilidade máxima da planta. A otlmlzaçlo foi feita 
com aJuste estatfstlco de dados e com método sequenclal de pes
quisa para làentlflcaç!io do ótimo global; além disso, foi anali
sado um caso de otlmlzaçlo com restrlçlo na geraçlo de vapor 
d'água. 

concluiu-se que o ótimo operacional da planta nlo correspon
ae precisamente ao ótimo operacional do reator. A lncluslo da se
ção ae recuperaçao de produtos é Importante para determinação das 
c o n à 1 ç 11 e s de má x 1 ma r e n ta b 1 1 1 da de do processo . 



ABSTRACT 

The present thesis involves the comparison between two 
published kinetic models for the ethylbenzene dehydrogenation of 
the styrene monomer production process. Sheei-Crowe's and 
Sheppard-Maier's proposals were both used to test literatura 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. AI! other plant equipments were simulator evaluated. 

Better correlations were found with the 
distillation columns parameters were adjusted 
unit performance. 

second model and 
to existing plant 

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

the 
most 
Both 
were 

steam 

An important conclusion shows the plant 
of the reactor alone one. The inclusion 
section is essential to determine precisely 
plant conditions. 

optimum is different 
of product recovery 
the maximum profit 
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INTRODUçiO 

Neste trabalho se desenvolveu a modelagem e a otlmlzaçlo de 

uma planta de desldrogenaçlo de etll-benzeno para produçlo do 

monOmero estireno. Inicialmente foi feita revlslo bibliográfica, 

tendo-se Identificado, dentre numerosos aspectos, dois modelos 

clássicos propostos para o sistema qulmlco em questlo. 

No capitulo I é feito um resumo sobre a rota mais comum de 

produçlo de estireno, abordando-se os principais aspectos de ope

raçlo das plantas mais modernas. 

No capitulo I I discutem-se os modelos do reator de desldro

genaçlo de etl l-benzeno. Os modelos cinéticos de Sheei-Crowe e de 

Sheppara-Maler foram detalhados, anal lsando-se as equaçOes de mo

delagem do reator a serem utl 1 lzadas conJuntamente com os mesmos 

(balanços material, energético e de momento simplificados>. 

O capitulo I I I trata do restante da planta. os demais equi

pamentos formam uma seçlo de recuperaçlo de produtos constitulda 

basicamente por colunas de destl laçlo. Para cálculos termodinâmi

cos e execução dos balanços nesses equipamentos foi utl 1 lzado o 

simulador de processos HYSIM. 

No capitulo IV slo discutidos os métodos de otlmlzaçlo. Ana

lisam-se os métodos otlmlzadores diretos, tradicionalmente apli

cáveis a sltuaçOes Práticas operacionais e apropriados à comple

xidade matemática do modelo aa plante. 

os resultados dos cálculos estio no capitulo v. um programa 

de computador foi escrito para modelagem do reator e lncluldo no 

simulador de processos pera evallaçl!o aa planta completa. 



Inicialmente, concluiu-se pela superioridade do modelo de 

Sheppard-Maler na reproduçlo de dados publ lcados em literatura e 

de dados de reator Industrial. Em seguida, o número de estágios e 

demais parâmetros das colunas de destllaçlo foram aJustados para 

o resultado da modelagem da planta estar compatfvel com dados de 

desempenho de unidade Industrial. 

Tendo-se condição de fazer simulações, foi pesquisado o va

lor ótimo da lnJeçlo de vapor d'água no reator e da temperatura 

de entrada do mesmo. Essas elo as duas variáveis mais Importantes 

de toda a planta de estireno, Influenciando mais pronuncladamente 

o obJetivo econômico da unidade. Os valores ótimos foram pesqul

sados pelo emprego de método estatfstlco e de método sequenclal 

de pesquisa. 

Compararam-se os resultados da otimização da planta com a 

otlmlzaçlo somente do reator e concluiu-se que o ótimo operacio

nal da planta nlo corresponde precisamente ao ótimo operacional 

do reator. A lncluslo da seçlo de recuperação de produtos é Im

portante para determlnaçlo das condições de máxima rentabl 1 Idade 

do processo. 

Também foi calculado caso de otimização com restrtçlo. os 

fornos de superaquecimento de vapor d'água geralmente apresentam 

1 lmltaçlo de máxima temperatura do vapor para dado nfvel de pro

duçlo. Assim, multas plantas apresentam 1 lmltaçlo de equipamento 

que pode Induzir a práticas de otimização especfflcas, nlo apl 1-

cávels a unidades mais novas sob risco de elevada perda de recei

ta. 



<esquemas operacionais ae proauçlo> 

o estireno é proauztao comercialmente desde 1937. A tecno

logia das plantas ae estireno sofreu mudanças, tendo se baseaao 

sempre na alqutlaç!lo ae benzeno com etileno seguida da desldroge

naçlo de etll-benzeno. Como efeito da evoluçlo tecnológica, a 

atual capacidade de produç!lo de estireno no mundo é superior a 

cem milhões de toneladas do produto por ano, tendo nav1ao reduç!lo 

no cap 1 ta 1 necessárIo ao I nvest Imanto e posa 1 b 111 ta do que os cus

tos operacionais sejam mais baixos. 

A capacidade média das Plantas de estireno tem superado as 

100.000 toneladas por ano <tpa>, sendo bem comuns as plantas de 

qoo.ooo tpa. o Investimento continua sendo alto e qualquer melho

ra operacional representa grande potencial de retorno financeiro. 

Modelos rigorosos são atualmente empregados para avaliar o 

efeito de mudanças do preço ae matérias-primas e ao custo de uti

lidades na rentabilidade das unlaaaes, bem como para Investigar 

esquemas operacionais alternativos ou opções Inovadoras ae proJe

to. Esses modelos podem ser ajustados a diferentes catallsadores, 

permitindo escolha da melhor conflguraç!lo possível para a planta. 

oesde e construção aa primeira grande untaaae de estireno 

para a Unlon carblde, o consumo de benzeno e etileno por unidade 

ae massa de estireno proauz1ao tem sido decrescente. Melnora nos 

catai tsadores de aesldrogenaç!lo e nos aspectos de engennarla 

permitiram reduzir a quantidade ae vapor ae dl tutçao necessário, 

de tal maneira a ser atualmente Inferior a metaae daquele comu

mente utl I lzado há entre quinze e vinte anos atrás. 

Os processos de slntese de etll-benzeno e sue poste r 1 o r àe

sldrogenaçêo formam a rota de menor custo na produção ae estlre

n o • 
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o processo de alqullaçlo do benzeno utl 1 lza uma formulaçao 

de catallsador para promover a reaçlo: 

Gomo se pode verificar pelo fluxograma abaixo, geralmente as 

unidades de ai qui laçao se dividem em duas seç~es: a seçlo de rea-

çlo e a de recuperaçlo ae produtos. 

!Et:ItLO .-----+ GiiS rE--- BENZENO tRRGR 

RERTDR 

DRND ~RPDRIZRDOR 

riLEND C:RRGR 

ETILBENZEND 

PLANTA DE ESTIRENO 

SÍNTESE DE ETILBENZENO 

RESÍDUO 

fiGURA 1 -fluxograma de planta de slntese de etll-benzeno 



Na seçllo oe reaçllo, a carga de benzeno é misturada a cor-

rentes de rectcto ae benzeno e atqul t-arométtcos aa própria plan

ta. A mistura é pré-aquectoa com a corrente eftuente do reator, 

vaportzaoa em forno e combinada com a carga de etileno. A mistura 

final é attmentaçllo de reator de tetto fixo. 

os cata 11 sadores uttttzados silo normalmente de 

Industrial aos diversos fabricantes. Por exemplo, a 

propriedade 

Mobtt de-

senvotveu um zeottto especial para atqultaçllo. os catattsadores 

zeot lttcos apresentam vantagem de possutrem grande tempo de vida 

Ott 1, nllo sendo agressivos ao meto ambiente e nllo extgfndo proce

dimentos operactonats especiais para sua uttllzaçllo. 

A reaçllo de a I qu 11 açllo ocorre a temperaturas super 1 ores a 

370°c, a nlvels de pressllo na faixa de 13 a 20 kgf/cm2 e com alta 

velocidade espacial áe etileno. 

o reator de leito fixo apresenta vantagem de reduzida perda 

de finos oe catai lsador, e a conflguraçllo é energetlcamente eco

nômica pela troca de calor ao efluente com a carga, além da gera

çllo de vapor d'água. 

Normalmente silo atingidos nivele ae conversllo ae 99~ ae ett-

leno. 

A seção de fracionamento se oaseta em sistema de colunas de 

dest 1 1 ação. Inicialmente, o benzeno que não reagiu, presente na 

corrente de salda, é recuperado e retorne à carga do reator; 

componentes gasosos gerados no reator silo removidos para serem 

utlll zaoos como combustrvel. 

corrente resultante é fracionada em auas colunas, 

produzindo-se no topo da primeira o etl l-benzeno e no fundo uma 

corrente de produto pesado. Esse produto é aestl lado na segunda 

coluna, l'lavenao produçllo de aiqutl-aromátlcos de topo <reclclaaos 

para o reator> e uma corrente residual de funoo <combustlvel). 



Além do reator e das colunas, as plantas têm um pequeno 

forno para regeneraçlo de catai lsador. A regeneraçlo consiste nu

ma queima controlada de material carbonáceo depositado no catai 1-

sador ao longo da campanha operacional; o procedimento de regene

raçlo é praticado periodicamente, conforme o desempenho da plan

ta. 

o processo ae slntese de etll-benzeno que utiliza leito fixo 

de zeol lto é o mais moderno. Trata-se de alqullaçlo em fase gaso

sa, que substituiu o antigo processo Frledei-Crafts baseado em 

sistema reaclonal gás-liquido com catallsador de cloreto de alu

mlnlo. 

com o processo novo, os rendimentos slo maiores e há menor 

consumo de energia. As plantas modernas podem ser construldas com 

aço carbono comum, uma vez que só com os antigos catai lsadores se 

tinha problema sério ae corroslo, devido ao tipo ae produtos qul

ml c os ut 1 1 1zaaos. 1 sso representou economl a em termos de 1 nvestl

mento aval fada em cerca ae 10~ aos custos ae construçlo da planta 

até o 1 Imite ae bateria. Para algumas plantas de maior porte, es

tima-se que a economia com tratamento de efluentes aecorrente ao 

emprego ao sistema de leito fixo ultrapassa um mllhlo de dólares, 

particularmente aev1ao à el lmlnaçao de correntes contendo hidró

xido de alumlnlo. 

o processo com Jeito fixo de zeollto elimina problemas ae 

arraste ae catai lsador, que no processo antigo provocava envene

namento do catai 1saaor àe àeslarogenaçao e geraçlo ae correntes 

residuais com elevaao teor ae sedimentos. 



1.2- oesldrogenaçlo a estireno 

o processo de desldrogenaçlo do etl l-benzeno para produçlo 

de estireno consiste em duas seçOes: a parte de reaçlo e o slste-

ma de recuperaçlo de produtos. o fluxograma seguinte mostra a 

dlsposlçlo dessas duas partes. 

[ftLDEIRR DE 
URPOR 

RERTOR 

LBENZENO 

RE[I[LO ETILBENZENO 

5UPERRDUE[EDDR 

BENZENO 

TDLUENO 
ESTIRENO 

PlANTA DE 
ESTIRENO 

RESÍDUO 

FIGURA 2- Fluxograma de planta de produçlo de estireno 



Na parte de reaçlo, etl l-benzeno produzido pela alqullaçlo 

de benzeno é misturado a corrente de reclclo de etll-benzeno. A 

mistura é vaporizada pelo uso de vapor superaquecido de lnJeçlo 

direta. A mistura vaporizada entra, entlo, no reator catai ftlco 

de aestarogenaçlo, onae condições operacionais ótimas elo perse

guidas através do binômio seletlvlaaae-atlvldaae para a seguinte 

reaçlo principal: 

As plantas elo construfaas atendendo a economia energética. 

A mistura efluente ao reator é resfriada numa caldeira mediante 

geraçlo de vapor. o vapor d'água gerado é utl llzado no processo 

para vaporlzaçAo aa carga ou para aquecimentos diversos. Por ou

tro taao, o vapor de processo contido na corrente ae saras ao 

reator é condensado na caldeira, navenao tratamento posterior do 

condensado para remoçao de hidrocarbonetos aromáticos dissolvidos 

e reutl 1 tzaçAo ao mesmo na geraçAo ae vapor. 

Observe-se que nlo ná vaportzaçao ae hidrocarbonetos em for

no, empregando-se vapor como melo de transferência de calor. Isso 

é vantaJoso sob o ponto de vista ae seletividade (mlnlmlzaçao de 

craqueamento térmico) e de operaç!o. Nlo ná praticamente formaçao 

ae depósitos nos tubos de forno, senao este tipo de equipamento 

usado apenas para superaquecimento de vapor d'água, o que o torna 

também mais seguro operacionalmente. 

A seç!o ae recuperaç!o de produtos consiste tiPicamente em 

quatro colunas ae aestl laçao. Todas sao operadas em condlçôes ae 

vácuo, tendo em vista a mlnlmlzaç!o ae temperatura de operaç!o e 

reduç!o aos problemas àe pol lmertzaç~o ao estireno. 



A primeira coluna separa o estireno no fundo e um produto de 

topo constltuldo pelo etll-benzeno nlo reagido mais hidrocarbone

tos aromáticos gerados por reaçOes laterais. 

Um produto qulmlco com açlo antloxldante geralmente é 

InJetado no sistema para evitar degradaçlo do estireno. o Inibi

dor permite que correntes residuais das destllaçOes possam ser 

empregadas como óleo combustlvel, o que é vantaJoso, seJa sob o 

ponto de vista econOmlco, seJa sob o aspecto de melo ambiente. o 

desenvolvimento da qufmlca desses produtos tem permitido reduzir 

bastante a quantidade de reslduo produzido nas unidades de esti

reno, principalmente em se comparando os atuais com a 1 lnha mais 

antiga de lnlbldores, a base de enxofre, quando grande quantidade 

de estireno era Inevitavelmente perdida por degradaçlo. 

No sistema de destllaçlo das unidades de estireno recupera

se certa quantidade oe aromáticos produzidos por reaçOes laterais 

que ocorrem no reator. O benzeno e tolueno produzidos slo removi

dos pelo topo da segunda coluna de destllaçlo, cuJo produto de 

fundo consiste em etl l-benzeno nlo convertido e reclclado para o 

reator de aesldrogenaçlo. Numa terceira coluna fraclona-se a mis

tura aromática, reclclando-se o Denzeno para a unidade de alqul

laçlo e produzindo-se corrente de tolueno comercial pelo fundo. 

Tanto os Internos das colunas de aestllaçlo como a geometria 

do reator slo segredos Industriais de cada planta. O reator é a 

parte mais Importante da unidade, nele residindo os maiores po

tenciais de ganho por otlmlzaçlo. 

No proJeto desses reatores sempre se escolhe geometria que 

considere o caráter endotérmlco do sistema, procurando-se máxima 

recuperaçlo de calor e mlnlmo custo com Isolamentos térmicos e 

refratários. 



atualmente é o de um produto petroqulmlco consolidado. Pequenas 

melhoras nos sistemas e em sua operaçlo lmpl lcam em maior compe

tltlvldade de mercado. 

As 1 lnhas de atuaçlo mais trabalhadas atualmente slo: 

1- desenvolvimento de catallsadores, buscando melhorar tanto 

as conversOes quanto a seletividade a produtos nobres; 

2- determlnaçlo do ponto operacional ótimo num ambiente de 

produçlo em que custos de energia e de matéria prima estio perma

nentemente se alterando. 

Para a seç!lo de alqullaç!lo o desenvolvimento de catallsado

res representa as maiores necessidades atuais das plantas, Inclu

sive pelas quest!ies de melo ambiente mencionadas. catallsadores 

zeol ltlcos mais seletivos também vêm sendo pesqulsados. 

Para a seç!lo de desl arogenaç!io de etll-benzeno, a 1 ém ao de

senvolvimento de catallsaaores, Interessa também a otlmlzaç!io das 

variáveis operacionais. 

Nesta parte da p 1 anta est!io 1 oca 1 1 zados os parâmetros que 

Influenciam mais sensivelmente a rentabl I Idade do processo, ou 

seJa, o maior potencial de ganno num sistema àe proauç!lo de esti

reno está na pesquisa das variáveis aa aeslarogenaç!lo do etl l

benzeno. Isso se aeve tanto à Influência das variáveis operacio

nais na convers!lo a produto deseJado quanto ao fato ae ser nesta 

parte do sistema onde há maior consumo energético. 

o trabalho presente adotou modelos cinéticos conhecidos para 

modelagem do reator de aeslarogenaç!lo de etl l-benzeno. o modelo 

do reator foi adicionado ao simulador de processos HYSIM, com o 

qual Implementou-se a seçllo ae recuperaçllo de produtos. APlicou

se, entlo, método de pesquisa das condições operacionais ótimas 

para a planta em estado estacionário. 



2.1- Sistema de reaç~es 

Slo conhecidas dezessete reações qulmtcas que ocorrem duran

te a de e 1 d rogenaçlo do et 1 l-benzeno a n I v e 1 de pesqu 1 sa em 1 abo

ratórlo. Entretanto, apenas nove slio Importantes Industrialmente, 

uma vez que acetileno e acetofenona nlio slio detectados em qual

quer das correntes das plantas de estireno. 

As reações mais importantes slio as seguintes: 

1. c6H5CH2CH3 = c6H5CH=CH2 + H2 desldrogenaç!io etl l-benzeno 

2. c6H5CH2CH3 -> c6H6 + c2H4 geraçlio de benzeno e gás 

3. c6H5CH 2CH 3 + H2 -> c6H5CH3 + CH4 geraç!io de tolueno e gás 

4. c2H4 + 2H2o -> 2CO + 4H2 deslocamento de etl leno 

5. CH4 + H2o ->co+ 3H2 deslocamento de metano 

6. co + H2o -> co2 + H2 

7. c6H5CH2CH3 + H2 -) C6H6 + C2H6 

8. c6H5CH 3 + H2 -) C6H6 + CH4 

9. C2H6 -) C2H4 + H2 

deslocamento de co 

h 1 drogenaç!io et 1 l-benzeno 

hldrogenaç!io tolueno 

desldrogenaç!io do etano 

A aná I I se dos gases produz 1 dos em p I antas IndustrIaIs mostra 

ser desprezlvel a quantidade de etano presente, donde poderem ser 

eliminadas as reações 7 e 9 ao sistema acima. 

Pode-se eliminar também a reaç!io e, uma vez que ela n!io é 

Independente, sendo uma comblnaç!io linear das reaçlles 2 a 5. Res

tam, entlio, as reações de 1 a 6: observe-se que as três primeiras 

correspondem à produçlio dos três compostos aromáticos principais 

da planta, e as reações de 4 a 6 correspondem a reformaçlles de 

gases produzidos. 

um modelo cinético constltutao pelas reações àe 1 a 6 ex

pressa as produções principais, descrevendo adequadamente o de

sempenho de plantas Industriais. 



2.2- Glnetlca aas reaçoes 

Carra e Fornl t1l foram os primeiros a obter resultados com 

modelos de adsorç!o, tendo levantado dados para a reaç!o de desl

drogenaç!o do etll-benzeno <reaç!o 1). Posteriormente, Sheppara 

t2l fez uma modlflcaç!o desse modelo, concl 1 lanao-o com trabalho 

publl c a ao por Lebedev [3J. 

Werner e Oybdal t"'J Investigaram outro tipo ae modelo, com 

uma cinética simples, proposta que foi adotada por sneel e crowe 

t5J no aJuste ae dados a plantes Industriais. 

2.2.1- Modelo com mecanismo de aasorç!o 

Trata-se ao modelo de cerra e Fornl. os autores examinaram a 

c 1 nét 1 c a da des 1 d rogenaçllo de et 1 l-benzeno com as f 1 na 1 1 daaes de 

Investigar mecanismos de reaç!o e de gerar dados para anál lses de 

engenharia. 

o catallsador empregado foi o sne11 105, com a composlçllo 

ponderai seguinte: 93~ Fe 2o3 , 5~ cr 2o3 e 2~ KOH. Esse catai lsa

aor é de alta atividade, ainda sendo empregado Industrialmente em 

multas plantas. 

Os experimentos com reatores de laboratório consistiram em 

dois tipos de corridas: num primeiro se medlnao a veloclaaae Ini

cial (conversllo de etll-benzeno Inferior a 3'fo) e em outro levan

tando-se dados de conversllo ao longo ao curso da reaçllo <reator 

Integra I>. Em toa os os casos, ver 1 f 1 c ou-se que a transferênc 1 a de 

massa nl!o é fator limitante para a reaçllo. 

Mediu-se a velocidade Inicial para experiências em que foram 

v ar I a á as as pressões pare I a I s de etll-benzeno e vapor a 'água, ob

servando-se que a taxa de reaç!o se manteve constante em todos os 

casos. Por outro lado, em corridas especialmente programadas, a 

presença de estireno na carga do reator a1m1nu1u a taxa Inicial 

de reaç!o. 



com o reator Integra 1, foram I evantados dados de conver.sl!o 

para diversas temperaturas e pressões totais. 

A reaç!lo ae desldrogenaçl!o catai ftlca pode ser Interpretada 

empregando modelo cinético pelo qual se assume que a reação seJa 

unlmolecular na superffcle catai ftlca. Isso corresponde a um 

modelo ae aasorç!lo de Langmulr-Hinshelwood: 

r= ~E.:..f.E_ ( 1) 

1H!IlJ .PJ 

onde k é a constante cinética da reação, Pj são as pressões par

ciais <PE - etll-benzeno> e bJ são os coeficientes ae adsorç!lo. 

uma vez que as temperaturas sempre são bastante elevadas, a 

aasorção ao hidrogênio é bem menos Intensa que a dos hldrocarbo-

netos; além disso, foi verificado que a pressão parcial do et11-

benzeno n!lo Influencia a taxa, a expressão acima reduz-se a: 

r= k.P~ (2) 
PE+z.P 5 

onde z=b 5 /bE é o coef 1 c 1 ente rei atl vo de aasorção estl reno/etll-

benzeno. 

sendo W=M/F o tempo de contato no leito do reator <massa de 

catallsaaor/vazão másslca de carga), o balanço de massa no mesmo 

se escreve: 

dX = 
dW 

(1-Xl.k ( 3) 

(1-Xl+z.(X+N) 

onde N é a razão molar de estl reno/etll-benzeno na carga e X é a 

conversão de etll-oenzeno a estl reno. 

Para o caso de baixas conversões <veloCidade Inicial), a In-

tegração da equação acima e a expansão do termo logarftmlco numa 

série truncada resultam na relação: 

k= X+z.X.N 
w 

( "! ) 



Os experimentos feitos sem estireno na carga CN•O> permltt-

ram calcular a constante k para várias temperaturas, aJustando-se 

à lei de Arrnenlus. A constante z foi obtida Pela seguinte modl-

flcaçAo da equaçllo (2): 

k= z + (1-z) 

r XE 

onde xE é a fraçllo molar de etll-benzeno na carga. 

(5) 

Na lnterpretaçllo dos resultados do reator Integral, a rea

çllo Inversa foi considerada <segunda ordem> pois os nivele de 

conversAo silo elevados. A taxa de formaçllo de aromáticos também 

foi considerada, particularmente para nlvels térmicos mais altos. 

o modelo empregado foi o seguinte: 

dX= k.(PE-PS.:..f'H/K) 
dW PE+z.Ps 

!i Y+ z ) = .!..:.:..f E
dW PE+z. Ps 

( 6) 

(7) 

Para lntegraçllo do modelo acima foi utilizada a constante de 

equl 1 lbrlo K prevista pela Termodinâmica. Observa-se que a forma 

da equaçllo C7> é semelhante à da equaçllo (2), ou seJa, vale o me-

canlsmo de aasorção para a formaçllo de aromáticos. 

Para a maior parte aos dados experimentais dos autores foi 

suficiente Integrar apenas a equaçllo (6), devido à baixa taxa de 

formaçllo de aromáticos para temperaturas mais baixas. Desse modo, 

se obtém a constante k. 

Para os casos de temperaturas e pressões mais elevadas foi 

considerado o modelo completo, permitindo-se avaliar k' e conva-

1 I dar o valor constante k pelo aumento estatlstlco da quantidade 

de dados analisados. Além disso, neste caso fOI posslvel compro-

var a pequena Influência da pressllo parcial pela lnclusllo da 

constante bE nos denominadores aos termos de aásorçllo. 



o modelo ctn6tlco proposto mostrou-se satisfatório para In-

terpretar os aaaos cinéticos de aestarogenaçlo ae etll-benzeno a 

estireno. Os autores comentam que maior quantidade ae aaaos seria 

necessária para melhor aJuste aa equaçlo (B), particularmente pa

ra tnvestlgaçlo aa Influência aa temperatura. com um aJuste mais 

rigoroso, as equaç!les poaem ser empregadas para proJeto ou análl-

se ae reatores. 

A cinética aa formaçlo ae aromáticos foi melhor examinada 

por wenner e DYbdal, conforme se discute a seguir. 

2.2.2- Modelo com cinética simples 

wenner e Oybdal levantaram dados para sistemas com e sem a 

1 nJ eç!io a e vapor de d 11 u 1 ç!io, 1 nterpretanao a taxa a a reaç!io em 

equ 11 r br 1 o sob o ponto de v 1 sta a e afastamento do equ 11 r br 1 o ter-

modlnâmlco. 

Ao contrário ao modelo ae carra e Fornl, que considera a 

conversao a aromáticos de maneira global, o balanço de massa para 

o reator foi escrito mediante três expressões: 

dX= k1 . <PcPs.PH/K) (8) 
dW 

dY= k2.PE ( s) 

dW 

dZ= k3.PE.PH ( 1 o) 
dW 

Com dados obtidos para reatores experimentais Isotérmicos de 

laboratório, foi feito aJuste das constantes k1=k 1<T>, t 2=k 2 <r> e 

k3 =k 3<r> mediante método 1 ntegral de análise. 

Para essa anã li se, foram utilizados os cone e 1 tos de conver-

s!io e seletividade. A conversão a estireno (X), benzeno (Y) ou 

tolueno (Z) refere-se à produçao de cada um desses compostos em 

relaçao à carga de etll-benzeno. A seletividade a estireno <Y') 



refere-se à produçlo desse componente em relaçlo ao etl r-benzeno 

convertido. 

Matematicamente, esses conceitos estao relacionados pela ex-

presslio: 

y • = X ( 1 1 ) 
X+Y+Z 

Desconsiderando-se a Influência ao nrarogênlo na reaçlio de 

formaçao de tolueno, as fraçaes molares de etll-benzeno, estireno 

e nldrogênlo podem ser escritas como: 

XE= 1-X-Y-Z= Y'-X 
1+X+Y+Z Y'+X 

e = y , • X 
Y'+X 

( 12) 

Incluindo as expressões acima nas equações (8) a (10) para 

cálculo das pressões parciais e Integrando-as ao longo do reator, 

os autores aJustaram a lei de Arrnenlus para as constantes clné-

tlcas do modelo. 

2.2.3- Modificações dos modelos anteriores 

A- modelo de sneel e crowe 

o modelo de sneel e Crowe também emprega uma cinética sim-

pies. A reaç!io principal, aeslarogenaç!io do etll-oenzeno, é con-

slderada com tendência ao equll fbrlo; nllo é utilizado mecanismo 

de adsorçlio, sendo a taxa da reação considerada proporcional ao 

afastamento do equ!llbrlo termodlnêmlco. 

As constantes cinéticas de todas as reações foram reaJusta-

das Inteiramente com dados de desempenho de planta Industrial, 

também para o catallsador Shell 105. 



A cln6tlca proposta pelos autores é a seguinte: 

reaçlo equaçlo de taxa 

, r 1 = k1 • ( PE-PS. PH/Kp) ( 13) 

2 r2= k2.PE (1"f) 

3 r3= k3.PE.PH (15) 

r4= kq.PA.PETL ( 1 B) 

5 r5= k5.PA.PMET (17) 

r6 = !6.:.~.:..f A.:..f C 0- ( 1 8) 
T 

B 

Nesse modelo, P1 refere-se à pressllo parcial aos alversos 

componentes: etll-benzeno <PE), estl reno <P5 >, hidrogênio (PH), 

água (PA), etileno <PEn>, metano (PMET> e monóxido ae carbono 

<Pco>; Prefere-se à pressllo total no sistema e T à temperatura 

absoluta. 

A cinética foi empregada no modelo do reator, tendo-se aJus-

taao as constantes k 1 a aaaos experimentais ae planta Industrial 

para o modelo ae Arrnenlus: 

( 1 9) 

As energias ae ativação foram arbitradas conforme valores 

publicados em literatura, tendo-se aplicado método de otimização 

para pesquisa das constantes pré-exponenciais. os resultados re-

portados por sneel e Growe foram os seguintes: 

reeç!io E 1 <c a 11 gmo 1 > FI 

1 21708 0.4071 
2 "!9675 13.2392 
3 21857 0.2961 
"l 24838 -0.0724 
5 15697 -2.9344 
6 17585 21.2402 

onde kl é da à o em kgmo 1/kg-cata 11 sactor/seg. 



Esses dados foram utll lzadados por Hosten e Emlg CBJ para 

modelagem do reator em trabalho de apllcaçlo da técnica estatls-

tlca de de I lneamento de experimentos aplIcada à pesquisa de pari-

metros de equaç~es diferenciais. 

Froment CSJ confirmou esses valores para efeito de proJeto e 

anél I se do reator de desldrogenaçao de etll-benzeno; Clougn eRa-

mlrez C10,11l os utll lzaram para modelagem de reatores e proJeto 

de filtros digitais para a área de automaçlo. 

Para a constante Kp• foi utl 1 lzado o valor médio 0.4, lnde-

pendente da temperatura, com o qual os autores fizeram o aJuste 

experimental das constantes cinéticas. 

a- modelo de sneppard e Maler 

A principal diferença entre as duas classes de modelos dls-

cutláos acima se traauz por um termo no denominador da expressão 

de taxa, resultante da análIse do fenômeno de adsorçlo no primei-

ro caso e Inexistente no segundo. Trata-se de um termo lnlbldor 

da taxa de reação. 

Lebedev C3l concluiu que o termo de lnlblç§o depende do va-

lor da pressao parcial àe estireno ao quadrado, tendo proposto a 

seguinte expressão para a taxa da primeira reação: 

r= k,.<PE-pS~HL~ 
<1+z.P5 > 

(20) 

sneppara e Ma ler r2l procuraram cone! 1 lar essa proposta para 

a taxa de reaçao com a verlflcaçao de carra e Fornl sobre a lnae-

pendência aa taxa Inicial em relaçao à pressao de etll-benzeno. 

os autores propuseram entao a seguinte equação de taxa: 

(21) 



Para a forma~lo de aromáticos, tanto Lebedev quanto sneppard 

propuseram mecanlsmoe elmples: 

·r<benzeno>• k2 .PE 
r<tolueno>• k3 .PE 

(22) 
(23) 

o trabalho de sneppard consistiu numa revlelo de todos oe 

modelos anteriores, tendo eldo feito aJuste das constantes a da-

dos experimentais do catallsador sne11 105 fornecidos pelo fabrl-

cante do catallsador. 

Para as reaçGes de deslocamento de gases com vapor d'água 

foram ut11 lzados dados publicados por Akers e camp [BJ e "oe [71, 

de modo semelhante ao modelo de sneel e crowe. As constantes cl-

nétlcas das trêa primeiras reaçGes foram aJustadas aos dados, 

posteriormente tendo-se feito aJuste da lei de Arrnenlus a cada 

uma delas. 

Os dados PUDII cados por sneppard e "alar foram, entlo: 

reaçlo E I ( C a I I gmo I ) FI 

1 65900 29. 911 
2 87"JDO 39.711 
3 7"l900 31.711 

uma análise estatlstlca do aJuste revelou que o modelo de 

sneppard melhor reproduziu os dados experimentais utiliZados. ls-

so motivou os autores a empregar seu modelo para aJuste de dados 

de desempenho do catai lsador Shell 015, de maior seletividade a 

estireno. Para os dois catallsadores utilizou-se z=1DO. 

Numa segunda etapa, o novo modelo foi empregado para simular 

reatores lndustrlale. Os autores comentam que a converslo prevls-

ta pelo modelo foi multo elevada, apesar da boa prevlelo quanto à 

seletividade a estireno. Uma expllcaçlo para esse resultado está 

na deeatlvaçlo do catai lsador Industrial por mlgraçlo do Potássio 

de sua estrutura. 



2.~- Equaçoea ao reator 

2.3.1- Balanços materiais 

um balanço ae massa por componente lmpl lca em lntegraçlo ae 

aez equaçftes diferenciais para o sistema em questlo. Entretanto, 

pode-se fazer o balanço de massa por reaçlo, baseanao-se no con-

celto de conversao de componentes chaves. 

As três primeiras reaçOes envolvem o etll-benzeno como rea-

gente; as três últimas envolvem o vapor d'água. Esses dois compo-

nentes foram, entlo, selecionados para organizar os seguintes na-

lanços materiais: 

f E . a X J = r i . A . p b par a r e açO e s J = 1 , 2, 3 < 2"1 > 
az 

FA.axJ= rJ.A·Pb para reaç!les J="',5,B (25) 
az 

onde FE e FA sao as vaz!les ae etlt-benzeno e vapor d'água na en

trada do reator e XJ é a fraçao desses compostos convertida na 

reaçao J. 

uma análise estequlométrlca do sistema de reações permite 

transformar as vaz!les dos componentes cnaves na entrada ao reator 

em vazões molares de cada composto para diversos nivele de con-

versao: 

F,= F E·< 1 -x ,-x2-x3 > et li-benzeno (26) 

f2= FE.Xl estireno (27) 

f3= fE.(X 1-X3 )+fA.(2.X"'+3.X5+X 6 ) hidrogênio (28) 

f"'= FE.X2 benzeno (29) 

f5= FE.x2-FA.X"'/2 etileno (30) 

f6= FE.X3 tolueno (31) 

f7= FE.X3-FA.X5 metano (32) 

Fs= f A • ( 1-X"'-X5-X6) água (33) 



Fg= FA.(X~+X 5 -x 6 > 

F1o= FA.XB 

monóxido de carbono (34) 

dióxido de carbono C35) 

com os dados de vazio molar, calculam-se as press~es 

parciais de cada componente para utl 1 lzaçlo na equaçlo da taxa. 

o reator foi considerado em estado pseudo-estacionário, ou 

seJa, a atividade do catallsador foi considerada constante para 

tempos relativamente grandes em comparaçlo com o tempo de resl-

aêncla do flUido no equipamento. 

Apenas uma coordenada espacial foi utilizada no modelo, ou 

seJa, trata-se de um modelo unidimensional, nlo se considerando 

efeitos radiais. Além disso, nlo se Incluiu qualquer termo de dl-

fuslo axial. 

Finalmente, as equaç~es mostram que o modelo do reator é do 

tipo pseudo-nomogêneo, onde o termo p0 é a densidade média do 

leito catalftlco <massa de cataltsador por unidade de volume do 

reator>. conforme discutido por Hlll C12J, esse tipo de modelo 

considera que a reaçlo ocorra em todo o volume de reaç~o e n~o 

somente na superffcle catai ftlca. 

As constantes cinéticas ao reator foram aJustadas por sneel 

e crowe para dados experimentais com um modelo de reator com to-

das as hipóteses simplificadoras mencionadas. 

2.3.2- Balanço de energia 

Como consequêncle também das hipóteses assumidas para o mo-

delo do reator, o balanço de energia se reduz à equaç~o: 

n 3 B 
L f;.Cpj•dT= 
1 dZ 

-FE.[: DHJ .dXJ 
1 dZ 

-FA.[: DHJ.dXJ 
"' dZ 

(36) 



znorov C13l. Para o calor especifico slo reportados os coeflclen-

tes de pol lnômlos de grau três; para as entalplas de reaçlo foram 

aJustados pol lnômlos semelhantes. Os dados slo os seguintes: 

Tabela 1- calores especlflcos estado gasoso <cal/gmoi/K): 

componente 

etl l-benzeno 
estireno 
hidrogênio 
benzeno 
etileno 
tolueno 
metano 
vapor água 
co 
co2 

CpA 

-10."166 
- 6.620 
-10.57"1 
-10.596 

0.821 
5.909 
7.892 
7.352 
"1.727 
6."175 

CpB 

1 .696E-1 
1 ."169E-1 
1 .255E-1 
1."1"19E-1 
3.777E-2 
"1.726E-3 

-7. 162E-"' 
-2.977E-3 

1.753E-2 
2.292E-3 

Cpc 

-1.159E-"' 
-9.609E-5 
-9.05"1E-5 
-9.6"1"1E-5 
-2.0"1"1E-5 

1.603E-5 
"1.397E-6 
6.522E-6 

-1.339E-5 
-3."176E-6 

para a expressão: Cp= CpA+ Cp 6 .T+ Cpc·T2 + Cp 0 .T3 

com CTJ=K. 

Tabela 2- entalplas de reaçllo (cal/gmol): 

reação DHA OH e OH c 

1 25939. 8"1 9.076 -6.612E-3 
2 2531"1.82 0.15"1 -1.9"17E-3 
3 -11"173. 0"1 -5.563 6."171E-"' 

"' 22109.13 12.686 -9."123E-3 
5 "15011.09 16.931 -9."182E-3 
6 - 9783.09 -1 . 575 5.389E-3 

para a expressão: OH= DHA+ OH 6 .T+ DHc.T2 + OH 0 .T3 
com CTJ=K. 

2.3.3- Perda de carga 

Cpo 

3.152E-8 
2.372E-8 
2.57"1E-8 
2.538E-8 
"1."112E-8 

-9.295E-8 
-1.725E-9 
-2.97DE-9 

"1.10"1E-9 
1.931E-9 

(37) 

OH o 

1."176E-6 
5.571E-7 
1.05"1E-6 
2."195E-6 
1."108E-5 

-2.3"13E-5 

(38) 

A perda de carga ao longo do reator foi calculada através da 

equaçlio de Ergun. A base para essa ap I 1 caç!io é o conce 1 to de r a I o 

hidráulico para leitos com enchimento; essa metodologia é válida 

para os casos em que as partfculas do recheio são aproximadamente 

esféricas, com porosidades de leito entre 0.3 e o.s. 



Para um leito de reator catalltlco, o ralo hidráulico pode 

ser definido por: 

rH= volume de vazios no leito 
área superficial do recheio 

Introduzindo a porosidade do leito <e> e o dlêmetro equivalente 

da partlcula <dp>• o ralo hidráulico será dado por: 

(39) 

Em conformidade com o uso de ralo hidráulico, o adlmenslonal 

de fluxo se escreve: 

("10) 

onde ub é a velocidade lnterstlclal do fluxo de gases, relacio

nada à velocidade superficial através da porosidade do leito. 

Ergun relacionou o número de Reynolds com um fator de atrito 

para o leito de partlcutas: 

fp= 1.75+ 150/Re ( "11 ) 

e o fator assim calculado é empregado na equação de perda de car-

ga do reator: 

dP= 
dZ 

("12) 

o catai lsador tem 5 mm de dlêmetro, a porosidade do leito é 

Igual a 0."155 e a densidade do leito vale 1.3 g/cm3 • 

2.3."1- Resoluçêo das equações 

As expressões (2"1), (25), (36) e ("12) formam um conJunto de 

equações diferenciais com conatçOes Iniciais correspondentes às 

conversões, temperatura e pressêo na entrada do reator. 



o sistema de equaçoes ao permite soluçao numertca, sendo nlo 

rfgldo, o que possibilita sua aoluçlo através de métodos Runge

Kutta (diretos>. 

Para o sistema em questlo, aplicou-se o método Runge-Kutta-

G 111 deacr I to em Carnahan r 1"11. Para so 1 uc 1 onar a equaçlo: 

dY= f<z.v> com v=v 0 para z=O 
dZ 

("13) 

divide-se o Intervalo da variável z em passos de tamanho h, apll-

cando-se, passo a passo, a expressao recursiva: 

Ym+1= Ym+h/B.<k 1+0.5857BB"'k 2 +3."11"1213Bk 3 +kq) (44) 

com k,= f(zm.Ym> (45) 

k2= f(Zm+h/2,Ym+h.k 1 /2) (46) 

k3= f(Zm+h/2,Ym+0.20710B8h.k 1+0.2928932h.k 2 ) (47) 

k4= f(Zm+h,ym-0.70710BBh.k 2 +1.70710BBh.k 3 ) (48) 

No programa elaborado foi Implementado recurso de dlvlslo do 

passo de lntegraçlo. OlVIde-se o passo até que seJa atingida uma 

preclslo especificada para lntegraçlo. 

Também se aplicou recurso de aceleraçlo. uma vez diVIdido, o 

passo pode ser aumentado até seu tamanho original. 

Mediante conJugaçlo dos dois recursos, o programa permite 

aceleraçlo ou desaceleraçlo para aJuste de preclslo para álferen-

tes regiOes do Intervalo de lntegraçao. 

A prectslo de lntegraçlo com dois tamanhos de passo foi cal-

culada mediante critério proposto por Ralston [15J: 

(49) 

onde: y~+ 1 - valor calculado com passo de tamanho n 
y m+l - valor calculado com passo de tamanho h/2 

O I Imite de reduçlo de tamanho do passo fOI arbitrariamente 

adotado como sendo 210 , uma vez que o método permite também espe-

clficaçlo do valor Inicial desse parâmetro ae lntegraçlo. 
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3.1- Simulador de processos 

os simuladores de processo têm se mostrado úteis na engenha

ria de Plantas qufmlcas, uma vez que permitem calcular diversos 

esquemas operacionais alternativos para as unidades. Multas vezes 

as Informações obtidas com os simuladores nao podem ser obtidas 

na própria planta por 1 Imitações da lnstrumentaçao de controle. 

Por fornecerem uma base de comparaçao do desempenho real da 

planta contra o deseJável, os simuladores permitem efetuar diag

nósticos relativos a eficiência dos equipamentos, eficácia aa 

lnstrumentaçao e outros tipos de problemas operacionais. 

Quando combinados com programas otlmlzadores, os simuladores 

posslbl 1 ltam a otlmlzaçao das plantas. Diferentes funções obJeti

vos podem ser Investigadas, Incluindo máxima proauçao, máximo lu

cro ou mfnlmo custo de produçao. Desse modo, o ponto operacional 

ótimo das plantas pode ser Identificado para cenários econômicos 

diferentes, o que representa enorme potencial ae ganho por aumen

to de receita e/ou dlmlnulç&o de custos. 

Multas vezes os simuladores sao comolnaaos com programas de 

controle avançado por computador, o que acelera os beneficios por 

otlmlzaçao. Em outros casos, os simuladores sao empregados para 

Identificar gargalos operacionais, auxiliando no proJeto de ell

mlnaçao destes últimos. 

Quando forem dlsponrvels modelos cinéticos de reatores, os 

simuladores permitem calcular novos aJustes das plantas para di

ferentes catallsaaores: desempenho de cllversas formulações, esco

lha ào nlvei de repos!ç&o ou ldentlflcaç8o das taxas de desatlva

çao do cata 1 1 sador. 



Para o caso aee~e ee~uao, o maae1o ao rea~or aeecr1~o ac1ma 

foi resolvido com programa escrito em FORTRAN. Para modelar o 

restante da planta de estireno foi empregado o simulador de pro

cessos HYSIM. 

Resultou um modelo completo da seçlo de desldrogenaçlo de 

etll-benzeno. A Influência de temperaturas, pressOes e refluxos 

nas colunas de destllaçlo pode ser facilmente examinada, quanti

ficando-se os nfvels de recuperaçlo de produtos, a quantidade de 

reagentes reclclados, a geraçlo de utilidades e o consumo ener

gético da planta. 

Para efeito do obJetivo de otlmlzaçlo, a lncluslo da planta 

equivale a se fazer otlmlzaçlo do sistema completo, Incluindo a 

Influência do reator e da seçlo de recuperaçlo de produtos na de

termlnaçlo do ponto ótimo. 

oessa maneira, a otlmlzaçao matemática se aproxima da otlml

zaçlo estatística apl lcaaa a plantas existentes via testes de 

corrida ou operaçOes evolutivas. 

o recurso tradicional da Indústria do estireno para operaçao 

das plantas baseia-se em argumentaçlo termodinâmica: faz-se aná

lise da única reaçlo de equll íbrlo do sistema. 

Mediante o desenvolvimento dos modelos cinéticos, foi possí

vel Identificar um ponto operacional ótimo, compromisso entre a 

velocidade da reaçlo e a conversAo de equl I fbrlo. 

com a lncluslo ao resto da planta, todas as variáveis opera

cionais passam a Influenciar Independentemente os obJetivos de 

otlmlzaçlo. 

3.2- Análise termodinâmica 

As análises termodinâmicas referem-se à reaçao principal, de 

des 1 d rogenaçlio do et 1 l-benzeno. 



1 I brio fornece: 

moles equlllbrlo n-x.n n.O x.n x.n n.O 

presslio equ il I brIo 

com esses dados, a presslio total no equll I brio fica: 

Pt = Pt·n.(1+x+O> -> n = 1/(1+x+O> 

e a constante de equil I brio pode ser escrita: 

Kp = Psrv·PH2/PEB = <Pt.n.x>2t<pt.n.<1-x)) = Pt.n.x21<1-x) 

Kp = x2 .Pt-- (50) 
(1-x>. < 1+x+O) 

Esta equaçlio fornece a converslio de equi I fbrio para a reaçlio 

principal. A constante de equi 1 I brio é calculada com as energias 

livres de gases Ideais: lt:.G 0 = -R.T.In<Kp>l (51) 

onde o é a razlio molar de diiulçlio <moles de vapor de dliulç!io/ 

moles de etll-benzeno na carga). 

o gráfico seguinte mostra a Influência da temperatura, pres

slio to ta 1 e raz!lo de d 11 u 1 çlio na conversao de equ 11 r br 1 o: 

-::>nversao 

.e 

.7 

.6 

Conversão etil-benzeno 
( equilibrio termodinômico) 

.5+---------,---------~--------~--------~--------~ 
5!!0 570 15.30 15!!0 

Gráfico 1 Conversão Termodinâmica do Etil-Benzeno. 

pt vap. 
1-0.4-2.0 

2-0.4-12 
3-1.0-2.0 
4-1,0-1.2 

Pt- kgf/cm2 

vap.- kg(va~ 
kg<hidroc. 



Para cond 1 ções norma 1 s de operaç!io, a conversllo de equ 1 1 r

brio é bem Inferior a 100'l: nos reatores comerciais, raramente se 

excede 85'l de convers!io. 

A otlmlzaç!io pode ser feita estimando-se as conversOes com o 

gráfico acima. A temperatura máxima fica I Imitada pela ocorrência 

de craqueamento térmico na entrada ao reator; a reduç!io de pres

s!io e o aumento do vapor de lnJeçllo ficam I Imitados pela ocorrên

cia de reações laterais. 

Este é um recurso aproximado para otimização, de resultados 

grosseiros quando comparado ao modelo completo da planta como de

senvolvido neste trabalho. 

3.3-Moáelo completo 

3.3.1- Fraclonadora principal 

Inicialmente se fez uma análise separada da fraclonadora 

principal de estireno, por ser o equipamento mais Importante da 

seção de recuperação de produtos. 

A aná 1 1 se f e 1 ta se base 1 a no f rac 1 onamento de ml sturas b 1 ná

rlas. o efluente do reator foi considerado como mistura ae etll

benzeno e est 1 r e no. 

Trata-se de dois compostos quimicamente semelhantes, motivo 

pelo qual o equll fbrto 1 fquldo-vapor envolvendo-os pode ser ana

l lsado através de volatl 1 Idade relativa constante. Oaáos áe pres

são de vapor dlsponfvels no manual de Perry [17J foram utilizados 

para estimar volatllle!ade a=1.26. 

A carga da torre consiste numa mistura ae 1 fquldo e vapor e 

pode-se determinar as condições ao prato de carga mediante reso

lução simultânea da 1 Jnna q e da curva de equl 1 f brio, conforme 



descrl~o por Benne~~ e ~vers [lBl: 

y= a.x curva de equlllbrlo (52) 
1+(a-1).x 

y= <1-b).x+ !l.z 1 1 nha q (53) 

onde x,v s!o composlçOes da fase 1 lquldo e vapor do componente 

ma 1 s v o 1 á t I I , a é a v o I a tI I 1 da de r e 1 a t 1 v a , b a f r a ç! o vapor 1 z a da 

da carga e z a composlç!o global da carga da torre. 

Localizada a condlç!io do prato de carga, aplicou-se a hipó

tese de vazOes molares constantes ao longo da torre, resolvendo-

se numericamente o método gráfico clássico de McCabe-Thlele. os 

resultados foram os seguintes: 

pratos x<etll-benzeno no topo> x<estlreno no fundo) 

10 0.775 0.697 
20 0.906 0.866 
30 0.96<+ 0.9"+8 
<+O 0.987 0.981 
50 0.998 0.997 
60 0.999 0.999 

Também foi feita análise de Fenske-Underwood [19] para o 

sistema, tendo-se calculado necessidade de 70 estágios teóricos 

para especificação de pureza de 99~ em cada corrente. 

Devido à facilidade de o estl reno pollmerlzar-se, essas co-

!unas operam com vácuo de cerca áe <+O mmHg. 

Em razlio das análises simplificadas feitas para o sistema 

etl l-benzeno/estireno e dispondo-se de alguns dados operacionais 

tlplcos, a fraclonadora principal foi especificada com as segutn-

tes características: 

1- 60 estágios teóricos; 
2- ai imentaç!io no estágio número 30; 
3- pressllo operacional áe <+O mmHg; 
<+- raz!o de refI uxo de topo 1 gua I a Hl; 
5- alivio de 1.5~ molar de gases no vaso de topo; 
s- índice de recuperação de 99~ de estireno. 



3.3.2- Demais colunas 

Para a recuperadora de etll-benzeno nlo reagido e para a 

fraclonadora àe aromáticos também foi feita a análIse pelo método 

de Fenske-unaerwooa. com base nessa análIse e também em dados 

operacionais tlplcos, as auas colunas foram especificadas do se-

gulnte modo: 

a- recuperadora de etll-benzeno: 

1- 20 estágiOS teóriCOS; 
2- ai lmentaçlo no estágio número 10; 
3- presslo operacional de 150 mmHg; 
4- razlo de ref 1 uxo de topo 1 gua 1 a 15; 
5- lndlce de recuperaçlo de etll-benzeno mais estireno de 99~ na 

corrente de fundo. 

b- fraclonadora de aromáticos: 

1- 15 estágios teóricos; 
2- ai lmentaçlo no estágio número 7; 
3- presslo operacional de 150 mmHg; 
"!- razlo de ref 1 uxo de topo lgua 1 a 4; 
5- alivio de 0.3~ molar de gases no vaso de topo; 
e- especlflcaçlo de fraçlo molar de benzeno na corrente de topo 

Igual a 0.99. 

A torre de purlflcaçlo de estireno nlo foi lnclulda na slmu-

laçlo porque os modelos cinéticos de desldrogenação de etl 1-ben-

zeno nlo Incluem a formaçlo de resfduo. Isso envolve o desenvol-

vlmento de um novo sistema de reaç~es, com sua respectiva clnétl-

ca, envolvendo reaçOes laterais de formação de hidrocarbonetos 

poli aromáticos. 

Assim, na análise de otlmlzaç!lo, o resfduo foi considerado 

equivalente ao teor de etll-benzeno não recuperaao· da corrente de 

estireno, sendo valorizado como óleo combustfvel. 



3.4- configuração geral 

A carga do reator é uma corrente do HYSIM resultante da mis

tura de corrente de etl l-benzeno e de vapor de diluição. Através 

da operação USEROP.HGO do simulador, essa corrente é exportada 

para o programa FORTRAN, executando-se, então, os cálculos do 

reator. A safda do reator volta para o caso HYSIM através também 

do gerenciamento da operação de calculadora USEROP.HGO. 

A corrente de safda do reator é então resfriada em operação 

de geração de vapor <caldeira) e em cooler com água de refrigera

ção, seguindo para o sistema das três colunas descritas acima. 

o vapor gerado na caldeira se destina em parte para di lulção 

da carga do reator e o restante é considerado como corrente de 

energia para operação das colunas. 

o gás gerado no reator é retirado do vaso de topo da pré

fraclonadora e enviado para estação de compressão, sendo valori

zado como corrente de potencial energético. 
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CAPITULO IV OTIMIZAÇÃO 

OTIMIZAÇIO OE PLANTAS EM ENGENHARIA OUIMICA 

~.1- Modelagem de sistemas 

uma planta qulmlca é um sistema caracterizado por diversas 

variáveis de entrada e de salda. os vários equipamentos ou partes 

da planta podem ser vistos como subsistemas com suas variáveis 

próprias. 

Para se fazer a otimização da planta, o comportamento da 

mesma deve ser perfeitamente conhecido em termos das variáveis de 

salda para dadas condições de entrada. o levantamento dessa cor

relação é o objetivo dos trabalhos de modelagem em engenharia 

qulmlca. 

A otimização é uma etapa posterior e Importante tanto no 

proJeto quanto na operação das plantas qulmlcas. o procedimento 

de otimização envolve o prévio desenvolvimento de um modelo apro

priado ao sistema, obtenção das soluçGes ao modelo, escolha ae 

um critério de objetivo adequado para a planta e aplIcação de uma 

das técnicas de determinação do ótimo alsponlvels. 

Os modelos podem ser de dois tipos principais: anal ltlcos ou 

slstêmlcos. Multo mais que uma definição precisa, essa classifi

cação revela o tipo de técnica de modelagem empregada na constru

ção dos mesmos. 

os modelos anal ltlcos são modelos matemáticos. Nesse caso, 

apl lcam-se prlncfplos de conservação <massa, energia e momento> e 

também se empregam alguns mecanismos do sistema. Disso resulta um 

conJunto de equações matemáticas com a propriedade de permitir 

uma previsão das saldas do sistema para dado conJunto especifica

do ae entradas. 



As equsçoes ae sistemas moae1aaos anal ltlcamente poaem ser 

empregadas em otlmlzaçlo aas duas maneiras descritas a seguir. 

De acordo com uma primeira metodologia, o modelo matemático 

pode ser simPlificado. como resultado, resta um moctelo analftlco 

ao qual podem ser apl lcadas as técnicas clássicas de otlmlzaçlo 

matemática. Geralmente, essas técnicas Implicam em utlllzaçlo ae 

dlferenctaçlo matemática aas equaçGes, uma vez que os métodos 

anal ltlcos se baseiam na ldentlflcaçlo ae ponto onde derivadas 

seJam nulas. 

conforme uma segunda metodologia, os modelos anal ltlcos po

dem ser convertidos em modelos slstêmlcos. ouanao o modelo anal r

ti co é multo complexo ou nlo puder ser simplificado com base em 

argumentações flslcas ou matemáticas, o modelo é resolvido nume

ricamente, sendo utl 1 lzaao na geraçlo ae saldas conforme trata

mento aa teoria dos sistemas. A soluçlo numérica é geralmente Im

plementada pelo uso ae computadores, e o otlmlzaaor aeve ser tal 

que trabalne com as resoluções numéricas ae moao semelhante ao 

aplicado para modelos slstêmlcos discutidos a seguir. 

Os modelos Inteiramente slstêmlcos alo tlplcos ae sistemas 

reais Já existentes. Nesse caso, as saldas slo medidas para um 

dado conJunto de entradas. Isso Implica em experimentação com o 

sistema. 

Na maioria aas vezes, é feita uma seteçlo aos resultados 

significativos para otlmlzaçlo, ou seJa, se faz uma triagem sele

tiva dos valores ae varlévels Importantes para a pesquisa ao óti

mo. Essas saldas mealaas slo a base para otlmlzaçlo ao sistema, 

sendo que o otlmtzaaor deve ter uma lógica que necessite apenas 

desses valores passlvels de serem obtidos. 

Mesmo no caso ae modelagem slstêmlca, pode-se apl lcar a me

todologia de otlmlzaçlo anal ltlca. Nesse caso, havendo quantidade 



dados, gerando uma expressAo matemática válida para faixas deva-

1 ores das v ar lá v e 1s. o mo de 1 o anal I ti co obtl dO desse modo é equ 1-

valente ao obtido por melo de modelos de mecanismos, podendo ser 

otimizado diretamente de modo Inteiramente análogo ao que se em-

prega na otlmlzaçlo anal ftlca. 

o esquema abaixo mostra a lnterrelaçao entre os dois tiPOS 

de abordagem de modelagem de sistemas: 

modelos de sistemas 
mecanismos reais 

l ~ 
equaçlles do resoluçao experlmentaçaol 
sistema numérica 

I ' slmpllflcaçao aJuste seleçao de 
do modelo estatfstlco resultaaos 

~ i 
cálculo ao pesquisa ao 
ótimo ótimo 
.. 

4.2- Pesquisa do ótimo 

Os métodos de otimização anal ftlcos foram desenvolvidos para 

o cálculo direto do ponto ótimo. Esses métodos se aplicam a fun-

çlo obJetivo associada a um modelo matemático ao sistema: fala-se 

em cálculo ao ótimo porque se obtêm diretamente as variáveis 

otlmlzaaas. 

Na maioria dos casos práticos esses métodos nlo podem ser 

apl lcados aevlào à complexidade matemática aos modelos Olsponf-

vels; além disso, modelos experimentais Inteiramente slstêmlcos 

n!io podem ser analisados dessa manel ra. 

Métodos numéricos de otimização foram desenvolvidos para se 

pesquisar o ponto ótimo. 



os métodos numéricos de pesquisa do ótimo consistem em se 

fazer uma lnvestlgaçlo sequenclal, ou seJa, calculam-se sucessi

vamente valores novos da funçlo obJetivo para novos valores das 

variáveis a serem otlmlzadas, comparando-se com valores antigos 

Já estimados. 

com esse procedimento básico de todos os métodos numéricos, 

a diferença entre um método e outro consistirá na maneira como se 

escolham os pontos de pesquisa sucessivos. um caso extremo é o da 

otlmlzaçlo por tentativas, em que os pontos de pesquisa slo 

selecionados de modo arbitrário, aleatória ou Intuitivamente. 

Numa metodologia mais eficiente, há uma lógica na escolha de 

um novo ponto onde aval lar a funçlo obJetivo. o sucesso dessa ló

gica é de fundamental lmportancla na otlmlzaçlo. é comum se 

referir a essa lógica como estratégia de pesquisa. 

Geralmente, um ponto Inicial é escolhido áe modo mais ou me

nos arbitrário e algumas tentativas exploratórias slo feitas na 

vizinhança desse ponto base. Essas tentativas Iniciais revelam o 

comportamento da funçlo obJetivo nas proximidades do ponto, nor

teando a escolha de direções de pesquisa apropriadas. 

Percebe-se que a escolha da alreçlo de movimento é Item Im

portante da estratégia de pesquisa. se a pesquisa exploratória 

for restrita a apenas algumas direções, acaba-se pesquisando a 

melhor álreçlo dentro dessas restrições <normalmente Isso se 

refere aos eixos de coordenadas>. Se a pesquisa exploratória for 

Inteiramente 1 lvre, pode-se determinar a dlreçlo do gradiente pa

ra Implementar a estratégia. 

um segundo Item Importante é o tamanho do passo a ser dado 

na dlreçlo escolhida. é aqui que se verificará melnora na funçlo 

obJetivo, uma vez que a escolha da dlreçlo apenas prepara o cami

nho para a movlmentaçlo por uma estratégia de pesquisa. 



Esco1n1aa a o1reçao de movimento, o passo pode ser Onlco ou 

podem ser tentados diversos tamanhos de passo, testando-se a fun

çlo obJetivo diversas vezes para a mesma Olreçlo escolhida. o 

movimento nessa dlreçlo é Inteiramente explorado, movenao-se sem

pre que a funçlo obJetivo revelar melhora até esgotar Inteira

mente toa as as posai b 11 1 aaaes. 

usando o ponto final pesquisado como novo ponto base, o ci

clo ae exploração é repetido, ou seJa, escolhe-se nova dlreçlo e 

novos passos, executando-se o procedimento tantas vezes quantas 

forem necessárias. A cada vez que se repete a pesquisa explo

ratória, o valor da função obJetivo deve melhorar ou, na pior aas 

hiPóteses, manter-se constante. 

A movtmentaçlo vai se repetindo até chegar-se a um ponto em 

que as variações começam a ser pequenas. A pesquisa rumo ao ótimo 

continua com um tamanno ae passo reduzido, terminando quando fo

rem atingidas precisões pré-definidas para varlaçlo ao tamanno ae 

passo ou aa funçlo obJetivo. 

Restrições slo facilmente Incorporadas a uma pesquisa ae 

ótimo, bastando criar procedimentos especiais de cálculo que ga

rantam operação apenas na região vá I taa para os parâmetros. 

Evidentemente, nlo há Inteira garantia de 

ótimo global, navenao necessidade de Implementar 

determinação ae 

cálculos aa1-

clonals para Identificação ao comportamento local/global ao ponto 

pesquisado. 

um aspecto Importante é a grande multlpi lctaaae ae métodos 

que se enquadram no esquema geral descrito. Várias alo as medidas 

ae eficiência propostas para comparação aos métodos. conclusões 

gerais alo multo dlffcels de serem obtidas, sendo necessário 

aplicar um método adequado pera o caso particular em quest!io; o 

que se pode afirmar ae modo geral é que sempre se recai num pro-



Dlema ae esco1na eT1c1en~e ae a1reçao e a1s~anc1a ~e movimento 

que compGem a estratégia ae pesquisa. 

Em todos os casos. os procedimentos aepenaem multo mais ae 

criatiVIdade aplIcada a cada caso ao que ae uma técnica universal 

perfeitamente consolidada. 

4.3- Pesquisa do ótimo sem restrlçGes 

No caso em que a função obJetivo e as variáveis do sistema 

não são acompanhadas de restrlçOes, dois tipos básicos ae métodos 

de pesqu 1 sa silo ut 11 I zados: os que ut 1 1 1 zam apenas ava 1 1 açllo da 

funçllo obJetivo e os que necessitam dessa aval laçllo e do cálculo 

de derivadas. os métodos do primeiro tiPO silo ditos diretos e os 

do segundo silo do tipo gradiente. 

4.3.1- Métodos diretos 

os métodos a 1 retos ex 1 gem apenas a ava 1 1 ação 

obJetivo em determinados pontos de pesquisa. Por não 

das derivadas, estes métodos consomem menos tempo de 

cada etapa aa pesquisa. 

aa funçllo 

necessitar 

cálculo a 

Entretanto, a eficiência aos métodos diretos pode ficar pre-

Judlcada em relação aos métodos gradiente porque, ao contrário 

dos últimos, nos métodos diretos não se pesquisa a cada ponto a 

direção ótima e ser seguida. 

A direção de pesquise varie ae um para outro método direto, 

havendo casos em que se segue a dlreçllo aos eixos de coordenadas 

e outros em que a àlreçao de pesquisa é determinada pela geome

tria aos pontos Já pesqulsaaos anteriormente. 

Também o tamanno ao passo é suJeito a escolhas diferencia

das de um para outro método direto. VariaçGes extremas tlpicas 

vllo aesae a definição de um tamanho de passo constante até a lm

piementaçllo de pesquisa unidimensional na direção escolhida. 



us me~oaoa o1re~oa poaem ser aceteraaoa atreves de regras 

moalflcaaoraa da dlreçlo e tamanho ae passo. 

Dentre os métodos diretos mala comuna, discutiremos o de 

pesquisa paralela aos eixos coordenados, o ae pesquisa direta com 

aceleraçlo e o de pesquisa através de elementos geométricos espe

c I a I s • 

~.3.2- Pesquisa paralela aos eixos coordenados 

os métodos diretos de pesquisa mate simples elo aqueles em 

que apenas uma variável por vez é modificada. De um sistema com n 

variáveis, mantendo-se n-1 delas constantes com o valor assumido 

no ponto base e alterando-se a única restante, pode-se apl tear 

qualquer técnica de pesquisa para otlmtzaçlo de funções de uma 

única variável. Já que se recai num caso de pesquisa em uma única 

dlreçlo. 

ouando se chega ao ótimo relativo a essa variável, atendendo 

à preclslo estabelecida para o problema, um novo ponto base é de

finido pela alteraçlo dessa óntca coordenada. A pesquisa continua 

para outra variável do sistema. 

Quando todas as n variáveis tiverem sido variadas desse mo

do, um primeiro ciclo estará completo e o processo Inteiro de 

pesquisa sequenctal deve ser repetido. O cálculo final tza quando 

nlo se verificar melhora na funçlo obJetivo durante vários ciclos 

àe cálculo. 

A dlreçlo ue pesquisa deste método sempre é paralela a um 

dos eixos coordenados, sendo que o tamanho do passo depende do 

critério para aceltaçlo do ótimo. A cada otlmlzaçlo unidimensio

nal de cada ciclo nlo é Importante encontrar o ótimo com preclslo 

multo restrita, uma vez que é mais rápido trabalhar com aproxlma

ç6ee que a cada passo acelerem a convergência para uma região 



mala prox1ma do Otlmo final; nas lmedlaçoes deste Oltlmo 6 que se 

torna Importante considerar melhor o problema de precisAo. 

o m6todo pode falhar em casos de funçGes mal conformadas 

como a da 1 lustraçlo seguinte: 

fiGURA 3 - falha com pesquisa 
paralela aos eixos cooraenaaos 
por mal conformaçlo geométrica. 
aa funçlo obJetivo. 

/ 
/ 

I 

/ 
/ 

o 

' E 
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Verifica-se que a pesquisa ao ótimo tanto ao longo aa 1 lnha 

AB quanto ao longo da I lnha DE aetermlna c como sendo o ponto 

procurado. Assim, a procura é Interrompida num ponto localiZado 

sobre um lugar geométrico de ótimos locais, embora nao se tenha 

Identificado o ótimo da funçao senao pesqulsaaa. Esse exemplo 

simples 1 lustra um caso em que o método talha devido a uma mel 

conformaçlo geométrica aa tunçlo comparativamente ao tamanno ao 

passo ae pesquisa. 

o método é, além disso, lento para casos em que as llnllas ae 

cota constante da funçlo slo alongadas e nlo paralelas a qualquer 

eixo coordenado. 

4.3.3- Pesquisa direta com aceleraçlo 

Métodos com aceleraçlo baseiam-se sempre no sucesso aos pas-

sos anteriores na pesquisa ae pontos otlmtzaaos. A aceleraçlo po-

de ser Implementada tanto em métodos diretos quanto nos métodos 

de gradiente. o método mais conhecido dessa classe é o método ae 

Hooke-Jeeves. 



M6todo de Hooke-Jeevee: 

o m6todo foi desenvolvido para apl tcaçlo aos casos em que a 

pesquisa paralela aos eixos coordenados descrita anteriormente é 

mais dlffcl 1. Baseia-se em pesquisas locais paralelas aos eixos 

coordenados a distâncias d fixas a partir de um ponto base. um 

passo maior de pesquisa é entlo experimentado, calculando-se a 

funçlo objetivo a uma distância s, desde o ponto base, maior que 

aquela obtida pela pesquisa local com tamanno d. Caso a pesquisa 

acelerada seja bem sucedida, aplica-se o tamanno de passo maior 

para movimentação em busca do ótimo. Caso a funçlo objetivo nlo 

tenna melnorado procede-se a reduçlo do tamanno do passo. 

Inicialmente, escotne-se um ponto base iõ<k) com coordenadas 

x2 <k> .•. xn<k>. Em seguida, faz-se a pesquisa paralela 

na variável x1 nos pontos x1-d e x1 +d, mantendo o valor das de

mais variáveis xJ; essa pesquisa Identifica um ponto Intermediá

rio i;<k> relativo a Xô<k), consequêncla da alteraçlo da primeira 

variável. Faz-se, Identicamente, a pesquisa paralela na outra va-

rlável nos pontos x2 -d e x2 +d, mantido o valor das demais variá

veis <x 1 atualizada); aqui também a pesquisa apontará para um se

gundo ótimo ltermedlárlo i2<k>. Repete-se o procedimento para to

das as variáveis. 

-o ponto x0 < k > é base para pesqu 1 sa 1 oca 1, reava 1 1 ando-se a 

funçlo obJetivo no ponto primeiro ponto final Intermediário 

i'j;o>. Para acelerar a pesquisa, avalia-se a funçlo no ponto 

2.x 0 (k)-x;(t-1), um segundo ponto Intermediário. Para esse proce

dimento, quando k=O se faz x;<k-1)=x 0<k>=Xõ<o>. 

Obtidos os valores nos dois pontos Intermediários, selecio

na-se o segundo como ponto base iõ<k+1) se for o caso; caso o 

ótimo seJa o primeiro ponto Intermediário, relnlcla-se o processo 

fazendo k=O. Nos dois casos, prossegue-se com a pesquisa local 



desde o novo ponto base. Estas atuallzaçGes garantem aceleraçlo 

com base no número de auceasoa anteriores. 

o método Inicia aua deaaceleraçlo em torno do ótimo quando a 

peaqulaa local· com a dlatlncla d começa a nlo Identificar o prl-

melro ponto Intermediário. Nesse caao, deve-se repeti-la com dls-

tlncla d menor, ou seJa, com reduçlo do passo de pesquisa. 

A figura abaixo 1 lustra os passos do método de Hooke-Jeeves: 

'ffl 

X2(3) 
' ' ' ' ' 

' ' ' ' ' ' ' ' ' ' ' 
92 ', 

' ' ' ' 

91) 

~ ~(1) X(j(l) 

x,·"'"(O-) ~Xo(Ol 

FIGURA 4- Pesquisa direta com acerelaçao. 



1.~.1- "e~oaos geome~rlcos 

um método para pesquisa ao ótimo ae uma funçlo obJetivo nlo 

I lnear é o que emprega figuras regulares aenomlnaaas slmplex. 

Trata-se ae uma classe ae métoaos particularmente apropriados pa-

ra casos ae pesquisa com ou sem restrições envolvenao namero ele-

vaao ae variáveis. 

com auas variáveis, um slmplex regular é um triângulo 

equilátero <três pontos); para três variáveis, o slmplex é um 

tetraearo regular (quatro pontos>. como se poae ver pela figura 

abaixo: 

I, 

3 

2 

(C) - centróide 

FIGURA 5- Slmplex regular para auas e três dimensões. 

Na pesquisa ae um máximo aa função obJetivo, tentativas lnl-

cials aos valores das variáveis podem ser escolhidas ae tal modo 

a se se 1 e c 1 onarem pontos no espaço a as v ar 1 áve 1 s 1 oca 1 IZados nos 

vértices ao slmplex. 

Conforme originalmente proposto por Spenaley, Hext e Hlms-

worth C20J, esses pontos seriam vértices ae um poliedro regular. 

Os autores propuseram o uso de figuras regulares até que a pes-

qulsa se aproximasse áo ótimo, quando o tamanho da figura seria 

dlmlnuldo na convergência final. 

A funçllo obJetivo é avaliada em cada vértice; faz-se, entlo, 

uma proJeção ao ponto onae o valor da função seJa mlnlmo (ponto A 

da figura>, através do centróide do slmplex. 



o ponto A é, entlo, substltuldo pelo novo ponto B. Fez-se 

uma reflexlo do ponto de mlnlmo do s1mp1ex Inicial, obtendo sua 

Imagem relativa ao centróide e constituindo um novo slmplex mais 

próximo do ponto ótimo pesquisado. 

Esse é o procedimento básico do método. Além das reflexaes e 

el lmlneçOes de pontos, os autores sugerirem lmplementeçlo de re-

gres pare dlmlnulçlo do tamanho do slmplex e regras para evitar 

plvotemento próximo ao ótimo, conforme discute-se em seguida. 

o método foi desenvolvido pare apllceçGo em operaçOes evolu-

tlves, ou seJa, apl Ice-se e casos de sistemas reais e dln&mlcos. 

Selecionam-se os pontos experimenteis <vértices do slmplex> ao 

redor do atual ponto operacional do sistema, pesquisando-se o 

ótimo sem necessidade de aval lar taxes (derivadas>. 

A figure seguinte mostre uma sucessão de slmplex obtidos no 

cálculo do ótimo: 

FIGURA B - Sequêncla de simplex na maxlmlzaçlo de uma função 
obJetivo de duas variáveis Independentes. 



Dlflculaaaes ao metoao original 

Do mesmo modo como ocorreu no caso de pesquisa paralela aos 

eixos cooraenaaos, no caso ae funçGes mal conformadas, com curvas 

de nlvel alongadas, o slmplex pode ser Interrompido em ponto do 

espaço distante ao ótimo, como mostra a figura seguinte: 

x2 

~~~------~------------XI 

FIGURA 7- Falha em reflexão do método slmplex para função 
geometricamente mal conformada. 

Nesse caso, temos um circulo vicioso de cálculo: sendo A o 

pior ponto do trlêngulo ABC, ele é refletido no ponto D, consti

tuindo-se o novo trlêngulo BCD. Agora, o pior ponto é o ponto D, 

que será refletido no ponto A, reconstltulndo o trlêngulo orlgl-

na I ABC. Assim, nesse ponto o método apenas provocará oscl I ação 

entre dois stmptex. 

Algumas variantes ao método original recomendam apl tcação ae 

uma regra adicional, mediante a qual pontos el !minados não podem 

ser reconstltuldos. Assim, ao Invés de se utll Izar o ponto D do 

stmplex BCD, deveria ser usado o segundo ponto pior, no caso o 

ponto 6. 

A figura seguinte mostra como essa regra soluciona o 

problema com funçGes mal conformadas. Nessa Ilustração, as fie-

cnas cheias referem-se a aplIcação da regra original, enquanto as 

flechas pontilhadas relacionam-se ao uso aa regra alternativa. 



~~------~----------~·~ 
FIGURA a - Sequêncla de slmplex para função mal conformada com 

uso de regra alternativa. 

Usando a regra adicional, a pesquisa fica mais ou menos 

garantida até a região próxima ao ótimo. Nessa região, quando o 

slmplex envolver o ponto de ótimo, as regras não permitem maior 

aproximação. Particularmente, a aplIcação da segunda regra leva a 

um fenômeno geométrico de plvotamento como se percebe na figura 

seguinte: 

FIGURA 9 - Plvoteamento em torno da melhor aproximação do ótimo 

Quando o plvotamento ocorre, o vértice plvot é a melhor 

aproximação ao ótimo que se consegue com o tamanno de slmplex em-

pregado. Está-se, então, no ponto onde é necessária a redução do 

tamanno da figura. 

uma proposta para redução do tamanno da figura consiste em 

se fazer a aproximação oe todos os pontos em torno ao ponto p!vot 

após a detecção da repetição desse ponto por mais de M lteraç6es. 

Feita a reduçêo, o método prossegue como antes. 



spena1ey, para o me1:oao or1g1na1, sugeriu a reauçao ao s1m-

ptex após M tteraçGes dadas por: 

I M = 1. B5n + o. osn21 (5"1) 

onde n é o número de variáveis Independentes do caso em questao. 

A tnterrupç!o do método pode ser feita quando o tamanho do 

stmplex for Inferior a uma precisao pré-estabelecida. 

Algumas variantes do método, particularmente apropriadas pa-

ra operaçGes evolutivas, aJustam uma superflcle aos pontos das 

lteraçGes finais, obtendo estimativas anal ltlcas para o ótimo. 

Assim, várias variantes do método foram sendo propostas para 

solucionar alguns problemas de pesquisa. Multas dessas versOes 

acrescentam regras adicionais semelhantes às acima mencionadas. 

Algumas flexlbll lzam o método a ponto de se admitir a construçao 

de poliedros nao regulares. 

A seguir, será descrita a variante devida a eox [221, reco-

nneclda como multo eficiente, fácl 1 de ser Implementada com com-

putadores e que perml te a a 1 teraçllo geométr 1 c a do po 11 edro. F o I a 

metodologia empregada no trabalho presente. 

"1.4- MÉTODO DE BOX 

4.4.1- Slmplex Inicial 

A poslçlo do slmplex Inicial é definida por regras geométrl-

cas. o método lndepende da locallzaçao Inicial do poliedro, motl-

vo pelo qual a origem do sistema de coordenadas é escolhida como 

um de seus vértices. 

Para o caso de n variáveis Independentes, outros n pontos 

sao selecionados obedecendo a critério ae simetria de figura geo-

métrica em relaç!o aos eixos coordenados. 



Desse modo. as coordenadas CIO almplex ficam dadas por: 

coordenadas de cada ponto 

ponto x, x2 x3 ... Xn-1 Xn 

, a b b b b 
2 b a b b b 
3 b b a b b 

n-1 b b b a b 
n b b b b a 

Esse é o conJunto ae pontos mala simples que pode ser aaau-

miao para o slmplex Inicial, uma vez que apenas duas condições 

precisam ser postuladas para que a figura forme um slmplex: 

1- dlstêncla ae cada ponto à origem Igual à aresta d ao slmplex: 

(55) 

2- dlstêncla entre aols pontos Igual à aresta a ao slmprex: 

2.<a-b> 2 = a2 (56) 

Os valores de a,b que satisfazem às duas equações acima po-

aem ser calculados, obtendo-se: 

a= a • ./2 .<n-H"'ii+i'> (57) 

2.n 

o = a • ./2 . < - 1+..!'ii'+i' > (58) 
2.n 

o slmplex Inicial, portanto, é um poliedro regular em reJa-

çêo aos eixos coordenados. Quando as variáveis a serem otlmlzadas 

tiverem ordem oe grandeza diferente, faz-se uma mudança de coor-

denadas, mediante normal lzaçêo para a escala dO tamanho da aresta 

do s1mp1ex. 

Desse modo, o otlmlzador trabalha com um polI edro que tende 

a manter sua regularidade, enquanto o cálculo de função obJetivo 

é feito com base na ordem de grandeza real das variáveis. 



~.~.2- Prosseguimento da pesquisa 

uma vez montado o slmplex Inicial, calcula-se a funçlo obJe

tivo <t 1 ) para todos os vértices <p 1 >. Define-se fmln o valor mf

nlmo calculado <vértice Pm 1n> e fmax o valor máximo <vértice 

Pmax>; também se denota por em o centro de massa de todos os vér

tices restantes pela excluslo do ponto Pmin <centróide>. 

o procedimento consiste em apl tear a regra de reflexlo pro-

posta no método original, permitindo que a geometria do slmplex 

seJa modificada por coeficientes de reflexlo, expanslo e contra-

çlo ap 1 1 c a dos do segu 1 nte modo: 

1- REFLEXIO: obtém-se o ponto refletido desde Pmln• através do 

centróide Cm; esse é o ponto p* calculado calculado com a expres

sAo p*=<1+gr>.cm-9r·Pmin• onde gr é o coeficiente a ser selecio

nado. A função obJetivo é calculada nesse vértice <t*>. 

2- EXPANSIO: se t*>fmax• faz-se uma expanslo da reflexlo de acor-

** * do com a expressao: P =p +ge.<cm-Pmtn>, onde 9e é o coeficiente 

de expanslo escolhido. O valor da funçlo obJetivo no vértice ex

pandido é calculado <t**>. Havendo sucesso na expansão, ou se

Ja, se t**>t"', então se substitui Pmln por p**; caso contrário, 

substitui-se Pmln por p*. 

3- CONTRAClO: se * f <fmin• anula-se a reflexão, contraindo-se o 

slmplex original conforme a fórmula p**=cm+gc.<cm-Pmtn>· caso o 

ponto contraldo p*"' ainda seJa Inferior a Pmln• diminui-se todo o 

slmplex em torno de Pmax por um fator de escala, ou seJa, para 

todos os vértices se faz P 1=<Pmax+P 1>.f 5 • Evidentemente, o fator 

de escala fica na faixa D<fe<1. 



o atagrama ae otocoa ~raauz ae manetra mata ctara a sequen-

ela de cálculos do método: 

monta slmplex In I c I a I 
(CálCUlO de pl e f I) 

Identifica vértices extremos 
<Pmlnlfmln e Pmaxlfmax> 

CálCUlO do centróide Cm 

J 

reflexl!o p*=<1+gr>.cm-9r·Pmtn 

CálCUlO t* 

* não I *< s1m contraçlio 
f >f ma x f f I f f m in ** P =Cm+gc.<cm-Pmin> 

s1m 

ex~anslio cálculo t** 
** P =p +ge.<cm-Pmln> 

não 

I 
cálculo t** t**<t . 1 sim m 1 n r 

não 

I t**>t *1 nao troca de troca de 
p* p* Pml n por Pml n por 

s1m 

troca de reduçllo dO tamanho 

Pm1 n por p** fe.<PI+Pmax> 

testa a resultado da 
não atingida preclslio otlmlzaçllo 

FIGURA 10- Diagrama de blOCOS dO método de BOX 



o teste de preclslo ê o critério de parada da pesquisa. A 

preclslo pode ser requerida para as variáveis Independentes ou 

para a funçlo obJetivo. 

A exigência ae preclslo para variáveis Independentes no caso 

de várias variáveis requer uma regra adicional para vlnculaçlo 

das variáveis entre si quanto à preclslo. 

Normalmente, portanto, aplica-se um critério de preclslo pa-

ra a funçlo obJetivo. Hlmmelblau recomenda o uso aa var1ança da 

funçlo obJetivo calculada em caaa vértice ao slmplex, ou seJa, 

exige-se que: 

~ " (f -f >
21 < ep (59) ~ _l_m_ 

n 
onae ep é a preclslo requerida e fm é o valor médio de t 1• 

Esta modificação de Box é uma adaptação do método slmplex 

original com algumas caracterlstlcas de uma outra proposta sua 

Inteiramente diferente, denominada método complex. 

o método complex foi Idealizado para superar os problemas de 

montagem do slmplex Inicial, para possibilitar Incorporação de 

restrições na pesquisa e permitir movimentação da figura ao re-

dor ae regiões altamente convexas. 

Basl camente. o método ut 1 1 lzado 1 ntroduz 1 u o cone e 1 to de não 

regularidade dos polI edro e o uso de figuras geométricas com mais 

de n+1 vértices. A idéia básica da reflexão aas figuras baseou-se 

ainda no método slmplex original. 

Assim, o método utiliZado neste trabalho Incorpora as prin-

clpals vantagens do método complex e a slmpl !Cidade ao método 

slmpiex antigo. 
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5.1- Modelo do reator: 

A geometria doa leitos catai lttcos dos reatores Industriais 

de desldrogenaçlo de etll-benzeno é segredo Industrial das plan

tas. Geralmente, elo empregados leitos radiais para minimizar a 

perda de carga e fac I t ltar reaqueclmento da mistura reagente. 

Oe modelos matemáticos desses reatores Introduzem almpllfl

caçOee relativas à mistura reagente e à dtepoalçlo do leito. 

No presente trabalho, a mistura reagente foi tratada como 

fluido peeudo-nomogêneo sem efeitos dispersivos radiais e axtale. 

Isso também lmpl lca em que oe parâmetros cinéticos englobam even

tual e efeitos dlfuelvoe, Inclusive oe Internos às partlcutae do 

catai teador. Todos os autores ressaltam que estes últimos efeitos 

elo pequenos, apesar do dlêmetro de partlcula grande <5mml carac

terlsttco do catatlsador sne11 105. 

Também quanto à dlepostçlo do leito, os efeitos da geometria 

Interna do reator foram Inteiramente tnciuldos nas constantes cl

nétl c as. Em todas as publl caçOes utlll zadas, Independentemente 

das configurações de leito de cada caso, as constantes foram 

aJustadas com dados Industriais. 

Tanto para os dados de 1 lteratura quanto para os de planta 

real foi utilizada geometria clllnarlca do reator, Inspirada no 

modelo do reator com fluxo emptstonado, com dlmensOes de 1.95m de 

dlêmetro <reator de Sheel e crowe> e 2m de comprimento. A porosi

dade ao leito é de 0.~55 e sua densidade efetiva é de 1300 kg/m3. 

os gráficos seguintes mostram os perfis de converslo a es

tireno, benzeno e tolueno, bem como o perfi I de temperatura ao 

longo do reator. 
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Figura 11 - Perfil térmico no reator 
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Figura 12 - Perfil de conversão a estireno no reator 



CONVERSÃO A BENZENO 
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Figura 13 - Perfil de conversão a benzeno no reator 

CONVERSÃO A TOLUENO 
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Figura 14 - Perfil de conversão a tolueno no reator 
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bllcadoa na literatura, nos trabalhoa de Sheel e crowe C5l e de 

Sheppard e Maler C2l. A tabela seguinte mostra essa comparaçlo. 

Tabela a: comparaçlo de resultados dos modelos de Sheal e crowe 
<a> e de Sheppard e Haler (b) com dados de literatura. 

dado 

1 

<a> 
( b) 

2 

<a> 
( b) 

a 

<a> 
( b) 

<a> 
( b) 

5 

<a> 
( b) 

6 

c a> 
( b) 

7 

<a> 
( b) 

8 

(a) 
( b) 

9 

<a> 
(b) 

r< entrada) 
P<reator> 

6"1B.B5°c 
2.a7 etm 

6"17. 1 e0 c 
2.73 etm 

517.78°c 
2.71 atm 

632.22°c 
1.95 etm 

623.33°c 
2."13 etm 

B28.B9°c 
1 • 88 atm 

628.89°c 
1.68 atm 

T<salda) 

593.33°c 

555.01°C 
570.71°c 

597.83°C 

55"1.97°c 
570."'6°c 

592.62°c 

55"1.13°c 
569.77°c 

555.26oc 
570.71°c 

558.33°c 

539.63°C 
555.52°c 

571.11oc 

546.70°C 
563.48°c 

56o.oo 0 c 

542.34°C 
557.99oc 

5B5.5B 0 c 

545.o6oc 
559.8o 0 c 

562.22°c 

545.06°C 
560.41°c 

----------- converslo ----------
estireno benzeno tolueno 

39.80~ 2.99~ 2.29~ 

44.6a 
39.22~ 

"10.72~ 

44.48~ 

39. 08~ 

38.35~ 

44. 11 ~ 
38.70~ 

"13.22~ 

44.6a 
39.22~ 

"12.59'Jo 

37.27'Jo 
33. 18~ 

41 . 16'Jo 

40.70~ 

35.00~ 

39. 18'Jo 

38.60'Jo 
34.87'Jo 

"13. 17'Jo 

39.92~ 

37 .21'Yo 

47.87'Jo 

39.92'Jo 
36.60'Jo 

1 .46~ 
2.58~ 

2.99~ 

1 .45~ 
2.55~ 

2.53~ 

1 .40~ 
2.45~ 

2.67~ 

1 .47~ 
2.58~ 

1 .52'Jo 

0.76'Jo 
0.78'Jo 

1 .43~ 

1.03'Jo 
1. 70'Jo 

1 .23~ 

0.86~ 

0.88~ 

, • 3"1'Jo 

0.96'Jo 
0.88~ 

, • 87'Jo 

0.9B'Jo 
1.00~ 

1 .49~ 
2.46~ 

3. 17~ 

1 .48~ 
2.44~ 

2.40~ 

1 .45~ 
2.36~ 

2.79~ 

1 .49~ 
2.46~ 

3.62'Jo 

1.00'Jo 
0.88'Jo 

3.17'Jo 

1. 21'Jo 
1. 76'Jo 

2. 13~ 

1.08~ 

0.97~ 

2.52~ 

1. 1 6'Jo 
0.95'Jo 

3.95'Jo 

1. 16'Jo 
1.07'Jo 



A ~umpara~au ~um uauu~ ua tt~ara~ura nu~ parm•~a çunctulr 

que o modelo de Sheppard e Maler 6 superior ao de Sheel e Crowe. 

o erro médiO na prevlslo das conversGes de etl l-benzeno e da tem

peratura de salda do reator é de 23.9~ para o primeiro e de 27.9~ 

para o segundo. 

os erros médios elevados elo multo Influenciados pelos des

vios dos dois modelos na prevlslo da conversAo de etll-benzeno a 

benzeno e tolueno. 

o modelo de Sheppard e Maler prevê a temperatura de salda do 

reator com erro de 2.8~ e a conversAo a estireno com 10.9~; para 

o modelo de Sheel e crowe, esses erros valem 4.7~ e 8.8~. respec

tivamente. 

A prevlslo na produçlo de aromáticos Influencia o posterior 

estudo de otlmlzaçlo menos que a prevlslo de conversAo a estire

no. De qualquer modo, também as conversGes a benzeno e tolueno 

elo melhor calculadas pelo modelo de Sheppara e Maler. 

Nenhum dos dois modelos foi desenvolvido para examinar a In

fluência da presslo fora das faixas operacionais acima menciona

das, para as quais as constantes cinéticas foram aJustadas. 

os reatores Industriais modernos trabalham sob vácuo, o que 

favorece clnetlcamente a aeslàrogenaçlo e permite operaçlo com 

nivele térmicos mais baixos, garantindo maior tempo de vida Otll 

do catallsador. 

As plantas de estireno do Brasil, localizadas nos polos pe

troqulmlcos do nordeste <COPENE> e do sul <COPESUU, no parque 

Industrial de Cubatlo <companhia Brasileira de Estireno> e na re

g!lo de refino e petroqulmica de Duque ae Caxias <Petroflex> têm 

reatores antigos, sem tecnologia para operaçlo com vácuo. Trata

se de casos semelhantes aos dos dados ae 1 lteratura acima trans

critos. 
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planta de estireno da COPENE, publicados por Renault C23J e Ayres 

C24,25l para uma unidade com capacidade de 30000 tpa de estireno. 

Tabela 4: comparaçlo de resultados dos modelos de sneel e Crowe 
<a> e de sneppara e Melar <b> com dedos lnaustrlale. 

dado 

1 

<a> 
(b) 

2 

<a> 
( b) 

3 

<a> 
(b) 

<a> 
( b) 

5 

<a> 
( b) 

r< entrada) 
P<reator> 

T<ealda) 

5so 0c 

564.7o 0 c 
570.1ooc 

s11°c 

561.7soc 
565.1B 0 c 

578°C 

563.22°c 
56B.76°c 

579°C 

563.71°C 
569.21°C 

570°C 

565.36°c 
566. 12°c 

----------- converelo ----------
estireno benzeno tolueno 

43 • 1 O'fo 1. 95'fo 1. 9 O'fo 

40.49'fo 
42. 15'fo 

41.10'fo 

37.20'fo 
40.07'fo 

42.50'fo 

39.80'fo 
41.37'fo 

42.90'fo 

40.03'fo 
41.63'fo 

42.DO'fo 

36.86'fo 
41.40'fo 

1.41'fo 
, • 78'fo 

, • 50'fo 

, • , 3'fo 
, • 25'fo 

1 • BO'fo 

1.33'fo 
1.65'fo 

1.90'fo 

1.35'fo 
1 . 6 9'fo 

1 • 75'fo 

1 • 1 9'fo 
1 • 24'fo 

0.88'fo 
1.71'fo 

1 • <!O'fo 

0.69'fo 
, • 27'fo 

2.00'fo 

0.85'fo 
1 .61'fo 

, . 85'1t 

0.85'fo 
1.65'fo 

1 • 50'fo 

0.63'fo 
1 • 24'fo 

Oe dados Industriais acima foram todos obtidos para uma re-

taçlo de 2 ton<vapor d'água)/ton<etll-benzeno> na carga do rea-

tor. Eeea relaçlio fOI utilizada nos doia modelos matemáticos, tn-

ctuetve para comparaçlo com os dados ae 1 lteratura. 

Oe erros para os doia modelos elo oe seguintes: 

global 
temperatura 
convers!ies: 
-estireno 
- benzeno 
- totueno 

Sheei-Crowe 

23.2'fo 2., 
8.2'fo 

27.9'fo 
54.8'fo 

sneppard-Maier 

B.O'fo 
1.3'fo 

2 ..... 
14.8'fo 
13.4'fo 



U8 ma1ora8 arroa ~amuam ocorram na prav18ao ua cunvaraau a 

benzeno e tolueno. Da reeultadoa pera temperatura de salda do 

reator e para converalo a estireno foram melhores que os previa-

toa para oa dados de literatura. 

o modelo de Sheppard e Maler mostrou melhores resultados, 

tendo sido empregado no restante do trabalho para modelagem das 

demais seçOes da planta. 

5.2- Otlmlzaçlo do reator: 

Inicialmente foi feita otlmlzaçlo apenas do reator. Peequl-

sou-se o valor da temperatura de entrada e da quantidade de vapor 

d'água InJetado que maximizasse as vantagens econômicas da opera-

çlo do equipamento. 

No cálculo da funçlo obJetivo, foram consideradas receitas e 

custos. As receites resultam da valorlzaçlo da produçlo de estl-

reno, benzeno, tolueno e gases; os custos consideram o valor da 

matéria-prima e do consumo de energia <vapor d'água). 

os preços utl 1 1zaaos para os diferentes Insumos foram os pu-

bllcados por sundaram C16J: 

etll-llenzeno 
benzeno 
tolueno 
estireno 
energia 
condensado 
vapor 

- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 

0.45/kg 
o .14/kg 
o .15/kg 
1.00/kg 
18.00/106 kcal 
0.24/1000 ton 
13.5/1000 ton 

Para avallaçlo econômica dos gases produzidos, foram utlll-

zados os dados de calor de combustlo conforme Zhorov t13J: 

etll-benzeno - 9876.9 kcal/kg 
estireno - 11011.5 kcal/kg 
hidrogênio - 28669.6 kcal/kg 
benzeno 9698.4 kcal/kg 
etileno - 11271.7 kca 1/kg 
tolueno 9784.7 kcallkg 
metano - 11983.6 kcal/kg 



Seguem os resultados doe c61culoe de otlmlzaçlo do reator. 

As duas primeiras colunas referem-se à sequ6ncla de slmplex pela 

apllcaçlo do método de Box; para evoluçllo do método, as variáveis 

operacionais do reator foram normalizadas conforme as expressões: 

x1= <T-650) 
100 

(60) 

onde T é a temperatura de entrada do reator <0c> e w é a va-

zlo de vapor d'água InJetado (kg/h); x1 e x2 elo, respectivamen

te, eeeae mesmas duas variáveis normal lzadas. A normal lzaçlo lm-

pllca numa coerência de escalas entre as diferentes variáveis, 

permitindo a construçlo de figuras geométricas tio regulares 

quanto possfvel. Essa técnica garante a convergência pelo método 

de otlmlzaçlio. 

Tabela 5: Otlmlzaçlo dO reator. 

nO lteraçlio rentabilidade variáveis entrada reator 
do reator 

x, x2 (ObJetiVO) temperatura vapor d'água 

SIMPLEX 1 US$/h T(°C) kg/h 

0.000 0.000 897.24 650.00 6000.00 
0.965 0.258 937.85 746.59 6517.64 
0.258 0.965 965.25 675.88 7931.85 

SIMPLEX 10 US$/h T(°C) kg/h 

0.680 0.812 1013.07 718.00 7625.24 
0.562 1 . o 15 , o 14.96 706.29 8031.76 
0.735 1 . 177 1016.33 723.59 8355.61 

SIMPLEX 20 US$/h T(°Cl kg/h 

0.702 1 . 841 1022.52 720.30 9682.62 
0.683 1 . 914 1022.48 718.40 9828.87 
0.672 1. 780 1022.37 717.25 9560.84 

SIMPLEX 28 US$/Il T(°C) kg/h 

0.697 1. 880 1022.57 719.74 9761.16 
0.694 1. 886 1022.57 719.47 9773.95 
0.693 1 .868 1022.57 719.40 9737.85 



estireno, benzeno e tolueno pode ser Inteiramente recuperada, ou 

seJa, trabalha-se com as produçOes potenciais. 

como se verifica, o ótimo operacional do reator corresponde 

a 719.5°C na sua entrada, com lnJeçlo 2.78 kg ae vapor d'água 

para cada kg de etll-benzeno na carga. 

5.3- Otlmlzaçlo nlo-sequenclal da planta: 

Nas colunas de destllaçlo das plantas de estireno os Inter

nos consistem em diversos tipos de recheios. Praticam-se elevadas 

razOes de refluxo: 10 a 15 para a fraclonadora principal e para a 

recuperadora de etll-benzeno, e cerca de "f para a fraclonadora de 

aromáticos- dados de Renault C23l. 

Todas as colunas operam sob vácuo de aproximadamente "fO mmHg 

para a torre principal e 150 mmHg para as demais colunas como co

menta Ayres t25,24J. 

As caracterfstlcas de cada torre descritas no capitulo 3 fo

ram as que melhor se aJustaram a dados de desempenho de planta 

Industrial <anexo 2). 

Tendo o restante da p 1 anta s lmu 1 a do (f 1 gura 15), f o 1 poss r

vel aval lar a funçlo obJetivo considerando-se a eficiência de re

cuperaçlo de produtos. 

Para fazer uma aná 11 se da 1 nf I uênc 1 a dos v a 1 ores das v ar I á

vels Independentes na funçllo obJetivo e tendo em vista uma análi

se de sens 1 blll da de econôml c a <preços de produtos e energIa), f o I 

aplicado método nllo sequenclal de otlmlzaçllo da planta. 

o método consiste em otlmlzaçllo com aJuste estetlstlco de 

dedos conforme discutido no capitulo "f. 

Inicialmente foi feito mapeamento grosseiro da funçlo obJe-
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feita lnterpolaçlo com método spllne simples <anexo 3). 

Em Oltlma enéllse, o aJuste consiste em se refinar e malhe 

de mapeamento da funçlo obJetivo, permitindo local Izar com maior 

preclslo o ponto de máximo. 

Com esse método foi feita a otlmlzaçlo da planta em diversos 

casos para os quais foram variados alguns custos operacionais. As 

varlaç~es para cada caso foram as seguintes: 

caso 1 - base - o mesmo discutido anteriormente 

caso 2- US$ 0.75/kg-estlreno 

caso 3 - US$ 0.75/kg-estlreno- US$ 0.35/kg-etl l-benzeno 

caso "' - US$ 0.75/kg-âstl reno - US$ 0.35/kg-etll-benzeno 
US$ 50.00/10 kcal <energia) 

caso 5 - US$ 0.75/kg-estlreno- US$ 0.35/kg-etll-benzeno 
US$ 9.00/106 kcal <energia) 

caso 6 - US$ 50.00/106 kcal <energia) 

caso 7 - US$ 9.00/106 kcal <energia) 

obs: em todos esses casos, apenas as variáveis econômicas 

acima discriminadas foram variadas, mantendo-se constantes as de-

mais variáveis operacionais ou financeiras. 

Os resultados foram os seguintes: 

Tabela 6: Otlmlzaçlo não-sequenclal - caso 1 - base. 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 65o 0c 7oo 0c 725°c 750°C 80o 0c 

"1000 7"11 .27 80"1.90 788.6"1 731.89 "177.57 
5000 7"15."18 830.96 82"1.91 779.50 5"15.95 
6000 738.60 8"1, . 5"1 8"1"1.38 806.58 585."1"1 
7000 727.29 8"13.95 852.95 821.0"1 608.66 
8000 710.00 838.86 85"1.3"1 827.02 621.19 
9000 689.62 830.23 8"19.99 827.15 626.75 

10000 666.60 816.5"1 8"11.69 823.06 627."1"1 

rentab 11 1 aeae de planta - US$/h 



IDUGta 1: u~tmtLa~au nau-oa~uançlat - çaau ~ - rauu~au vu 
preço do estireno para usa 0.75/kg. 

temperatura de entreda do reator 

kg<vap)/h 65o 0c 7oo 0 c 12s0c 75o 0c 8oo 0c 

"000 336.81 350.99 326."0 274.82 75.96 
5000 339.83 366.66 3"8.60 303.62 , 17. 80 
6000 335.97 372.9" 359.32 318.70 139.93 
7000 328.76 373.2" 363.29 325."7 150.83 
8000 317.96 369.27 362.20 326.77 15".92 
9000 30".73 362.53 357.89 32"·"9 15".56 

10000 290.99 353.26 351.20 319.48 151.25 

rentab 1 1 1 da de da planta - US$/h 

Tabela 8: Otlmlzaçlo nao-sequenclal - caso 3 - reduçlo do 
preço do estireno para US$ 0.75/kg e do etll-ben
zeno para US$ 0.35/kg. 

kg<vap)/h 

"000 
5000 
6000 
7000 
8000 
9000 

10000 

temperatura de entrada do reator 

524.80 
526.29 
520.01 
510.16 
"96.00 
479.00 
461 . 52 

573.42 
590.46 
597.21 
597.22 
592.28 
584. 15 
572.91 

562.75 
587.87 
600.44 
605.48 
604.69 
600. 13 
592.73 

522.79 
555.96 
57".30 
583.41 
586.32 
585.03 
580.49 

rentabilidade da planta - US$/h 

3"0.96 
389.23 
416.78 
"32.18 
""0.00 
""2.72 
"41.93 

Tabela 9 - Otlmlzaçlo nao-sequencial - caso 4 - reàuçlo ao 
preço ao astl reno para US$ 0.75/kg e do etll-ben
zeno pera USS 0.35/kg. Custo energia eleva para 
US$ 50.00/106 kcal. 

kg<vap)/ll 

"'ODO 
5000 
6000 
7000 
8000 
9000 

10000 

temperatura de entrada do reator 

432.71 
426.00 
411., 8 
392. 15 
368.60 
342.03 
314.79 

491.25 
501.39 
500.37 
491.97 
478.15 
460.73 
439.97 

48"1."14 
503.39 
508.83 
505.96 
496.76 
483.29 
466.64 

447.85 
475.76 
487.64 
489.47 
484.46 
474.76 
461.39 

rentabilidade àa plante - US$/h 

274. 12 
318.86 
341 . 52 
351.03 
352.19 
347.64 
339.07 



pra~u uu aa~1ranu para u~• u.1g1K9 a uu e~••-oen-
zenu para ue• 0.35/kg. custo energia reduz para 
ust 9.00/10 kcat. 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 650°C 7oo 0c 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 550.70 596.53 584.77 543.86 359.75 
5000 554.50 615.51 61 1. 63 578.52 409.02 
6000 550.62 624.45 626.20 598.68 437.95 
7000 543.35 626.82 633.48 609.84 455.01 
8000 531.84 624.38 635.05 614.97 464.70 
9000 517.52 618.86 633.00 616.05 469.46 

10000 502.79 610.30 628.20 613.99 470.86 

rentab 11 1 dade da planta - US$/h 

Tabela 11 -Otimização não-sequenclal - caso 6 - custo da 
energia elevado para US$ 50.00/106 kcal. 

temperatura de entrada dO reator 

kg<vap>ln 650°c 7oo 0c 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 649. 13 722.70 710.26 656.96 410.74 
5000 645.08 741.25 740.63 699.27 475.58 
6000 629.94 744.78 752.75 719.93 510.39 
7000 609.31 738.42 753.76 727. 1 o 527.47 
8000 582.55 724.81 746.26 725. 12 533.36 
9000 551.70 706.44 733. 13 716.91 531.65 

10000 520.02 683.57 715.78 703.86 524.65 

rentab 11 I da de da planta - US$/n 

Tabela 12- Otimização não-sequenclal - caso 7 - custo a a 
energia reduzido para US$ 9.00/106 kc a i . 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 65o 0c 700°C 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 767. 11 827.98 810.59 752.97 496.37 
5000 773.57 855.37 848.86 802.03 565.7"i 
6000 769.38 868.86 870., 2 830.97 606.82 
7000 760.51 873.26 881 .27 8"i7."i7 631 ."i4 
8000 7"i5.79 871.04 884.55 855.63 645.86 
9000 727. 19 864.56 882.84 858.20 653.47 

10000 708.02 853.90 877.3"i 856."15 656.4"1 

rentab 1 1 1 aaae da planta - US$/h 
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ótimo, conforme se mostra abaixo: 

Tabela 13 - resultado doe cálculos eetatlstlcoe doe ótlmoe de 
toda a planta. 

corrida T<entrada reator> lnJeçllo de vapor rentabilidade 

caso 1 729°C 7770 kg/h US$ 854.50/h 
caso 2 702°C 6650 kg/h US$ 373.74/h 
caso 3 721°C 7200 kg/h US$ 606. 13/h 
caso 4 719°C 5850 kg/h US$ 509.40/h 
caso 5 721°C 7700 kg/h US$ 635.39/h 
caso 6 12o0c 6450 kg/h US$ 755.05/h 
caso 7 721°C 7900 kg/h US$ 884.98/h 

o principal resultado da otlmlzaç5o de toda a planta em 

relaçllo à otlmlzaçllo do reator está na diferença de valores en-

contrados para as duas variáveis Independentes e nos valores cor-

respondentes da funçao obJetivo <rentabl 1 Idade). 

A eficiência de recuperaçllo de produtos entre as diversas 

correntes da planta Implica nas seguintes perdas financeiras: 

Tabela 14 - otimização só dO reator X otimização de toda planta. 

corrida ótimo do reator ótimo da planta perdas <US$/ton carga) 

caso 1 US$ 1022.57/h US$ 854.50/h US$ 48.02/ton 
caso 2 US$ 51, . 23/ h US$ 373.74/h US$ 39.28/ton 
caso 3 US$ 756.59/11 US$ 606.13/n US$ 42.99/ton 
caso 4 US$ 832.57/h US$ 509.40/h US$ 92.33/ton 
caso 5 US$ 736.57/h US$ 635.39/11 US$ 28.91/ton 
caso 6 US$ 1095.93/h US$ 755.05/11 US$ 97.39/ton 
caso 7 US$ 1002.85/h US$ 884.98/h US$ 33.68/ton 

Na tabela acima, tem-se a rentabl 1 Idade do reator otimizado 

(primeira coluna>. logo a seguir está a rentabilidade da planta 

Inteira simulada e otlmlzada. Verifica-se diferença entre os dois 

casos, uma vez que a simulação da planta Inclui o cálculo de to-

dos os equipamentos, permitindo considerar-se uma eficiência de 

recuperação de produtos responsável pela queda de receitas. 



correntes de erros em otlmlzaçlo. Caso as variáveis tivessem sido 

fixadas nos valores Identificados na otlmlzaçlo do reator, a di-

ferença na rentabilidade em relaçlo ao ótimo da planta Implicaria 

nas perdas seguintes. 

Tabela 15 - perdas por erro de otlmlzaçlo só do reator. 

corrida rentab I I I da de ótimo perdas anuais 

caso , US$ 842.60/h US$ 854.50/h US$ 104244.00 
caso 2 US$ 362.72/h US$ 373.74/h US$ 95535.00 
caso 3 US$ 592.84/h US$ 606.13/h US$ 116420.00 
caso "' US$ 452.52/h US$ 509.40/h US$ 498269.00 
caso 5 US$ 628.55/h US$ 635.39/h US$ 59918.00 
caso 6 US$ 708.04/h US$ 755.05/h US$ 411808.00 
caso 7 US$ 877.79/h US$ 884.98/h US$ 62984.00 

Na tabela acima, a rentabilidade foi calculada para a planta 

com valores de temperatura de entrada do reator e lnJeçlo de va-

por Identificados na otlmlzaçlo do reator. Verifica-se uma perda 

média anual de US$ 225000 para os sele cenários considerados 

em relaçlo ao ótimo. 

Se o resultados da otimização para o caso 1 fossem mantidos 

constantes para os demais cenários, as perdas financeiras seriam 

da ordem de: 

Tabela 16 - perdas por otimizar apenas para um cenário. 

corrida rentabilidade ótimo perdas anuais 

caso 2 US$ 359.74/h US$ 373.74/h US$ 122640.00 
caso 3 US$ 604.60/h US$ 606.13/h US$ 13402.80 
caso "' US$ 499.76/h US$ 509.40/h US$ 84446.40 
caso 5 US$ 634.09/h US$ 635.39/h US$ 11388. DO 
caso 6 US$ 748.43/h US$ 755.05/h US$ 57991.20 
caso 7 US$ 882.76/h US$ 884.98/n US$ 19447.20 

o caso acima corresponae a se ter feito otlmlzaçlo da plan-

ta apenas para o primeiro cenário, sem ter sido feita atuallzaçlo 

para os demais casos. Esse tipo de desatual lzaçlo é comum na prá-

tlca operacional de multas unidades. 



Seguem resultados de otlmlzaçlo da planta pela aptlcaçlo do 

método elmplex de Box, de modo semelhante à otlmlzaçlo dO reator 

discutida no Item 5.2. 

Também para otlmlzaçlo da planta foi utilizada normallzaçlo 

de variáveis conforme as expressOes: 

x1= <T-650) 
100 

x2 = <w-6000 > 
2000 

Tabela , 7: Otlmlzaçlo sequenclal da planta. 

no lteraçllo rentab 111 da de variáveis entrada reator 
da planta 
(ObjetiVO) temperatura vapor d'água 

SIMPLEX 1 US$/h r< o e> kg/h 

0.000 0.000 738.73 650.00 6000.00 
0.259 0.966 792.35 675.87 7931.-lO 
0.966 0.259 822.66 746.57 6517.40 

SIMPLEX 1 , US$/h T< o e> kg/h 

0.765 0.765 854.2-l 726.53 7530.60 
0.589 0.942 849.21 708.85 788-l.OO 
0.753 0.930 854.25 725.3-l 7860.40 

SIMPLEX 21 US$/11 r< o e> kg/h 

0.798 0.888 853.50 729.77 7775.20 
0.791 0.886 854.90 729. 1 o 7772.20 
0.790 0.889 854.32 729.00 7778.20 

A otlmlzaçllo com o método slmplex foi feita por varlaçllo da 

temperatura de entrada do reator e da lnJeçllo de vapor na simula-

çllo àa planta seguindo-se o algoritmo de Box. 

o procedimento equivale a uma otlmlzaçlo àe planta existente 

com um planeJamento de experimentos baseado no método slmplex. Na 

prática Industrial, esse sistemática corresponde à denominada 

otlmlzaçlo operacional evolutiva. 



foi coneequêncla da pouca flexibilidade do simulador de proceeeoe 

na lncorporaçlo de um programa de computador para otlmlzaçlo. 

Observa-se que o ótimo é atingido com 28 lteraçOes. Para ob-

tençlo do mesmo ponto, com a mesma preclslo, a otlmlzaçlo fato-

rlal <nlo-sequenclal), exigiu uma malha de 35 pontos e posterior 

aJuste estatlstlco. 

5.5- Otlmlzaçlo com restrlçlo: 

Multas plantas de estireno apresentam restrlçAo no forno de 

superaquecimento de vapor. Nivele térmicos elevados exigem mate-

rlals especiais que elevam o Investimento Inicial. 

A slmulaçllo da planta permite facilmente a lncorporaçllo de 

restrlçOes como essa. Por exemplo, no caso de planta cuJo forno 

tem capacidade máxima de geraçllo de 10 t/h de vapor e nlvel de 

superaquecimento 1 Imitado a soo 0c, as temperaturas de entrada do 

reator e a quantidade de vapor de lnJeçl!o ficam limitadas aos va

lores do seguinte gráfico: 

Linha de restrição 
(900°C 5aida do forno) 

600~--------------~~~~~~~~~~~--------------~ 

700 

~6 ___ 1
7 n' ponto 

!500 

500 

~+--------r------~--------~------T-------~------~kgwapor) 
4 s e 7 e 9 1 okgthid.l 

figura 18: Lugar geométrico de otlmlzaçllo com restrlçl!o 



regllo que nlo se pode atingir devido à restrlçlo Imposta pelo 

forno. 

A avallaçlo da funç!io obJetivo nos pontos IndiCados sobre a 

1 lnha de restrlçlio Indica que o ótimo com restrlçlio se consegue 

com máxima lnJeç!io de vapor e máxima temperatura de entrada do 

reator: 

"' "O 

"' "O 
~ 

"15 

"' +-
c ., 
~ 

Função objetivo US$/h 
(sobre linho de restricoo) 

eooT---------------~~~~~~~~~~~~--------------~ 

600 

400 

200 

2 3 4 6 6 7 n~ ponto 

figure 17: função obJetivo sobre lugar geométrico da restrição 

Esse resultado mostra porque os prlncfplos da análIse termo-

dlnêmlca da reaçlo de desldrogenaçl!o de etll-benzeno Isolada 

coincidentemente se apl Icem na otlmlzaçlo de algumas plantas. 

A lnJeçlo da quantidade mhlma de vapor de dllulçl!o e a prá-

tlca do máximo de temperatura no reator valem para plantas que 

apresentam restrlçlio no forno superaquecedor. 

Para plantas novas, proJetadas com materiais de qualidade 

superior, é Importante pesquisar-se o ótimo global. 



CAPxTULO VI CONCLUSÕES 

Os maiores erros dos modelos de reator de desiUrogenaçlo de 

etll-benzeno ocorrem na prevlslo de conversAo a benzeno e tolueno 

por reaçGes laterais. Oe qualquer modo, a proposta ae Sheppard e 

Meler pera equaçOes de taxas de reaçlo se mostrou mais adequada 

que a de Sheel e crowe no aJuste a dedos ae reator Industrial. 

Para a otlmlzaçlo do reator foi considerada a produçlo po

tencial ae estireno e aromáticos aa corrente de saraa, além aos 

consumos de etl l-benzeno e vapor d'água. 

A lncluslo dos cálculos aos aemals equipamentos aa planta ao 

cálculo do reator permite aval ler Influência da eficiência ae re

cuperaçlo aos produtos no obJetivo ae máxima rentabll Idade aa 

unidade. 

Tanto para otlmlzaçlo ao reator Isoladamente quanto para a 

da planta, as variáveis Independentes foram a vazio ae vapor de 

lnJeçlo de vapor e a temperatura de entrada ao reator. Essas s~o 

as variáveis que controlam a conversao aos produtos deseJados, 

Influenciando mais significativamente na rentabl 1 Idade do proces

so. 

verificou-se diferença nos valores calculados para ótimo do 

reator e ótimo aa planta. ou seJa, o aJuste da planta nas conal

çOes operacionais ótimas do reator Isolado lmpl Ice em elevadas 

perdas de receita para a unidade. 

Otlmlzaçlo da Planta para diversos cenários de custos mostra 

que há um grande potencial de ganno financeiro pela pesquisa ao 

ótimo operacional. A dlsponlbll Idade de modelo matemático aa 

planta fac li I ta a slmulaçlo e a pesquisa do ótimo, constituindo

se em Instrumento útil pare nortear a operaç&o de plantas reais. 



Muitas plantas de estireno mais antigas apresentam limitação 

no forno superaquecedor de vapor d'água. Essa restrição é devida a 

aspectos de materiais de construção do equipamento. A pesquisa do 

ótimo para esses casos aponta para máxima temperatura de reação e 

máxima injeção de vapor de diluição. 

Máxima diluição com vapor d'água e máxima temperatura de 

reação correspondem também a aumento de conversão de etil-benzeno 

a estireno conforme prevê a análise termodinâmica da reação 

pode 

de 

desidrogenação isolada. Entretanto, esta análise não ser 

generalizada para um sistema reacional que inclui outras reações 

paralelas, como ocorre nos reatores industriais. Esse aspecto é 

ainda mais crítico para plantas mais modernas, onde materiais de 

construção permitem praticar condições operacionais 

correspondentes ao ótimo sem restrições da planta. 

Um aspecto a ser implementado no modelo do reator é o da 

desativação do catalisador. Para considerá-la, deve ser feito 

ajuste de dados de planta industrial: normalmente se multiplicam 

as conversões por fatores individuais de cada componente que 

dependem do tempo de campanha do catalisador. 

Na otimização da planta, verificou-se que o método sequencial 

reduz o número de avaliações necessárias. O significado prático 

desse fato é que o método simplex constitui-se num modo de 

planejamento de experimentos mais eficiente que o planejamento 

fatorial para pesquisa do ponto ótimo de plantas industriais. 
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ANEXO ~ LISTAGENS DE PROGRAMAS 

1- MODELO CINéTICO DO REATOR 

2- INTEGRADOR DAS EQUAçõES DO REATOR 

3- OTIMIZADOR PELO MéTODO DE BOX 



C REATOR DE ESTIRENO - Renato Spandrl - UNICAMP 91 

DIMENSJON X(8),DX(8),PRT(5) 
COMMON/R1/CPA(10),CPB(10),CPC(10),CPD(10) 
COMMON/R2/ADH(6),60H(6),CDH(6),DDH(6) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R~/XK(6),ER(6),XKP 

COMMON/R5/AREA 
COMMON/RB/NCOMP,NREAC,ROB,FA,FE,FATOR,DP 
CDMMON/R7/XM(10) 
COMMON/RB/FT 
OPEN(UNIT=~.FILE='STREAM.TRN',STATUS='OLD') 

OPEN(UNIT=5,FILE='ESTIRENO.DAT',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=6,FILE='USEROP.TRN',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=7,FILE='PERFIL',STATUS='OLD') 

C 1- LEITURA VARIAVEIS ENTRADA DO REATOR - HYSIM 

READ<~.*)NCOMP 

C 2- TEMPERATURA DE ENTRADA- GRAUS C- SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,5)X(7) 

5 FORMAT(////////////,f20.D) 

C 3- PRESSAO DE ENTRADA----- KPA -----SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,*)X(B) 

C ~- VAZAO MOLAR------------ KMOL/H --SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,*)FT 

C 5- FRACAO MOLAR DE CADA COMPONENTE-- SAlDA HYSIM PARA S. I. 

READ(~,10)XM(1) 

10 FORMAT(//////,F2D.O) 

DO 20 1=2,NCOMP 
20 READ(~,*)XM(I) 

C 6- LEITURA DE VARIAVEIS DO REATOR - ARQUIVO DE DADOS 

c 
c 
c 
c 
c 
c 

DIAMETRO DO REATOR 
DIAMETRO DA PARTICUlA 
POROSIDADE DO LEITO DO REATOR 
DENSIDADE APARENTE DO LEITO 
CONSTANTE DE EQUiliBRIO PARA 
VISCOSIDADE DO FLUIDO 

READ(5,*)DR,OP,E,ROB,XKP,VISC 

- M 
- GM 

- KG/M3 
MODELO GINETIGO 

- CP 



C 7- NUMERO DE REACOES DO MODELO CINETICO 

REA0(5,*)NREAC 

C 8- CONVERSAO INICIAL EM CADA REACAO 

C X(1),X(2),X(3)- RELATIVA AO ETILBENZENO 
C X(~),X(5),X(6) - RELATIVA AO VAPOR AGUA 

REA0(5,*)(X(I),I=1,NREAC) 

C 9- FATOR PRE-EXPONENCIAL EM CADA REACAO 

REA0(5,*)(XK( I) ,I =1,NREAC) 

C 10- ENERGIA DE ATIVACAO EM CADA REACAO 

REA0(5,*)(fR(I),I=1,NREAC) 

C 11- COEFICIENTES DOS POLINOMIOS DE ENTALPIA EM CADA REACAO 

c OH=A+B*T+C*T~2+0*T~3 

R E A O ( 5 , *) ( A OH ( I ) , I = 1 , NR E A C ) 
REA0(5,*)(BDH( I ),1=1,NREAC) 
REA0(5,*)(COH( I ),1=1,NREAC) 
REA0(5,*)(00H( I), 1=1,NREAC) 

- KCAL/KMOL 

C 12- COEFICIENTE DOS POLINOMIOS DE CALOR ESPECIFICO 
C DE CADA COMPONENTE - KCAL/KMOL/K 

REA0(5,*)(CPA( I ),1=1,NCOMP) 
REAO ( 5, *)(C PB ( I ) , I = 1 , NC OMP) 
REA0(5,*)(CPC( I) ,I =1,NCOMP) 
REA0(5,*)(CPD(I),I=1,NCOMP) 

C 13- MASSA MOLAR DE CADA COMPONENTE - G/GMOl 

REA0(5,*)(PM(I ), 1=1,NCOMP) 

C 14- DADOS DA INTEGRACAO RUNGE-KUTTA 

READ(5,*)(PRT( I), 1=1 ,5) 

15- CAlCULO DA VAZAO MASSICA DE ETILBENZENO E AGUA- KG/H 

FE=FT*PM(1)*XM(1) 
FA=FT*PM(S)*XM(S) 

C 16- ARfA DA SECAO TRANSVERSAl - M2 

AREA=3.i416*DR**2/4. 



C 17- REYNOLDS DO ESCOAMENTO - CORRIGE AREA PARA CM2 E YISC PARA 

RE=<FE+FA)/3.6/AREA~DP/VISC/100. 

C 18- CALCULO DO FATOR DE ATRITO 

FATOR=(1-E)/E~~3~(150.~(1-E)/RE+1.75) 

C 19- CALCULO DA YAZAO MOLAR DE ETILBENZENO E AGUA - KMOL/S 

FE=FE/3600/PM(1) 
FA=FA/3600/PM(B) 

C 20- TEMPERATURA ABSOLUTA DE ENTRADA DO REATOR 
C 21- PRESSAO DE ENTRADA 00 REATOR KGF/CM2 

X(7)=X(7)+273.15 
X(S)=X(B)/98.0665 

C 22- INTEGRACAO DO SISTEMA OE EQUACOES 

CALL RUNGE(PRT,X,OX,B) 

C 23- IMPRESSAO SAlDA DO REATOR PARA ARQUIVO DO HYSIM 

C a- TEMPERATURA - GRAUS C 

T=X(7)-273.15 

C b- YAZAO MOLAR - KMOL/H 

FT=FT~3600. 

C c- DADOS DO HYSIM- NS= NUMERO DE CORRENTES DE SAlDA 
C NTIP= TIPO DE CORRENTE (MATERIAL=1) 
C NV= TIPO DE VAZAO <MOLAR=1) 

NS=1 
NTIP=1 
NV=1 

WRITE(6,30)NS,NTIP,T,X(8) 
30 FORMAT(I1,/,11,/,E12.5,/, 'C',/,E12.5,/, 'KG/CM2') 

WRITE(6,40)NV,FT 
40 fORMAT(I1,/,E12.5,/'KMOl/H') 

DO 50 1=1,10 
50 WRITE(6,60)XM(I) 
60 FORMAT(E12.5) 

END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SUBROUTINE DERIVADA(X,DX,NDIM) 
DIMENSION X(NDIM),0X(NDIM),R(6),DH(6) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R5/AREA 
COMMON/R6/NCOMP,NREAC,ROB,fA,fE,fATOR,DP 
COMMON/R7/XM(10) 
COMMON/RS/fT 

C CALCULA DERIVADAS: 

C 1- BALANCDS MATERIAIS - CONVERSAO EM CADA REACAO/M 

CALL XMOLAR(NREAC,NCOMP,X,fE,fA,XM,fT) 
CALL TAXA(NREAC,NCOMP,X(8),X(7),XM,R) 
DX(1)=R(1)*AREA*ROB/fE 
DX(2)=R(2)*AREA*ROB/fE 
DX(3)=R(3)*AREA*ROB/fE 
DX(~)=R(~)*AREA*ROB/fA 

DX(5)=R(5)*AREA*ROB/fA 
DX(6)=R(6)*AREA*ROB/fA 

C 2- BALANCO ENERGETICO - GRAUS K/M 

CALL CP(NCOMP,fT,XM,X(7),WCP) 
CALL DELTAH(NREAC,X(7),DH) 
DX(7)=-fE*(DX(1)*DH(1)+DX(2)*DH(2)+DX(3)*DH(3)) 
DX(7)=DX(7)-fA*(DX(4)*DH(4)+DX(5)*DH(5)+DX(6)*DH(6)) 
DX(7)=DX(7)/WCP 

C 3- QUEDA DE PRESSAO - ATM/M 

CALL DELP(NCOMP,XM,X(8),X(7),fT,ROG,U) 
DX(8)=-fATOR*ROG*U**2/DP/1012928.*100. 

RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE IMPRESSAO(Z,X,NDIM) 
DIMENSION X(NDIM) 
COMMON/R7/XM(10) 

C IMPRESSAO DO PERfiL DO REATOR- COMPOSICAO-TEMPERATURA-PRESSAO 

T=X(?)-273.15 
WR I TE ( *, 1 D ) Z, ( XM ( I ) , I = 1 , 1 O ) , T , X ( 8) 
WRITE(7,10)Z,(XM( I), 1=1 ,1D),T,X(8) 

10 f0RMAT(1X,14(E12.5, ', ')) 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------
SU6ROUTINE CP(NCOMP,FT,XM,T,WCP) 
COMMON/R1/CPA(10),CP6(10),CPC(10),CPD(10) 
DIMENSION XM<NCOHP) 

C CALCULO DO FLUXO TERMICO - KCAL/S/K 

WCP=D. 
DO 10 1=1,NCOMP 

10 WCP=WCP+XM(I)*FT*(CPA(I)+CP6(1 )*T+CPC(I)*T**2+CPD(I)*T**3) 
RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SU6ROUTINE DELTAH(NREAC,T,DH) 
COMMON/R2/ADH(6),6DH(6),CDH(6),DDH(6) 
DIMENSION DH(NREAC) 

C CALCULO DA ENTALPIA DE CADA REACAO - KCAL/KMOL 

DO 10 1=1,NREAC 
10 OH( I )=ADH(I)+BDH(I)*T+CDH(I)*T**2+DDH(I)*T**3 

RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE DELP(NCOMP,XM,P,T,FT,ROG,U) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R5/AREA 
DIMENSION XM(NCOMP) 

MASSA MOLAR MEDIA OA MISTURA GASOSA 

XMW=O. 
DO 10 1=1,NCDMP 

10 XMW=XMW+XM(I)*PM(I) 

C MASSA ESPECIFICA DA MISTURA GASOSA - G/CM3 

ROG=P*XMW/82.3/T 

C CALCULO DA VELOCIDADE SUPERFICIAL - CM/S 

U=FT*10DO.*XMW/ROG/AREA/1E4 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SUBROUTINE XMOLAR(NREAC,NCOMP,X,fE,FA,XM,fT) 
DIMENSION X(NREAC+2l,XM(NCOMPl 

C CALCULA VAZOES MOLARES DE CADA COMPONENTE COM BASE 
C NAS CONVERSOES DE ETILBENZENO E VAPOR AGUA 

XM(1 )=fE*(1 .-X(1 )-X(2)-X(3)) 
XM(2)=fE*X(1) 
XM(3)=fE*X(1)-FE*X(3)+2.*fA*X(~)+3.*fA*X(5)+FA*X(6) 

XM(~)=FE*X(2) 

XM(5)=fE*X(2)-.51rfA*X(~) 

XM(6)=FE*X(3) 
XM(7)=FE*X(3)-FA*X(5) 
XM(8)=FA*(1,-X(~)-X(5)-X(6)) 

XM(9)=FA*X(~)+FA*X(5)-FA*X(B) 

XM(1D)=FA*X(B) 

C NORMALIZA AS VAZOES MOLARES A FRACOES MOLARES 

FT=D. 
DO 1 O I = 1 , NCOMP 

10 FT=FT+XM(I) 
DO 2D 1=1,NCOMP 

20 XM(I)=XM(I)/fT 
RETURN 
END 

c---------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE TAXA(NREAC,NCOMP,P,T,XM,R) 
COMMON/R~/XK(B),ER(B),XKP 

DIMENSION XM(NCOMP),R(NREAC) 

C CALCUlA TAXA DE CADA UMA DAS REACOES - KMOL/KG/S 

DO 10 1=1,NREAC 
1D R(I)=XK(I)*EXP(-ER(I)/T) 

R(1)=R(1)1r(P*XM(1)-P*P/XKP*XM(2)*XM(3)) 
R(1)=R(1)/(P*XM(1)+(100.*P*XM(2))**2) 
R(2)=R(2)*P*XM(1) 
R(3)=R(3l*P*XM(1) 
R(~)=R(~)*P*P*XM(8)*XM(5) 

R(5)=R(5)*P*P*XM(8)*XM(7) 
R(6)=R(6)1r(P/T)**3*XM(8)*XM(9) 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SU6ROUTINE RUNGE(PRT,Y,DERY,NDIM) 
DIMENSION Y(NDIM),OERY(NDIM),AUX(8,12),A(~),6(~),C(~),PRT(5) 

C 1- INICIALIZACAO DE COEFICIENTES RUNGE-KUTTA-GILL 

A(1)=0.5 
A(2)=0.2928932 
A(3)=1. 707107 
A(~)=0.1666667 

6(1)=2. 
6(2)=1. 
6(3)=1. 
6(~)=2. 

C<1 )=0 .5 
C(2)=0.2928932 
C(3)=1.707107 
C(~)=0.5 

C 2- ATUALIZACAO DO INTERVALO DE INTEGRACAO ENTRE IMPRESSOES 

100 X=PRT(1) 
XFIM=PRT(1)+PRT(2) 
H=PRT(3) 

C 3- VALOR INICIAL DA FUNGAO E DERIVADA 

CALL DERIVAOA(Y,OERY,NDIM) 
CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIM) 

C ~- INICIALIZACAO DA MATRIZ AUXILIAR: 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 

LINHA , -> VALOR DA 
LINHA 2 -> VALOR DA 
LINHA 3 -> VARIAVEL 
LINHA 4 -> VALOR DA 
liNHA 5 -> VALOR DA 
liNHA 6 -) VALOR DA 
LINHA 7 -> VARIAVEL 

DO 1 I =1,NDIM 
AUX(1,1 )=Y( I) 
AUX(2,1 )=DERY( I) 

1 AUX(3,1)=0. 

FUNGAO NO INICIO DO INTERVALO 
DERIVADA NO INICIO DO INTERVALO 
AUXILIAR SEMPRE ZERADA NO FINAL 
FUNGAO NO FIM DO INTERVALO 2h 
FUNGAO NO FIM DO INTERVALO h 
DERIVADA NO FIM DO INTERVALO h 
AUXIliAR PARA TESTE DE PRECISAO 

DE 
DE 

C 5- ACELERACAO DO METODO - TENTA INTEGRACAO COM PASSO 2h 

H=H+H 

IGERAL=-1 
IPASSO=D 

I MPRESSAI 
I MPRESSAI 



C 6- COMPATIBILIDADE DO INTERVALO DE INTEGRACAO 2h COM O DE IMPREl 

lfiM=O 

3 00 "i 1=1,NDIM 
"i AUX(7, I )=D.OBBBBBB7~0ERY(I) 

lf((X+H-XfiM)~H)8,6,5 

5 H=XfiM-X 
B I f IM= 1 

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

8 ITESTE=D 

C B- VARIAVEL IPASS0=1,2 CONTROLA PARA INTEGRAR SOBRE METADE 1 E 
C PONTO DE RETORNO PARA NOVAS INTEGRACOES COM PASSO REDUZIDO 

8 IPASSO=IPASS0+1 

C S- NUCLEO DA INTEGRACAO RUNGE-KUTTA-GILL 

J=1 
10 AJ=A(J) 

BJ=6(J) 
CJ=C(J) 
00 11 I = 1 , NO IM 
R1=H"'0ERY(I) 
R2=AJ1r(R1-BJ~AUX(3, I)) 
Y(I)=Y(I)+R2 
R2=R2+R2+R2 

11 AUX(3, I )=AUX(3, I )+R2-CJ~R1 
I f ( J -.q ) 1 2 , 1 5 , 1 5 

12 J=J+1 
1 f< J -a> 13, 14, 1::1 

13 X=X+.5"'H 
14 CALL DERIVAOA(Y,DERY,NOIM) 

GO TO 1 O 

15 I f( ITESTE)16,16,20 

C 10- INTEGRACAO SOBRE METADE 1 

16 DO 17 1=1,NDIM 
17 AUX(4,1)=Y(I) 

ITESTE=1 
IPASSO=IPASSO+IPASS0-2 

18 IGERAL=IGERAl+1 
X=X-H 



C 11- REDUCAO DO PASSO DE INTEGRACAO 

H=0.5*H 
DO 19 I =1,NDIM 
Y( I )=AUX(1,1) 
DERY(I)=AUX(2,1) 

19 AUX(3, I )=0. 
GO TO 9 

C 12- INTEGRACAO SOBRE METADE 2 

20 IMOD=IPASS0/2 
lf(IPASSO-IMOD-IM00)21,23,21 

21 CALL DERIVAOA(Y,DERY,NDIM) 
DO 22 1=1,NDIM 
AUX(5, I )=Y( I) 

22 AUX(6, I)=DERY(I) 
GO TO 9 

C 13- TESTE DE PRECISAO SOBRE RESULTADO DE INTEGRACAO COM n e 2n 

23 DELT=D. 
DO 2"1 I = 1 , NO IM 

24 DELT=DELT+AUX(7,1)*ABS(AUX(4,1)-Y(I)) 

IF(DELT-PRT(4))28,28,25 

C 14- REDUCAO DO PASSO CASO PRECISAO NAO TENHA SIDO ATINGIDA 

25 I f( IGERAL.LT.10)GOTO 26 
WRITE(*,*)'OIVIOIU O PASSO MAIS DE DEZ VEZES' 
STOP 

26 DO 27 1=1,NOIM 
27 A U X ("', I ) =A U X ( 5, I ) 

IPASSO=IPASSO+IPASS0-4 

C 15- VOLTA MEIO PASSO 

X=X-H 
IFIM=O 
GO TO 18 

C 16- CONTINUACAO SE A PRECISAO FOI ATINGIDA 

28 CALL OERIVAOA(Y,DERY,NOIM) 

C 17- INICIALIZACAO SEMELHANTE A DO LABEL 3- AUX(3,1) AUTOMATICAi 
C E ZERADO DURANTE NUCLEO DE INTEGRACAO 

DO 28 I = 1 , NO IM 
AUX(1, I )=Y( I) 

29 AUX(2,1)=0ERY(I) 



C 18- CONTROLE 00 FIM 00 PASSO OE IMPRESSAO 

lf(lfiM)32,32,~0 

C 19- AINDA NAO ATINGIDO PONTO DE IMPRESSAO - ACELERA METOOO 

32 IGERAL=IGERAL-1 
IPASSO=IPASS0/2 
H=H+H 

C 20- ACELERA APENAS ATE O PASSO ORIGINAL 

lf(IGERAL)3,33,33 
33 IMOD=IPASS0/2 

lf(IPASSO-IMOO-IM00)3,3~,3 

3~ IF(OELT-PRT(~))35,35,3 

35 IGERAL=IGERAL-1 
IPASSO=IPASS0/2 
H=H+H 
GO TO 3 

C 21- IMPRESSAO E PROSSEGUIMENTO DA INTEGRACAO 

~O CONTINUE 

PRT( 1 )=PRT( 1 )+PRT(2) 
IF(PRT(1).GE.PRT(5)) GO TO 50 
GO TO 100 

50 CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIM) 
RETURN 
END 



C 1- DECLARACAO DE VARIAVEIS 

DIMENSION X(3,2),XCEN(2),XREF(2),XCON(2),XEX(2),XA(2),f(3) 

C 2- NUMERO DE VARIAVEIS INDEPENDENTES ---- N 
C NUMERO DE ITERACOES MAXIMO ----------- ITMAX 

OPEN(UNIT=5,FILE='OTIMIZ.DAT',STATUS='OLO') 
REA0(5,*)N 
ITMAX=200 

C 3- NUMERO DE VERTICES DO SIMPLEX ------- N1 

N1=N+1 

C 4- COEFICIENTE DE REFLEXAO ------------ GAMAR 
C COEFICIENTE DE EXPANSAO ------------ GAMAE 
C COEFICIENTE DE CONTRACAO ----------- GAMAC 

GAMAR=1. 
GAMAE=2. 
GAMAC=.5 

C 5- PRECISAO - EPS 

READ(5,*)EPS 

C B- LATERAL DO SIMPLEX - A 

A=1. 

C 7- CALCULO DAS COORDENADAS DOS VERTICES DO SIMPLEX 

100 

105 
110 

c 

150 

Q=(A/FLOAT(N)/(2.**.5))*(FLOAT(N+1.)**·5-1.) 
P=(A/FLOAT(N)/(2.**.5))*(FLOAT(N+1)**.5+FLOAT(N)-1.) 

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

00 , 1 o 1=2,N1 
NN=I-1 
DO , 1 o J = 1 , N 
IF(NN.NE.J)GO TO 105 
X(I,J)=P 
GO TO 11 o 
X(I,J)=Q 
CONTINUE 

S- CALCULO DA FUNCAO NOS VERTICES 

ITR=O 

DO 154 1=1,N1 
DO 152 J = 1 , N 

89 



J O C: ~A \ V I • ~ \ I , V I 

CALL FUNC(XA,FU,N) 
f(l)=fU 

154 CONTINUE 

C 9- IMPRESSAO DAS COORDENADAS DOS VERTICES E VALOR DA FUNGAO 

155 ITR=ITR+1 
ICT=D 
lf(ITR.LT.ITMAX) GD TO 158 
WRITE(:t,6)1TMAX 

6 FORMAT(//,1X,' NAO CONVERGE EM ',15,' ITERACOES') 
STOP 

158 WRITE(:t,7)1TR 
7 FORMAT<I/,1X,'ITERACAO ',13) 

DO 160 J=1 ,N1 
16 O WR I TE ( * , :t) (X ( J , I ) , I = 1 , N) , f ( J ) 

C 1D- PESQUISA DE VERTICES DE MAXIMO E MINIMO DO SIMPLEX 

FHI=f(1) 
FLO=f(1) 
I H I= 1 
IL0=1 
DO 163 1=1,N1 
lf(f(I).LE.FHI)GO TO 162 
FHI=f(l) 
IHI=I 
GO TO 163 

162 lf(f( I ).GE.FLO)GO TO 163 
FLO=f( I) 
I LO= I 

163 CONTINUE 

C 11- CALCULO DO CENTROIDE E VALOR DA FUNGAO NO MESMO 

170 DO 180 J=l,N 
SUM=O. 
DO 175 1=1,N1 
I f (I . E Q • I lO) G O TO i75 
SUM=SUM+X(I ,J) 

175 CONTINUE 
180 XCEN(J)=SUM/FLOAT(N) 

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

C 12- REflEXAO DO SIMPLEX 

DO 19D J=1 ,N 
19D XREf(J)=XCEN(J)+GAMAR:t(XCEN(J)-X(IlO,J)) 



vALL ru~v\~"~r.ru.~J 

FREF=FU 

C 13- TESTE DO SIMPLEX REFLETIDO 

C 13.A- DESVIA PARA CASO DE EXPANSAO 

IF(FREF.GE.FHI)GO TO 2i0 

C 13.6- DESVIA PARA CASO DE CONTRACAO 

DO 207 1=1,N1 
IF(FREF.GT.F(I))GO TD 208 

207 CONTINUE 
GO TO 215 

C 13.C- SUBSTITUI MAXIMO PELO REFLETIDO 

208 DO 210 J=1 ,N 
210 X(ILO,J)=XREF(J) 

F(ILO)=FREF 
GO TO 300 

C 14.C- TESTA TIPO OE CONTRACAO 

215 IF(FREF.GT.FLO)GO TO 221 

DO 220 J=1,N 
220 XCON(J)=XCEN(J)+GAMAC*(X(ILO,J)-XCEN(J)) 

GO TO 223 

221 DO 222 J=1 ,N 
222 XCON(J)=XCEN(J)+GAMAC*(XREF(J)-XCEN(J)) 

223 CALL FUNC(XCON,FU,N) 
FCON=FU 

lf(FCON.GT.FLO.ANO.FCON.GT.FREf)GO TO 230 

C 14.0- CASO EXTREMO EM QUE NAO CONSEGUIU MELHORAR 

D0225J=l,N 
DO 225 1=1,N1 

225 X ( I , J ) = (X ( I , J )+X ( I H I , J )) /2. 
ICT=1 
GO TO 300 

C 14.E- CONTRACAO BEM SUCEDIDA 

230 DO 235 J=1,N 
235 X(ILO,J)=XCON(J) 

f( ILO)=FCON 
GO TO 300 



... • .,.r- \IMW\1 Ut;;;. J;.J\rARWAU 

2"10 DO 2"15 J=1,N 
2"15 XEX(J)=XCEN(J)+GAMAE*(XREf(J)-XCEN(J)) 

CALL FUNC<XEX,fU,N) 
fEX=fU 
lf(FEX.GT.fREf)GO TO 255 

c 1"1.G- EXPANSAO fALHA 

DO 250 J = 1 , N 
250 X( ILO,J)=XREf(J) 

f(ILO)=FREF 
GO TO 300 

c 1"1.G- EXPANSAO BEM SUCEDIDA 

255 DO 260 J = 1 , N 
260 X(ILO,J)=XEX(J) 

f(ILO)=fEX 

C 15- CRITERIO PARA ACEITACAO DE PARADA 

300 51=0. 
52=0. 
O O 3 05 I = 1 , N 1 
51=51+F(I) 

3D5 52=52+F(I )**2 
5UM=ABS((52-S1*51/FLOAT(N1))/FLOAT(N1)) 
E=5QRT(SUM) 
lf(E.LT.EPS)GO TO 1000 
lf(ICT.GT.O)GO TO 150 
GO TO 155 

1000 WRITE(*,12)FHI 
12 FORMATC/,1X,' VALOR OTIMO DA FUNCAO = ',E16.8) 

WRITE(*,13) 
13 FORMAT</,1X,' VAlOR OTIMO DAS VARIAVEIS',/) 

DO 1005 I =1 ,N 
1DD5 WRITE(*,1"1)1,X(N1,1) 

1"1 FORMAT(/,1X,' X(', 11, ') = ',E16.8) 
5TOP 
END 

C==================================================================== 

5UBROUTINE FUNC(X,F,N) 
OIMEN510N X(N) 
F=<funcao a ser ot!mizada> 
RETURN 
END 



ANEXO 2 CÁLCULOS DO SIMULADOR 

1- CORRENTES DA SEÇlO DE REAÇlO 

2- CORRENTES DA SEÇlO DE RECUPERAÇlO DE PRODUTOS 

3- CORRENTES DE UTILIDADES 

4- ESPECIFICAÇOES DA fRACIONADORA PRINCIPAL 

5- PRODUTOS DA fRACIONADORA PRINCIPAL 

6- ESPECIFICAÇOES DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENO 

7- PRODUTOS DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENO 

a- ESPECIFICAÇOES DA SEPARADORA DE AROMATICOS 

9- PRODUTOS DA SEPARADORA DE AROMATICOS 



Stream 
• vapour frac. 

Temperature c 
Pressure Kg/cm2 
Molar FIOW Ksmole/n 

, Mass FIOW Kg/h 
LlqVol Flow M3/day 

I 

• 

I 

• 
I 
I 

I 
• 

Enthalpy Kcal/n 
E-Benzene mole frac. 
Styrene mole frac. 
Hydrogen mole frac. 
6enzene mole frac. 
Ethylene mole frac. 
Toluene mole frac. 
Metnane mole frac. 
H20 mole frac. 
co mole frac. 
C02 mole frac. 

Stream 
vapour frac. 
Temperature c 
Pressure Kg/cm2 
Molar FIOW Kgmole/n 
Mass FIOW Ks/n 
LlqVol FIOW M3/day 
Entnalpy Kcal/n 
E-Benzene mole frac. 
Styrene mole frac. 
Hydrogen mole frac. 
Benzene mole frac. 
Ethylene mole frac. 
Totuene mole frac. 
Metllane mote frac. 
H20 mole frac. 
co mole frac. 
C02 mole frac. 

CARGA-EBZ CARGA-VAPOR REATOR-E REATOR-
0.0000 1.0000 1 • 0000 1 • ooc 

30.00001: 110"1.7578 725.00001: 602.70D 
2.50001: 2.50001: 2.5000 2."1"1é 

32.9672 "116.317"1 "1"19.28"17 "172.72D 
3500.00001: 7500.0000" 11000.0000 10999.975 

96.5"181 180.3632 276.9113 291.233 
-140107.7057 5.20"189E+06 5.06"178E+06 5.87133E+D 

1.00001: 0.0000" 0.073"1 o. 022 
0.0000" 0.00001: 0.0000 0.039 
0.0000" 0.0000" 0.0000 O.O"'!l 
0.0000" 0.0000" 0.0000 O. DOE 
0.0000" 0.00001: 0.0000 O. OO'l 
0.00001: 0.0000" 0.0000 O. ODe 
0.00001: 0.00001: 0.0000 O. OOD 
0.0000" 1.0000" 0.92!l6 O. 87E 
0.00001: 0.0000" 0.0000 O.OOD 
0.00001: 0.0000" 0.0000 O. DOe 

CARGA-CALO CARGA-RESF CARGA-GAS CARGA-LI 
0.0597 0.0557 1.0000 O. DOU 

50.0000" 25.0000" 25.0000 25.000 
2. 1 "120 1.9"120 1.9420 1 . 94<: 

472.7200 "172.7200 26.3243 32.793 
10999.9766 10999.9766 197.2675 3351.235 

291.2337 291.2337 21.9020 90. 13, 
-1. 73060E+D6 -1.97917E+06 57786.9209 1. 37397E+D 

0.0223 0.0223 0.0024 0.319 
0.0399 0.0399 0.0035 0.572 
0.0"163 0.0"163 0.8310 D.DDD 
0.0053 0.0053 0.0054 o. 072 
0.00"18 0.0048 0.0835 0.002 
0.0022 0.0022 0.0007 0.031 
0.0008 0.0008 0.0151 0.000 
0.8759 0.8759 0.0165 O.OOD 
0.0000 0.0000 0.0006 0.000 
0.002"1 0.002"1 0.0"113 0.000 



~ Stream CARGAT1 TOPOT1 GAST1 fUNDO' 

• 
Vapour frac. O.OD46 D.OOOO 1.00DO o. OOI 
Temperatura c 24.6868 39.4735 39.4735 7D. 1 31 

• Pressure mmHg 70.0000* 70.0000 70.0000 70. DOI 

• 
Molar flow Kgmole/n 32.7939 13.3785 0.5547 , 8. 861 
Mass f!OW Kg/h 3351 • 2393 1345.7360 40.5768 , 964.921 

• LI qVo I fiOW M3/day 90.1316 37.0357 1. 1998 51 • 891 
Entnalpy Kcalln 1 • 37397E+06 -36877.1945 2366.9281 1 .45540E+I 

I 
E-Benzene mole frac. 0.3190 0.7516 0.2'128 o. o 1. 
Styrene mole frac. 0.5726 0.0139 0.0036 o. 98! 

• Hyarogen mole frac. 0.0005 0.0000 0.0317 O. DOI 

• 
Benzene mole frac. 0.0727 o. 1599 0.4385 O. DOI 
Ethylene mole frac. 0.0023 0.0002 o. 1 3'15 O. DOI 

• Toluene mole frec. 0.0314 0.0744 0.0654 O. DOI 

• 
Metnane mole frec. 0.0001 O.DDDD 0.0055 O. DOI 
H2D mole frec. O.DDD"l 0.0000 0.0246 O. DOI 
co mole frec. D.DDDD 0.0000 0.0001 O. DOI 
CD2 mole frec. 0.0009 0.0001 0.0533 D. DOI 

streem CARGAT2 TOPOT2 GAST2 fUNDO' 
vapour frec. 0.0000 0.0000 1.0000 O. DOI 
Tempereture c 39.5515 40.3"187 "10.3487 8"1. 081 
Pressure mmHg 150.0000lt 150.0000 150.0000 150.001 
Molar flow Kgmole/n 13.3785 3. 1 291 0.1107 1 o . 1 31 
Mess FIOW Kg/n 13"15.7360 261.0015 8.7293 1076.00! 
LlqVol Flow M3/aay 37.0357 7. 136 9 0.2"100 29.651 
EntnaiPY Kcal/n -36832.5663 -12"1"12.1852 "122. 1 "1"13 -3686. 08' 
E-Benzene mole frac. 0.7516 0.0325 0.005"1 o. 98' 
stvrene mole frec. 0.0139 0.0000 0.0000 O. O 1 I 
Hyarogen mole frec. 0.0000 0.0000 0.0001 o. OOI 
Benzene mole frac. o. 1599 0.65"1"1 0.8325 o. OOI 
Etnytene mole frac. O.OD02 0.0000 0.0182 o. OOI 
Toluene mole frac. 0.07"1"1 0.3130 0.13"17 o. OOI 
Methane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0002 o. OOI 
H20 mole frec. 0.0000 0.0000 0.0030 o. OOI 
co mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 o. OOI 
C02 mole frac. 0.0001 0.0000 0.0057 o. OOI 

Stream CARGAT3 TOPOT3 GAST3 fUNOOi 
Vepour frac. 0.0342 0.0000 1.0000 o. OOI 
Temperature c "lO. 3486 29.7597 29.7597 62.571 
Pressure mmHg 150.0000 150.0000 150.0000 150.001 
Molar flow Kgmole/n 3.2398 2.1513 0.0119 1 . 071 
Mass FIOW Kg/n 269.7308 168.2778 0.8268 100.62! 
LlqVol Flow M3/aay 7.3769 4.5772 0.0240 2. 77! 

I Entnalpy Kca l/h -12020.0408 -9263.581"1 39."1968 -3376. 38é 
E-Benzene mole trac. 0.0316 0.0000 0.0000 o. 09! 
Styrene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 o. 001 
Hydrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0013 o. 001 
Benzene mole frec. 0.6605 0.9900 0.8113 o. OOI 
Ethylene mole frac. 0.0007 0.0003 o. 1230 o. OOI 

I Toluene mole frac. 0.3069 0.0095 0.0026 o. 90< 
I Methane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0017 o. 00[ 

H20 mole frac. 0.0001 0.0001 0.0206 o. ODI 
co mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 o. 00[ 

I C02 mole frac. 0.0002 0.0001 0.0396 o. 00[ 
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Stream 
Vapour frac. 
Temperature c 
Pressure Kg/cm2 
Molar fiOW Kgmole/h 
Mass fiOW Kg/h 
LlqVol flow M3/day 
Entllalpy 

Stream 
Entnalpy 

Stream 
Entnalpy 

Stream 
Entllalpy 

Stream 
Vapour frac. 

Kcal/11 

Kcal/h 

Kcal/h 

Kcal/h 

' Temperature c 
Pressure Kg/cm2 
Molar Flow Kgmole/n 
Mass ftow Kg/n 
LlqVol flow M3/day 
Enthalpy Kcat/h 
E-Benzene mole frac. 
Styrene mole frac. 
Hydrogen mole frac. 
Benzene mole frac. 
Ethvlene mole frac. 
Toluene mole frac. 
Methane mole frac. 
H20 mole frac. 
co mole frac. 
C02 mole frac. 

CARGA-AGUA VAP-AGUA 
0.0000 0.0000 

25.0000 30.0000:1t 
1.9"120 5.DOOO:It 

"113.6018 663.3"186 
7"151 • "16 97 11950.2910 

179.2001 287.3858 
-3."1109"1E+06 -5."108"13E+D6 

W-COMPRESS 
"12"191.3232 

QR-T1 
1.5530"1E+D6 

QC-T1 
1.50651E+06 

GAS 
1.0000 

229.2352 
10.0000:1t 
26.32"13 

197.2675 
21.9020 

100278.2"150 
0.002"1 
0.0035 
0.8310 
0.005"1 
0.0835 
0.0007 
0.0151 
0.0165 
0.0006 
0.0"113 

Q-FORNO 
3.8282"1E+06 

QR-T2 
"1"18201.5883 

QC-T2 
"127075.8180 

VAP-TOTAL VAP-CARI 
1.DOOO:it 1 • DOI 

1"18.79"19 1"18.79• 
"1.7000 "'· 701 

663.3"186 "116 .31~ 
11950.2910 7500. ODI 

287.3858 180.36< 
2.19350E+06 1 • 3766"1E +I 

Q-RESf W-BOMI 
2"18570.6915 "'"' • 6 21 

QR-T3 
8"1855.2263 

QC-T3 
853"16."1061 



'protech's Process 
1 Date 80/01/04 

Time 21:37:16 

Slmulator HYSIM - Llcensed to Petrobras S.A. 
verslon 3861C1.51 case Name PLANTA.SIM 
Prop Pkg PR Column Name TORRE1 

**** Column lnput **** 

Number of Ideal Stages 60 
Stage 1 Pressure 70.000 
stage 60 Pressure 70.000 
Stage 1 Temperature Estlmate 63.000 
stage 60 Temperature Estlmate 70.000 
Feed stream CARGAT1 enters on stage 30 

mmHg 
mmHg 
c 
c 

Slde Llquld draw from stage 1 to stream TOPOT1 
Estlmated FIOW 60.0000 M3/day 

Slae Exchanger on stage 1 ls energy stream 
Slde Exchanger on stage 60 ls energy stream 
overhead vapour product goes to stream GAST1 
Bottom I lquld proauct goes to stream FUNOOT1 

**** Speclflcatlons **** 

OC-T1 
QR-T1 

1: Flow of the stage 1 Vapour ls to be 1.200 M3/aav 
2: component Recovery of stvrene 

In the stage 60 Llquld ls to be 0.9900 
3: Reflux Ratlo of stage 1 ls to be 10.000 



II<I::..~UL..IRIJU~ 

5.1- Modelo do reator: 

A geometria doa leitos catai lttcos dos reatores Industriais 

de desldrogenaçlo de etll-benzeno é segredo Industrial das plan

tas. Geralmente, elo empregados leitos radiais para minimizar a 

perda de carga e fac I t ltar reaqueclmento da mistura reagente. 

Oe modelos matemáticos desses reatores Introduzem almpllfl

caçOee relativas à mistura reagente e à dtepoalçlo do leito. 

No presente trabalho, a mistura reagente foi tratada como 

fluido peeudo-nomogêneo sem efeitos dispersivos radiais e axtale. 

Isso também lmpl lca em que oe parâmetros cinéticos englobam even

tual e efeitos dlfuelvoe, Inclusive oe Internos às partlcutae do 

catai teador. Todos os autores ressaltam que estes últimos efeitos 

elo pequenos, apesar do dlêmetro de partlcula grande <5mml carac

terlsttco do catatlsador sne11 105. 

Também quanto à dlepostçlo do leito, os efeitos da geometria 

Interna do reator foram Inteiramente tnciuldos nas constantes cl

nétl c as. Em todas as publl caçOes utlll zadas, Independentemente 

das configurações de leito de cada caso, as constantes foram 

aJustadas com dados Industriais. 

Tanto para os dados de 1 lteratura quanto para os de planta 

real foi utilizada geometria clllnarlca do reator, Inspirada no 

modelo do reator com fluxo emptstonado, com dlmensOes de 1.95m de 

dlêmetro <reator de Sheel e crowe> e 2m de comprimento. A porosi

dade ao leito é de 0.~55 e sua densidade efetiva é de 1300 kg/m3. 

os gráficos seguintes mostram os perfis de converslo a es

tireno, benzeno e tolueno, bem como o perfi I de temperatura ao 

longo do reator. 



o c PERFIL TÉRMICO 
~~------------------------------------------, 

610 

590 

Sheppard-Maier 

570 

550+-----------------------~----------------------~ o 1 2 

comprimento do reator (m) 

Figura 11 - Perfil térmico no reator 

CONVERSÃO A ESTIRENO 
~T------------------------------------------, 

40 

JO 
o 
OI 
Q) 
Q. 

~ 
2.0 

10 

Sheppard-Maier 

04----------------------r--------------------~ o 1 

comprimento do reator (m) 

Figura 12 - Perfil de conversão a estireno no reator 



CONVERSÃO A BENZENO 
3~------------------------------------------~ 

2 

Sheel-Crowe 

1 

0~---------------------,----------------------~ o 1 

comprimento do reator (m) 

Figura 13 - Perfil de conversão a benzeno no reator 

CONVERSÃO A TOLUENO 

2 

1 

1 

comprimento do reator (m) 

Figura 14 - Perfil de conversão a tolueno no reator 
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bllcadoa na literatura, nos trabalhoa de Sheel e crowe C5l e de 

Sheppard e Maler C2l. A tabela seguinte mostra essa comparaçlo. 

Tabela a: comparaçlo de resultados dos modelos de Sheal e crowe 
<a> e de Sheppard e Haler (b) com dados de literatura. 

dado 

1 

<a> 
( b) 

2 

<a> 
( b) 

a 

<a> 
( b) 

<a> 
( b) 

5 

<a> 
( b) 

6 

c a> 
( b) 

7 

<a> 
( b) 

8 

(a) 
( b) 

9 

<a> 
(b) 

r< entrada) 
P<reator> 

6"1B.B5°c 
2.a7 etm 

6"17. 1 e0 c 
2.73 etm 

517.78°c 
2.71 atm 

632.22°c 
1.95 etm 

623.33°c 
2."13 etm 

B28.B9°c 
1 • 88 atm 

628.89°c 
1.68 atm 

T<salda) 

593.33°c 

555.01°C 
570.71°c 

597.83°C 

55"1.97°c 
570."'6°c 

592.62°c 

55"1.13°c 
569.77°c 

555.26oc 
570.71°c 

558.33°c 

539.63°C 
555.52°c 

571.11oc 

546.70°C 
563.48°c 

56o.oo 0 c 

542.34°C 
557.99oc 

5B5.5B 0 c 

545.o6oc 
559.8o 0 c 

562.22°c 

545.06°C 
560.41°c 

----------- converslo ----------
estireno benzeno tolueno 

39.80~ 2.99~ 2.29~ 

44.6a 
39.22~ 

"10.72~ 

44.48~ 

39. 08~ 

38.35~ 

44. 11 ~ 
38.70~ 

"13.22~ 

44.6a 
39.22~ 

"12.59'Jo 

37.27'Jo 
33. 18~ 

41 . 16'Jo 

40.70~ 

35.00~ 

39. 18'Jo 

38.60'Jo 
34.87'Jo 

"13. 17'Jo 

39.92~ 

37 .21'Yo 

47.87'Jo 

39.92'Jo 
36.60'Jo 

1 .46~ 
2.58~ 

2.99~ 

1 .45~ 
2.55~ 

2.53~ 

1 .40~ 
2.45~ 

2.67~ 

1 .47~ 
2.58~ 

1 .52'Jo 

0.76'Jo 
0.78'Jo 

1 .43~ 

1.03'Jo 
1. 70'Jo 

1 .23~ 

0.86~ 

0.88~ 

, • 3"1'Jo 

0.96'Jo 
0.88~ 

, • 87'Jo 

0.9B'Jo 
1.00~ 

1 .49~ 
2.46~ 

3. 17~ 

1 .48~ 
2.44~ 

2.40~ 

1 .45~ 
2.36~ 

2.79~ 

1 .49~ 
2.46~ 

3.62'Jo 

1.00'Jo 
0.88'Jo 

3.17'Jo 

1. 21'Jo 
1. 76'Jo 

2. 13~ 

1.08~ 

0.97~ 

2.52~ 

1. 1 6'Jo 
0.95'Jo 

3.95'Jo 

1. 16'Jo 
1.07'Jo 
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que o modelo de Sheppard e Maler 6 superior ao de Sheel e Crowe. 

o erro médiO na prevlslo das conversGes de etl l-benzeno e da tem

peratura de salda do reator é de 23.9~ para o primeiro e de 27.9~ 

para o segundo. 

os erros médios elevados elo multo Influenciados pelos des

vios dos dois modelos na prevlslo da conversAo de etll-benzeno a 

benzeno e tolueno. 

o modelo de Sheppard e Maler prevê a temperatura de salda do 

reator com erro de 2.8~ e a conversAo a estireno com 10.9~; para 

o modelo de Sheel e crowe, esses erros valem 4.7~ e 8.8~. respec

tivamente. 

A prevlslo na produçlo de aromáticos Influencia o posterior 

estudo de otlmlzaçlo menos que a prevlslo de conversAo a estire

no. De qualquer modo, também as conversGes a benzeno e tolueno 

elo melhor calculadas pelo modelo de Sheppara e Maler. 

Nenhum dos dois modelos foi desenvolvido para examinar a In

fluência da presslo fora das faixas operacionais acima menciona

das, para as quais as constantes cinéticas foram aJustadas. 

os reatores Industriais modernos trabalham sob vácuo, o que 

favorece clnetlcamente a aeslàrogenaçlo e permite operaçlo com 

nivele térmicos mais baixos, garantindo maior tempo de vida Otll 

do catallsador. 

As plantas de estireno do Brasil, localizadas nos polos pe

troqulmlcos do nordeste <COPENE> e do sul <COPESUU, no parque 

Industrial de Cubatlo <companhia Brasileira de Estireno> e na re

g!lo de refino e petroqulmica de Duque ae Caxias <Petroflex> têm 

reatores antigos, sem tecnologia para operaçlo com vácuo. Trata

se de casos semelhantes aos dos dados ae 1 lteratura acima trans

critos. 
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planta de estireno da COPENE, publicados por Renault C23J e Ayres 

C24,25l para uma unidade com capacidade de 30000 tpa de estireno. 

Tabela 4: comparaçlo de resultados dos modelos de sneel e Crowe 
<a> e de sneppara e Melar <b> com dedos lnaustrlale. 

dado 

1 

<a> 
(b) 

2 

<a> 
( b) 

3 

<a> 
(b) 

<a> 
( b) 

5 

<a> 
( b) 

r< entrada) 
P<reator> 

T<ealda) 

5so 0c 

564.7o 0 c 
570.1ooc 

s11°c 

561.7soc 
565.1B 0 c 

578°C 

563.22°c 
56B.76°c 

579°C 

563.71°C 
569.21°C 

570°C 

565.36°c 
566. 12°c 

----------- converelo ----------
estireno benzeno tolueno 

43 • 1 O'fo 1. 95'fo 1. 9 O'fo 

40.49'fo 
42. 15'fo 

41.10'fo 

37.20'fo 
40.07'fo 

42.50'fo 

39.80'fo 
41.37'fo 

42.90'fo 

40.03'fo 
41.63'fo 

42.DO'fo 

36.86'fo 
41.40'fo 

1.41'fo 
, • 78'fo 

, • 50'fo 

, • , 3'fo 
, • 25'fo 

1 • BO'fo 

1.33'fo 
1.65'fo 

1.90'fo 

1.35'fo 
1 . 6 9'fo 

1 • 75'fo 

1 • 1 9'fo 
1 • 24'fo 

0.88'fo 
1.71'fo 

1 • <!O'fo 

0.69'fo 
, • 27'fo 

2.00'fo 

0.85'fo 
1 .61'fo 

, . 85'1t 

0.85'fo 
1.65'fo 

1 • 50'fo 

0.63'fo 
1 • 24'fo 

Oe dados Industriais acima foram todos obtidos para uma re-

taçlo de 2 ton<vapor d'água)/ton<etll-benzeno> na carga do rea-

tor. Eeea relaçlio fOI utilizada nos doia modelos matemáticos, tn-

ctuetve para comparaçlo com os dados ae 1 lteratura. 

Oe erros para os doia modelos elo oe seguintes: 

global 
temperatura 
convers!ies: 
-estireno 
- benzeno 
- totueno 

Sheei-Crowe 

23.2'fo 2., 
8.2'fo 

27.9'fo 
54.8'fo 

sneppard-Maier 

B.O'fo 
1.3'fo 

2 ..... 
14.8'fo 
13.4'fo 



U8 ma1ora8 arroa ~amuam ocorram na prav18ao ua cunvaraau a 

benzeno e tolueno. Da reeultadoa pera temperatura de salda do 

reator e para converalo a estireno foram melhores que os previa-

toa para oa dados de literatura. 

o modelo de Sheppard e Maler mostrou melhores resultados, 

tendo sido empregado no restante do trabalho para modelagem das 

demais seçOes da planta. 

5.2- Otlmlzaçlo do reator: 

Inicialmente foi feita otlmlzaçlo apenas do reator. Peequl-

sou-se o valor da temperatura de entrada e da quantidade de vapor 

d'água InJetado que maximizasse as vantagens econômicas da opera-

çlo do equipamento. 

No cálculo da funçlo obJetivo, foram consideradas receitas e 

custos. As receites resultam da valorlzaçlo da produçlo de estl-

reno, benzeno, tolueno e gases; os custos consideram o valor da 

matéria-prima e do consumo de energia <vapor d'água). 

os preços utl 1 1zaaos para os diferentes Insumos foram os pu-

bllcados por sundaram C16J: 

etll-llenzeno 
benzeno 
tolueno 
estireno 
energia 
condensado 
vapor 

- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 
- US$ 

0.45/kg 
o .14/kg 
o .15/kg 
1.00/kg 
18.00/106 kcal 
0.24/1000 ton 
13.5/1000 ton 

Para avallaçlo econômica dos gases produzidos, foram utlll-

zados os dados de calor de combustlo conforme Zhorov t13J: 

etll-benzeno - 9876.9 kcal/kg 
estireno - 11011.5 kcal/kg 
hidrogênio - 28669.6 kcal/kg 
benzeno 9698.4 kcal/kg 
etileno - 11271.7 kca 1/kg 
tolueno 9784.7 kcallkg 
metano - 11983.6 kcal/kg 



Seguem os resultados doe c61culoe de otlmlzaçlo do reator. 

As duas primeiras colunas referem-se à sequ6ncla de slmplex pela 

apllcaçlo do método de Box; para evoluçllo do método, as variáveis 

operacionais do reator foram normalizadas conforme as expressões: 

x1= <T-650) 
100 

(60) 

onde T é a temperatura de entrada do reator <0c> e w é a va-

zlo de vapor d'água InJetado (kg/h); x1 e x2 elo, respectivamen

te, eeeae mesmas duas variáveis normal lzadas. A normal lzaçlo lm-

pllca numa coerência de escalas entre as diferentes variáveis, 

permitindo a construçlo de figuras geométricas tio regulares 

quanto possfvel. Essa técnica garante a convergência pelo método 

de otlmlzaçlio. 

Tabela 5: Otlmlzaçlo dO reator. 

nO lteraçlio rentabilidade variáveis entrada reator 
do reator 

x, x2 (ObJetiVO) temperatura vapor d'água 

SIMPLEX 1 US$/h T(°C) kg/h 

0.000 0.000 897.24 650.00 6000.00 
0.965 0.258 937.85 746.59 6517.64 
0.258 0.965 965.25 675.88 7931.85 

SIMPLEX 10 US$/h T(°C) kg/h 

0.680 0.812 1013.07 718.00 7625.24 
0.562 1 . o 15 , o 14.96 706.29 8031.76 
0.735 1 . 177 1016.33 723.59 8355.61 

SIMPLEX 20 US$/h T(°Cl kg/h 

0.702 1 . 841 1022.52 720.30 9682.62 
0.683 1 . 914 1022.48 718.40 9828.87 
0.672 1. 780 1022.37 717.25 9560.84 

SIMPLEX 28 US$/Il T(°C) kg/h 

0.697 1. 880 1022.57 719.74 9761.16 
0.694 1. 886 1022.57 719.47 9773.95 
0.693 1 .868 1022.57 719.40 9737.85 



estireno, benzeno e tolueno pode ser Inteiramente recuperada, ou 

seJa, trabalha-se com as produçOes potenciais. 

como se verifica, o ótimo operacional do reator corresponde 

a 719.5°C na sua entrada, com lnJeçlo 2.78 kg ae vapor d'água 

para cada kg de etll-benzeno na carga. 

5.3- Otlmlzaçlo nlo-sequenclal da planta: 

Nas colunas de destllaçlo das plantas de estireno os Inter

nos consistem em diversos tipos de recheios. Praticam-se elevadas 

razOes de refluxo: 10 a 15 para a fraclonadora principal e para a 

recuperadora de etll-benzeno, e cerca de "f para a fraclonadora de 

aromáticos- dados de Renault C23l. 

Todas as colunas operam sob vácuo de aproximadamente "fO mmHg 

para a torre principal e 150 mmHg para as demais colunas como co

menta Ayres t25,24J. 

As caracterfstlcas de cada torre descritas no capitulo 3 fo

ram as que melhor se aJustaram a dados de desempenho de planta 

Industrial <anexo 2). 

Tendo o restante da p 1 anta s lmu 1 a do (f 1 gura 15), f o 1 poss r

vel aval lar a funçlo obJetivo considerando-se a eficiência de re

cuperaçlo de produtos. 

Para fazer uma aná 11 se da 1 nf I uênc 1 a dos v a 1 ores das v ar I á

vels Independentes na funçllo obJetivo e tendo em vista uma análi

se de sens 1 blll da de econôml c a <preços de produtos e energIa), f o I 

aplicado método nllo sequenclal de otlmlzaçllo da planta. 

o método consiste em otlmlzaçllo com aJuste estetlstlco de 

dedos conforme discutido no capitulo "f. 

Inicialmente foi feito mapeamento grosseiro da funçlo obJe-
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feita lnterpolaçlo com método spllne simples <anexo 3). 

Em Oltlma enéllse, o aJuste consiste em se refinar e malhe 

de mapeamento da funçlo obJetivo, permitindo local Izar com maior 

preclslo o ponto de máximo. 

Com esse método foi feita a otlmlzaçlo da planta em diversos 

casos para os quais foram variados alguns custos operacionais. As 

varlaç~es para cada caso foram as seguintes: 

caso 1 - base - o mesmo discutido anteriormente 

caso 2- US$ 0.75/kg-estlreno 

caso 3 - US$ 0.75/kg-estlreno- US$ 0.35/kg-etl l-benzeno 

caso "' - US$ 0.75/kg-âstl reno - US$ 0.35/kg-etll-benzeno 
US$ 50.00/10 kcal <energia) 

caso 5 - US$ 0.75/kg-estlreno- US$ 0.35/kg-etll-benzeno 
US$ 9.00/106 kcal <energia) 

caso 6 - US$ 50.00/106 kcal <energia) 

caso 7 - US$ 9.00/106 kcal <energia) 

obs: em todos esses casos, apenas as variáveis econômicas 

acima discriminadas foram variadas, mantendo-se constantes as de-

mais variáveis operacionais ou financeiras. 

Os resultados foram os seguintes: 

Tabela 6: Otlmlzaçlo não-sequenclal - caso 1 - base. 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 65o 0c 7oo 0c 725°c 750°C 80o 0c 

"1000 7"11 .27 80"1.90 788.6"1 731.89 "177.57 
5000 7"15."18 830.96 82"1.91 779.50 5"15.95 
6000 738.60 8"1, . 5"1 8"1"1.38 806.58 585."1"1 
7000 727.29 8"13.95 852.95 821.0"1 608.66 
8000 710.00 838.86 85"1.3"1 827.02 621.19 
9000 689.62 830.23 8"19.99 827.15 626.75 

10000 666.60 816.5"1 8"11.69 823.06 627."1"1 

rentab 11 1 aeae de planta - US$/h 



IDUGta 1: u~tmtLa~au nau-oa~uançlat - çaau ~ - rauu~au vu 
preço do estireno para usa 0.75/kg. 

temperatura de entreda do reator 

kg<vap)/h 65o 0c 7oo 0 c 12s0c 75o 0c 8oo 0c 

"000 336.81 350.99 326."0 274.82 75.96 
5000 339.83 366.66 3"8.60 303.62 , 17. 80 
6000 335.97 372.9" 359.32 318.70 139.93 
7000 328.76 373.2" 363.29 325."7 150.83 
8000 317.96 369.27 362.20 326.77 15".92 
9000 30".73 362.53 357.89 32"·"9 15".56 

10000 290.99 353.26 351.20 319.48 151.25 

rentab 1 1 1 da de da planta - US$/h 

Tabela 8: Otlmlzaçlo nao-sequenclal - caso 3 - reduçlo do 
preço do estireno para US$ 0.75/kg e do etll-ben
zeno para US$ 0.35/kg. 

kg<vap)/h 

"000 
5000 
6000 
7000 
8000 
9000 

10000 

temperatura de entrada do reator 

524.80 
526.29 
520.01 
510.16 
"96.00 
479.00 
461 . 52 

573.42 
590.46 
597.21 
597.22 
592.28 
584. 15 
572.91 

562.75 
587.87 
600.44 
605.48 
604.69 
600. 13 
592.73 

522.79 
555.96 
57".30 
583.41 
586.32 
585.03 
580.49 

rentabilidade da planta - US$/h 

3"0.96 
389.23 
416.78 
"32.18 
""0.00 
""2.72 
"41.93 

Tabela 9 - Otlmlzaçlo nao-sequencial - caso 4 - reàuçlo ao 
preço ao astl reno para US$ 0.75/kg e do etll-ben
zeno pera USS 0.35/kg. Custo energia eleva para 
US$ 50.00/106 kcal. 

kg<vap)/ll 

"'ODO 
5000 
6000 
7000 
8000 
9000 

10000 

temperatura de entrada do reator 

432.71 
426.00 
411., 8 
392. 15 
368.60 
342.03 
314.79 

491.25 
501.39 
500.37 
491.97 
478.15 
460.73 
439.97 

48"1."14 
503.39 
508.83 
505.96 
496.76 
483.29 
466.64 

447.85 
475.76 
487.64 
489.47 
484.46 
474.76 
461.39 

rentabilidade àa plante - US$/h 

274. 12 
318.86 
341 . 52 
351.03 
352.19 
347.64 
339.07 



pra~u uu aa~1ranu para u~• u.1g1K9 a uu e~••-oen-
zenu para ue• 0.35/kg. custo energia reduz para 
ust 9.00/10 kcat. 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 650°C 7oo 0c 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 550.70 596.53 584.77 543.86 359.75 
5000 554.50 615.51 61 1. 63 578.52 409.02 
6000 550.62 624.45 626.20 598.68 437.95 
7000 543.35 626.82 633.48 609.84 455.01 
8000 531.84 624.38 635.05 614.97 464.70 
9000 517.52 618.86 633.00 616.05 469.46 

10000 502.79 610.30 628.20 613.99 470.86 

rentab 11 1 dade da planta - US$/h 

Tabela 11 -Otimização não-sequenclal - caso 6 - custo da 
energia elevado para US$ 50.00/106 kcal. 

temperatura de entrada dO reator 

kg<vap>ln 650°c 7oo 0c 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 649. 13 722.70 710.26 656.96 410.74 
5000 645.08 741.25 740.63 699.27 475.58 
6000 629.94 744.78 752.75 719.93 510.39 
7000 609.31 738.42 753.76 727. 1 o 527.47 
8000 582.55 724.81 746.26 725. 12 533.36 
9000 551.70 706.44 733. 13 716.91 531.65 

10000 520.02 683.57 715.78 703.86 524.65 

rentab 11 I da de da planta - US$/n 

Tabela 12- Otimização não-sequenclal - caso 7 - custo a a 
energia reduzido para US$ 9.00/106 kc a i . 

temperatura de entrada do reator 

kg(vap)/h 65o 0c 700°C 725°c 750°C 8oo 0c 

4000 767. 11 827.98 810.59 752.97 496.37 
5000 773.57 855.37 848.86 802.03 565.7"i 
6000 769.38 868.86 870., 2 830.97 606.82 
7000 760.51 873.26 881 .27 8"i7."i7 631 ."i4 
8000 7"i5.79 871.04 884.55 855.63 645.86 
9000 727. 19 864.56 882.84 858.20 653.47 

10000 708.02 853.90 877.3"i 856."15 656.4"1 

rentab 1 1 1 aaae da planta - US$/h 
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ótimo, conforme se mostra abaixo: 

Tabela 13 - resultado doe cálculos eetatlstlcoe doe ótlmoe de 
toda a planta. 

corrida T<entrada reator> lnJeçllo de vapor rentabilidade 

caso 1 729°C 7770 kg/h US$ 854.50/h 
caso 2 702°C 6650 kg/h US$ 373.74/h 
caso 3 721°C 7200 kg/h US$ 606. 13/h 
caso 4 719°C 5850 kg/h US$ 509.40/h 
caso 5 721°C 7700 kg/h US$ 635.39/h 
caso 6 12o0c 6450 kg/h US$ 755.05/h 
caso 7 721°C 7900 kg/h US$ 884.98/h 

o principal resultado da otlmlzaç5o de toda a planta em 

relaçllo à otlmlzaçllo do reator está na diferença de valores en-

contrados para as duas variáveis Independentes e nos valores cor-

respondentes da funçao obJetivo <rentabl 1 Idade). 

A eficiência de recuperaçllo de produtos entre as diversas 

correntes da planta Implica nas seguintes perdas financeiras: 

Tabela 14 - otimização só dO reator X otimização de toda planta. 

corrida ótimo do reator ótimo da planta perdas <US$/ton carga) 

caso 1 US$ 1022.57/h US$ 854.50/h US$ 48.02/ton 
caso 2 US$ 51, . 23/ h US$ 373.74/h US$ 39.28/ton 
caso 3 US$ 756.59/11 US$ 606.13/n US$ 42.99/ton 
caso 4 US$ 832.57/h US$ 509.40/h US$ 92.33/ton 
caso 5 US$ 736.57/h US$ 635.39/11 US$ 28.91/ton 
caso 6 US$ 1095.93/h US$ 755.05/11 US$ 97.39/ton 
caso 7 US$ 1002.85/h US$ 884.98/h US$ 33.68/ton 

Na tabela acima, tem-se a rentabl 1 Idade do reator otimizado 

(primeira coluna>. logo a seguir está a rentabilidade da planta 

Inteira simulada e otlmlzada. Verifica-se diferença entre os dois 

casos, uma vez que a simulação da planta Inclui o cálculo de to-

dos os equipamentos, permitindo considerar-se uma eficiência de 

recuperação de produtos responsável pela queda de receitas. 



correntes de erros em otlmlzaçlo. Caso as variáveis tivessem sido 

fixadas nos valores Identificados na otlmlzaçlo do reator, a di-

ferença na rentabilidade em relaçlo ao ótimo da planta Implicaria 

nas perdas seguintes. 

Tabela 15 - perdas por erro de otlmlzaçlo só do reator. 

corrida rentab I I I da de ótimo perdas anuais 

caso , US$ 842.60/h US$ 854.50/h US$ 104244.00 
caso 2 US$ 362.72/h US$ 373.74/h US$ 95535.00 
caso 3 US$ 592.84/h US$ 606.13/h US$ 116420.00 
caso "' US$ 452.52/h US$ 509.40/h US$ 498269.00 
caso 5 US$ 628.55/h US$ 635.39/h US$ 59918.00 
caso 6 US$ 708.04/h US$ 755.05/h US$ 411808.00 
caso 7 US$ 877.79/h US$ 884.98/h US$ 62984.00 

Na tabela acima, a rentabilidade foi calculada para a planta 

com valores de temperatura de entrada do reator e lnJeçlo de va-

por Identificados na otlmlzaçlo do reator. Verifica-se uma perda 

média anual de US$ 225000 para os sele cenários considerados 

em relaçlo ao ótimo. 

Se o resultados da otimização para o caso 1 fossem mantidos 

constantes para os demais cenários, as perdas financeiras seriam 

da ordem de: 

Tabela 16 - perdas por otimizar apenas para um cenário. 

corrida rentabilidade ótimo perdas anuais 

caso 2 US$ 359.74/h US$ 373.74/h US$ 122640.00 
caso 3 US$ 604.60/h US$ 606.13/h US$ 13402.80 
caso "' US$ 499.76/h US$ 509.40/h US$ 84446.40 
caso 5 US$ 634.09/h US$ 635.39/h US$ 11388. DO 
caso 6 US$ 748.43/h US$ 755.05/h US$ 57991.20 
caso 7 US$ 882.76/h US$ 884.98/n US$ 19447.20 

o caso acima corresponae a se ter feito otlmlzaçlo da plan-

ta apenas para o primeiro cenário, sem ter sido feita atuallzaçlo 

para os demais casos. Esse tipo de desatual lzaçlo é comum na prá-

tlca operacional de multas unidades. 



Seguem resultados de otlmlzaçlo da planta pela aptlcaçlo do 

método elmplex de Box, de modo semelhante à otlmlzaçlo dO reator 

discutida no Item 5.2. 

Também para otlmlzaçlo da planta foi utilizada normallzaçlo 

de variáveis conforme as expressOes: 

x1= <T-650) 
100 

x2 = <w-6000 > 
2000 

Tabela , 7: Otlmlzaçlo sequenclal da planta. 

no lteraçllo rentab 111 da de variáveis entrada reator 
da planta 
(ObjetiVO) temperatura vapor d'água 

SIMPLEX 1 US$/h r< o e> kg/h 

0.000 0.000 738.73 650.00 6000.00 
0.259 0.966 792.35 675.87 7931.-lO 
0.966 0.259 822.66 746.57 6517.40 

SIMPLEX 1 , US$/h T< o e> kg/h 

0.765 0.765 854.2-l 726.53 7530.60 
0.589 0.942 849.21 708.85 788-l.OO 
0.753 0.930 854.25 725.3-l 7860.40 

SIMPLEX 21 US$/11 r< o e> kg/h 

0.798 0.888 853.50 729.77 7775.20 
0.791 0.886 854.90 729. 1 o 7772.20 
0.790 0.889 854.32 729.00 7778.20 

A otlmlzaçllo com o método slmplex foi feita por varlaçllo da 

temperatura de entrada do reator e da lnJeçllo de vapor na simula-

çllo àa planta seguindo-se o algoritmo de Box. 

o procedimento equivale a uma otlmlzaçlo àe planta existente 

com um planeJamento de experimentos baseado no método slmplex. Na 

prática Industrial, esse sistemática corresponde à denominada 

otlmlzaçlo operacional evolutiva. 



foi coneequêncla da pouca flexibilidade do simulador de proceeeoe 

na lncorporaçlo de um programa de computador para otlmlzaçlo. 

Observa-se que o ótimo é atingido com 28 lteraçOes. Para ob-

tençlo do mesmo ponto, com a mesma preclslo, a otlmlzaçlo fato-

rlal <nlo-sequenclal), exigiu uma malha de 35 pontos e posterior 

aJuste estatlstlco. 

5.5- Otlmlzaçlo com restrlçlo: 

Multas plantas de estireno apresentam restrlçAo no forno de 

superaquecimento de vapor. Nivele térmicos elevados exigem mate-

rlals especiais que elevam o Investimento Inicial. 

A slmulaçllo da planta permite facilmente a lncorporaçllo de 

restrlçOes como essa. Por exemplo, no caso de planta cuJo forno 

tem capacidade máxima de geraçllo de 10 t/h de vapor e nlvel de 

superaquecimento 1 Imitado a soo 0c, as temperaturas de entrada do 

reator e a quantidade de vapor de lnJeçl!o ficam limitadas aos va

lores do seguinte gráfico: 

Linha de restrição 
(900°C 5aida do forno) 

600~--------------~~~~~~~~~~~--------------~ 

700 

~6 ___ 1
7 n' ponto 

!500 

500 

~+--------r------~--------~------T-------~------~kgwapor) 
4 s e 7 e 9 1 okgthid.l 

figura 18: Lugar geométrico de otlmlzaçllo com restrlçl!o 



regllo que nlo se pode atingir devido à restrlçlo Imposta pelo 

forno. 

A avallaçlo da funç!io obJetivo nos pontos IndiCados sobre a 

1 lnha de restrlçlio Indica que o ótimo com restrlçlio se consegue 

com máxima lnJeç!io de vapor e máxima temperatura de entrada do 

reator: 

"' "O 

"' "O 
~ 

"15 

"' +-
c ., 
~ 

Função objetivo US$/h 
(sobre linho de restricoo) 

eooT---------------~~~~~~~~~~~~--------------~ 

600 

400 

200 

2 3 4 6 6 7 n~ ponto 

figure 17: função obJetivo sobre lugar geométrico da restrição 

Esse resultado mostra porque os prlncfplos da análIse termo-

dlnêmlca da reaçlo de desldrogenaçl!o de etll-benzeno Isolada 

coincidentemente se apl Icem na otlmlzaçlo de algumas plantas. 

A lnJeçlo da quantidade mhlma de vapor de dllulçl!o e a prá-

tlca do máximo de temperatura no reator valem para plantas que 

apresentam restrlçlio no forno superaquecedor. 

Para plantas novas, proJetadas com materiais de qualidade 

superior, é Importante pesquisar-se o ótimo global. 



CAPxTULO VI CONCLUSÕES 

Os maiores erros dos modelos de reator de desiUrogenaçlo de 

etll-benzeno ocorrem na prevlslo de conversAo a benzeno e tolueno 

por reaçGes laterais. Oe qualquer modo, a proposta ae Sheppard e 

Meler pera equaçOes de taxas de reaçlo se mostrou mais adequada 

que a de Sheel e crowe no aJuste a dedos ae reator Industrial. 

Para a otlmlzaçlo do reator foi considerada a produçlo po

tencial ae estireno e aromáticos aa corrente de saraa, além aos 

consumos de etl l-benzeno e vapor d'água. 

A lncluslo dos cálculos aos aemals equipamentos aa planta ao 

cálculo do reator permite aval ler Influência da eficiência ae re

cuperaçlo aos produtos no obJetivo ae máxima rentabll Idade aa 

unidade. 

Tanto para otlmlzaçlo ao reator Isoladamente quanto para a 

da planta, as variáveis Independentes foram a vazio ae vapor de 

lnJeçlo de vapor e a temperatura de entrada ao reator. Essas s~o 

as variáveis que controlam a conversao aos produtos deseJados, 

Influenciando mais significativamente na rentabl 1 Idade do proces

so. 

verificou-se diferença nos valores calculados para ótimo do 

reator e ótimo aa planta. ou seJa, o aJuste da planta nas conal

çOes operacionais ótimas do reator Isolado lmpl Ice em elevadas 

perdas de receita para a unidade. 

Otlmlzaçlo da Planta para diversos cenários de custos mostra 

que há um grande potencial de ganno financeiro pela pesquisa ao 

ótimo operacional. A dlsponlbll Idade de modelo matemático aa 

planta fac li I ta a slmulaçlo e a pesquisa do ótimo, constituindo

se em Instrumento útil pare nortear a operaç&o de plantas reais. 



Muitas plantas de estireno mais antigas apresentam limitação 

no forno superaquecedor de vapor d'água. Essa restrição é devida a 

aspectos de materiais de construção do equipamento. A pesquisa do 

ótimo para esses casos aponta para máxima temperatura de reação e 

máxima injeção de vapor de diluição. 

Máxima diluição com vapor d'água e máxima temperatura de 

reação correspondem também a aumento de conversão de etil-benzeno 

a estireno conforme prevê a análise termodinâmica da reação 

pode 

de 

desidrogenação isolada. Entretanto, esta análise não ser 

generalizada para um sistema reacional que inclui outras reações 

paralelas, como ocorre nos reatores industriais. Esse aspecto é 

ainda mais crítico para plantas mais modernas, onde materiais de 

construção permitem praticar condições operacionais 

correspondentes ao ótimo sem restrições da planta. 

Um aspecto a ser implementado no modelo do reator é o da 

desativação do catalisador. Para considerá-la, deve ser feito 

ajuste de dados de planta industrial: normalmente se multiplicam 

as conversões por fatores individuais de cada componente que 

dependem do tempo de campanha do catalisador. 

Na otimização da planta, verificou-se que o método sequencial 

reduz o número de avaliações necessárias. O significado prático 

desse fato é que o método simplex constitui-se num modo de 

planejamento de experimentos mais eficiente que o planejamento 

fatorial para pesquisa do ponto ótimo de plantas industriais. 
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ANEXO ~ LISTAGENS DE PROGRAMAS 

1- MODELO CINéTICO DO REATOR 

2- INTEGRADOR DAS EQUAçõES DO REATOR 

3- OTIMIZADOR PELO MéTODO DE BOX 



C REATOR DE ESTIRENO - Renato Spandrl - UNICAMP 91 

DIMENSJON X(8),DX(8),PRT(5) 
COMMON/R1/CPA(10),CPB(10),CPC(10),CPD(10) 
COMMON/R2/ADH(6),60H(6),CDH(6),DDH(6) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R~/XK(6),ER(6),XKP 

COMMON/R5/AREA 
COMMON/RB/NCOMP,NREAC,ROB,FA,FE,FATOR,DP 
CDMMON/R7/XM(10) 
COMMON/RB/FT 
OPEN(UNIT=~.FILE='STREAM.TRN',STATUS='OLD') 

OPEN(UNIT=5,FILE='ESTIRENO.DAT',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=6,FILE='USEROP.TRN',STATUS='OLD') 
OPEN(UNIT=7,FILE='PERFIL',STATUS='OLD') 

C 1- LEITURA VARIAVEIS ENTRADA DO REATOR - HYSIM 

READ<~.*)NCOMP 

C 2- TEMPERATURA DE ENTRADA- GRAUS C- SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,5)X(7) 

5 FORMAT(////////////,f20.D) 

C 3- PRESSAO DE ENTRADA----- KPA -----SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,*)X(B) 

C ~- VAZAO MOLAR------------ KMOL/H --SAlDA HYSIM PARA S.l. 

READ(~,*)FT 

C 5- FRACAO MOLAR DE CADA COMPONENTE-- SAlDA HYSIM PARA S. I. 

READ(~,10)XM(1) 

10 FORMAT(//////,F2D.O) 

DO 20 1=2,NCOMP 
20 READ(~,*)XM(I) 

C 6- LEITURA DE VARIAVEIS DO REATOR - ARQUIVO DE DADOS 

c 
c 
c 
c 
c 
c 

DIAMETRO DO REATOR 
DIAMETRO DA PARTICUlA 
POROSIDADE DO LEITO DO REATOR 
DENSIDADE APARENTE DO LEITO 
CONSTANTE DE EQUiliBRIO PARA 
VISCOSIDADE DO FLUIDO 

READ(5,*)DR,OP,E,ROB,XKP,VISC 

- M 
- GM 

- KG/M3 
MODELO GINETIGO 

- CP 



C 7- NUMERO DE REACOES DO MODELO CINETICO 

REA0(5,*)NREAC 

C 8- CONVERSAO INICIAL EM CADA REACAO 

C X(1),X(2),X(3)- RELATIVA AO ETILBENZENO 
C X(~),X(5),X(6) - RELATIVA AO VAPOR AGUA 

REA0(5,*)(X(I),I=1,NREAC) 

C 9- FATOR PRE-EXPONENCIAL EM CADA REACAO 

REA0(5,*)(XK( I) ,I =1,NREAC) 

C 10- ENERGIA DE ATIVACAO EM CADA REACAO 

REA0(5,*)(fR(I),I=1,NREAC) 

C 11- COEFICIENTES DOS POLINOMIOS DE ENTALPIA EM CADA REACAO 

c OH=A+B*T+C*T~2+0*T~3 

R E A O ( 5 , *) ( A OH ( I ) , I = 1 , NR E A C ) 
REA0(5,*)(BDH( I ),1=1,NREAC) 
REA0(5,*)(COH( I ),1=1,NREAC) 
REA0(5,*)(00H( I), 1=1,NREAC) 

- KCAL/KMOL 

C 12- COEFICIENTE DOS POLINOMIOS DE CALOR ESPECIFICO 
C DE CADA COMPONENTE - KCAL/KMOL/K 

REA0(5,*)(CPA( I ),1=1,NCOMP) 
REAO ( 5, *)(C PB ( I ) , I = 1 , NC OMP) 
REA0(5,*)(CPC( I) ,I =1,NCOMP) 
REA0(5,*)(CPD(I),I=1,NCOMP) 

C 13- MASSA MOLAR DE CADA COMPONENTE - G/GMOl 

REA0(5,*)(PM(I ), 1=1,NCOMP) 

C 14- DADOS DA INTEGRACAO RUNGE-KUTTA 

READ(5,*)(PRT( I), 1=1 ,5) 

15- CAlCULO DA VAZAO MASSICA DE ETILBENZENO E AGUA- KG/H 

FE=FT*PM(1)*XM(1) 
FA=FT*PM(S)*XM(S) 

C 16- ARfA DA SECAO TRANSVERSAl - M2 

AREA=3.i416*DR**2/4. 



C 17- REYNOLDS DO ESCOAMENTO - CORRIGE AREA PARA CM2 E YISC PARA 

RE=<FE+FA)/3.6/AREA~DP/VISC/100. 

C 18- CALCULO DO FATOR DE ATRITO 

FATOR=(1-E)/E~~3~(150.~(1-E)/RE+1.75) 

C 19- CALCULO DA YAZAO MOLAR DE ETILBENZENO E AGUA - KMOL/S 

FE=FE/3600/PM(1) 
FA=FA/3600/PM(B) 

C 20- TEMPERATURA ABSOLUTA DE ENTRADA DO REATOR 
C 21- PRESSAO DE ENTRADA 00 REATOR KGF/CM2 

X(7)=X(7)+273.15 
X(S)=X(B)/98.0665 

C 22- INTEGRACAO DO SISTEMA OE EQUACOES 

CALL RUNGE(PRT,X,OX,B) 

C 23- IMPRESSAO SAlDA DO REATOR PARA ARQUIVO DO HYSIM 

C a- TEMPERATURA - GRAUS C 

T=X(7)-273.15 

C b- YAZAO MOLAR - KMOL/H 

FT=FT~3600. 

C c- DADOS DO HYSIM- NS= NUMERO DE CORRENTES DE SAlDA 
C NTIP= TIPO DE CORRENTE (MATERIAL=1) 
C NV= TIPO DE VAZAO <MOLAR=1) 

NS=1 
NTIP=1 
NV=1 

WRITE(6,30)NS,NTIP,T,X(8) 
30 FORMAT(I1,/,11,/,E12.5,/, 'C',/,E12.5,/, 'KG/CM2') 

WRITE(6,40)NV,FT 
40 fORMAT(I1,/,E12.5,/'KMOl/H') 

DO 50 1=1,10 
50 WRITE(6,60)XM(I) 
60 FORMAT(E12.5) 

END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SUBROUTINE DERIVADA(X,DX,NDIM) 
DIMENSION X(NDIM),0X(NDIM),R(6),DH(6) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R5/AREA 
COMMON/R6/NCOMP,NREAC,ROB,fA,fE,fATOR,DP 
COMMON/R7/XM(10) 
COMMON/RS/fT 

C CALCULA DERIVADAS: 

C 1- BALANCDS MATERIAIS - CONVERSAO EM CADA REACAO/M 

CALL XMOLAR(NREAC,NCOMP,X,fE,fA,XM,fT) 
CALL TAXA(NREAC,NCOMP,X(8),X(7),XM,R) 
DX(1)=R(1)*AREA*ROB/fE 
DX(2)=R(2)*AREA*ROB/fE 
DX(3)=R(3)*AREA*ROB/fE 
DX(~)=R(~)*AREA*ROB/fA 

DX(5)=R(5)*AREA*ROB/fA 
DX(6)=R(6)*AREA*ROB/fA 

C 2- BALANCO ENERGETICO - GRAUS K/M 

CALL CP(NCOMP,fT,XM,X(7),WCP) 
CALL DELTAH(NREAC,X(7),DH) 
DX(7)=-fE*(DX(1)*DH(1)+DX(2)*DH(2)+DX(3)*DH(3)) 
DX(7)=DX(7)-fA*(DX(4)*DH(4)+DX(5)*DH(5)+DX(6)*DH(6)) 
DX(7)=DX(7)/WCP 

C 3- QUEDA DE PRESSAO - ATM/M 

CALL DELP(NCOMP,XM,X(8),X(7),fT,ROG,U) 
DX(8)=-fATOR*ROG*U**2/DP/1012928.*100. 

RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE IMPRESSAO(Z,X,NDIM) 
DIMENSION X(NDIM) 
COMMON/R7/XM(10) 

C IMPRESSAO DO PERfiL DO REATOR- COMPOSICAO-TEMPERATURA-PRESSAO 

T=X(?)-273.15 
WR I TE ( *, 1 D ) Z, ( XM ( I ) , I = 1 , 1 O ) , T , X ( 8) 
WRITE(7,10)Z,(XM( I), 1=1 ,1D),T,X(8) 

10 f0RMAT(1X,14(E12.5, ', ')) 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------
SU6ROUTINE CP(NCOMP,FT,XM,T,WCP) 
COMMON/R1/CPA(10),CP6(10),CPC(10),CPD(10) 
DIMENSION XM<NCOHP) 

C CALCULO DO FLUXO TERMICO - KCAL/S/K 

WCP=D. 
DO 10 1=1,NCOMP 

10 WCP=WCP+XM(I)*FT*(CPA(I)+CP6(1 )*T+CPC(I)*T**2+CPD(I)*T**3) 
RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SU6ROUTINE DELTAH(NREAC,T,DH) 
COMMON/R2/ADH(6),6DH(6),CDH(6),DDH(6) 
DIMENSION DH(NREAC) 

C CALCULO DA ENTALPIA DE CADA REACAO - KCAL/KMOL 

DO 10 1=1,NREAC 
10 OH( I )=ADH(I)+BDH(I)*T+CDH(I)*T**2+DDH(I)*T**3 

RETURN 
END 

c--------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE DELP(NCOMP,XM,P,T,FT,ROG,U) 
COMMON/R3/PM(10) 
COMMON/R5/AREA 
DIMENSION XM(NCOMP) 

MASSA MOLAR MEDIA OA MISTURA GASOSA 

XMW=O. 
DO 10 1=1,NCDMP 

10 XMW=XMW+XM(I)*PM(I) 

C MASSA ESPECIFICA DA MISTURA GASOSA - G/CM3 

ROG=P*XMW/82.3/T 

C CALCULO DA VELOCIDADE SUPERFICIAL - CM/S 

U=FT*10DO.*XMW/ROG/AREA/1E4 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SUBROUTINE XMOLAR(NREAC,NCOMP,X,fE,FA,XM,fT) 
DIMENSION X(NREAC+2l,XM(NCOMPl 

C CALCULA VAZOES MOLARES DE CADA COMPONENTE COM BASE 
C NAS CONVERSOES DE ETILBENZENO E VAPOR AGUA 

XM(1 )=fE*(1 .-X(1 )-X(2)-X(3)) 
XM(2)=fE*X(1) 
XM(3)=fE*X(1)-FE*X(3)+2.*fA*X(~)+3.*fA*X(5)+FA*X(6) 

XM(~)=FE*X(2) 

XM(5)=fE*X(2)-.51rfA*X(~) 

XM(6)=FE*X(3) 
XM(7)=FE*X(3)-FA*X(5) 
XM(8)=FA*(1,-X(~)-X(5)-X(6)) 

XM(9)=FA*X(~)+FA*X(5)-FA*X(B) 

XM(1D)=FA*X(B) 

C NORMALIZA AS VAZOES MOLARES A FRACOES MOLARES 

FT=D. 
DO 1 O I = 1 , NCOMP 

10 FT=FT+XM(I) 
DO 2D 1=1,NCOMP 

20 XM(I)=XM(I)/fT 
RETURN 
END 

c---------------------------------------------------------------------
SUBROUTINE TAXA(NREAC,NCOMP,P,T,XM,R) 
COMMON/R~/XK(B),ER(B),XKP 

DIMENSION XM(NCOMP),R(NREAC) 

C CALCUlA TAXA DE CADA UMA DAS REACOES - KMOL/KG/S 

DO 10 1=1,NREAC 
1D R(I)=XK(I)*EXP(-ER(I)/T) 

R(1)=R(1)1r(P*XM(1)-P*P/XKP*XM(2)*XM(3)) 
R(1)=R(1)/(P*XM(1)+(100.*P*XM(2))**2) 
R(2)=R(2)*P*XM(1) 
R(3)=R(3l*P*XM(1) 
R(~)=R(~)*P*P*XM(8)*XM(5) 

R(5)=R(5)*P*P*XM(8)*XM(7) 
R(6)=R(6)1r(P/T)**3*XM(8)*XM(9) 
RETURN 
END 



c--------------------------------------------------------------------· 
SU6ROUTINE RUNGE(PRT,Y,DERY,NDIM) 
DIMENSION Y(NDIM),OERY(NDIM),AUX(8,12),A(~),6(~),C(~),PRT(5) 

C 1- INICIALIZACAO DE COEFICIENTES RUNGE-KUTTA-GILL 

A(1)=0.5 
A(2)=0.2928932 
A(3)=1. 707107 
A(~)=0.1666667 

6(1)=2. 
6(2)=1. 
6(3)=1. 
6(~)=2. 

C<1 )=0 .5 
C(2)=0.2928932 
C(3)=1.707107 
C(~)=0.5 

C 2- ATUALIZACAO DO INTERVALO DE INTEGRACAO ENTRE IMPRESSOES 

100 X=PRT(1) 
XFIM=PRT(1)+PRT(2) 
H=PRT(3) 

C 3- VALOR INICIAL DA FUNGAO E DERIVADA 

CALL DERIVAOA(Y,OERY,NDIM) 
CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIM) 

C ~- INICIALIZACAO DA MATRIZ AUXILIAR: 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 

LINHA , -> VALOR DA 
LINHA 2 -> VALOR DA 
LINHA 3 -> VARIAVEL 
LINHA 4 -> VALOR DA 
liNHA 5 -> VALOR DA 
liNHA 6 -) VALOR DA 
LINHA 7 -> VARIAVEL 

DO 1 I =1,NDIM 
AUX(1,1 )=Y( I) 
AUX(2,1 )=DERY( I) 

1 AUX(3,1)=0. 

FUNGAO NO INICIO DO INTERVALO 
DERIVADA NO INICIO DO INTERVALO 
AUXILIAR SEMPRE ZERADA NO FINAL 
FUNGAO NO FIM DO INTERVALO 2h 
FUNGAO NO FIM DO INTERVALO h 
DERIVADA NO FIM DO INTERVALO h 
AUXIliAR PARA TESTE DE PRECISAO 

DE 
DE 

C 5- ACELERACAO DO METODO - TENTA INTEGRACAO COM PASSO 2h 

H=H+H 

IGERAL=-1 
IPASSO=D 

I MPRESSAI 
I MPRESSAI 



C 6- COMPATIBILIDADE DO INTERVALO DE INTEGRACAO 2h COM O DE IMPREl 

lfiM=O 

3 00 "i 1=1,NDIM 
"i AUX(7, I )=D.OBBBBBB7~0ERY(I) 

lf((X+H-XfiM)~H)8,6,5 

5 H=XfiM-X 
B I f IM= 1 

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

8 ITESTE=D 

C B- VARIAVEL IPASS0=1,2 CONTROLA PARA INTEGRAR SOBRE METADE 1 E 
C PONTO DE RETORNO PARA NOVAS INTEGRACOES COM PASSO REDUZIDO 

8 IPASSO=IPASS0+1 

C S- NUCLEO DA INTEGRACAO RUNGE-KUTTA-GILL 

J=1 
10 AJ=A(J) 

BJ=6(J) 
CJ=C(J) 
00 11 I = 1 , NO IM 
R1=H"'0ERY(I) 
R2=AJ1r(R1-BJ~AUX(3, I)) 
Y(I)=Y(I)+R2 
R2=R2+R2+R2 

11 AUX(3, I )=AUX(3, I )+R2-CJ~R1 
I f ( J -.q ) 1 2 , 1 5 , 1 5 

12 J=J+1 
1 f< J -a> 13, 14, 1::1 

13 X=X+.5"'H 
14 CALL DERIVAOA(Y,DERY,NOIM) 

GO TO 1 O 

15 I f( ITESTE)16,16,20 

C 10- INTEGRACAO SOBRE METADE 1 

16 DO 17 1=1,NDIM 
17 AUX(4,1)=Y(I) 

ITESTE=1 
IPASSO=IPASSO+IPASS0-2 

18 IGERAL=IGERAl+1 
X=X-H 



C 11- REDUCAO DO PASSO DE INTEGRACAO 

H=0.5*H 
DO 19 I =1,NDIM 
Y( I )=AUX(1,1) 
DERY(I)=AUX(2,1) 

19 AUX(3, I )=0. 
GO TO 9 

C 12- INTEGRACAO SOBRE METADE 2 

20 IMOD=IPASS0/2 
lf(IPASSO-IMOD-IM00)21,23,21 

21 CALL DERIVAOA(Y,DERY,NDIM) 
DO 22 1=1,NDIM 
AUX(5, I )=Y( I) 

22 AUX(6, I)=DERY(I) 
GO TO 9 

C 13- TESTE DE PRECISAO SOBRE RESULTADO DE INTEGRACAO COM n e 2n 

23 DELT=D. 
DO 2"1 I = 1 , NO IM 

24 DELT=DELT+AUX(7,1)*ABS(AUX(4,1)-Y(I)) 

IF(DELT-PRT(4))28,28,25 

C 14- REDUCAO DO PASSO CASO PRECISAO NAO TENHA SIDO ATINGIDA 

25 I f( IGERAL.LT.10)GOTO 26 
WRITE(*,*)'OIVIOIU O PASSO MAIS DE DEZ VEZES' 
STOP 

26 DO 27 1=1,NOIM 
27 A U X ("', I ) =A U X ( 5, I ) 

IPASSO=IPASSO+IPASS0-4 

C 15- VOLTA MEIO PASSO 

X=X-H 
IFIM=O 
GO TO 18 

C 16- CONTINUACAO SE A PRECISAO FOI ATINGIDA 

28 CALL OERIVAOA(Y,DERY,NOIM) 

C 17- INICIALIZACAO SEMELHANTE A DO LABEL 3- AUX(3,1) AUTOMATICAi 
C E ZERADO DURANTE NUCLEO DE INTEGRACAO 

DO 28 I = 1 , NO IM 
AUX(1, I )=Y( I) 

29 AUX(2,1)=0ERY(I) 



C 18- CONTROLE 00 FIM 00 PASSO OE IMPRESSAO 

lf(lfiM)32,32,~0 

C 19- AINDA NAO ATINGIDO PONTO DE IMPRESSAO - ACELERA METOOO 

32 IGERAL=IGERAL-1 
IPASSO=IPASS0/2 
H=H+H 

C 20- ACELERA APENAS ATE O PASSO ORIGINAL 

lf(IGERAL)3,33,33 
33 IMOD=IPASS0/2 

lf(IPASSO-IMOO-IM00)3,3~,3 

3~ IF(OELT-PRT(~))35,35,3 

35 IGERAL=IGERAL-1 
IPASSO=IPASS0/2 
H=H+H 
GO TO 3 

C 21- IMPRESSAO E PROSSEGUIMENTO DA INTEGRACAO 

~O CONTINUE 

PRT( 1 )=PRT( 1 )+PRT(2) 
IF(PRT(1).GE.PRT(5)) GO TO 50 
GO TO 100 

50 CALL IMPRESSAO(X,Y,NDIM) 
RETURN 
END 



C 1- DECLARACAO DE VARIAVEIS 

DIMENSION X(3,2),XCEN(2),XREF(2),XCON(2),XEX(2),XA(2),f(3) 

C 2- NUMERO DE VARIAVEIS INDEPENDENTES ---- N 
C NUMERO DE ITERACOES MAXIMO ----------- ITMAX 

OPEN(UNIT=5,FILE='OTIMIZ.DAT',STATUS='OLO') 
REA0(5,*)N 
ITMAX=200 

C 3- NUMERO DE VERTICES DO SIMPLEX ------- N1 

N1=N+1 

C 4- COEFICIENTE DE REFLEXAO ------------ GAMAR 
C COEFICIENTE DE EXPANSAO ------------ GAMAE 
C COEFICIENTE DE CONTRACAO ----------- GAMAC 

GAMAR=1. 
GAMAE=2. 
GAMAC=.5 

C 5- PRECISAO - EPS 

READ(5,*)EPS 

C B- LATERAL DO SIMPLEX - A 

A=1. 

C 7- CALCULO DAS COORDENADAS DOS VERTICES DO SIMPLEX 

100 

105 
110 

c 

150 

Q=(A/FLOAT(N)/(2.**.5))*(FLOAT(N+1.)**·5-1.) 
P=(A/FLOAT(N)/(2.**.5))*(FLOAT(N+1)**.5+FLOAT(N)-1.) 

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

00 , 1 o 1=2,N1 
NN=I-1 
DO , 1 o J = 1 , N 
IF(NN.NE.J)GO TO 105 
X(I,J)=P 
GO TO 11 o 
X(I,J)=Q 
CONTINUE 

S- CALCULO DA FUNCAO NOS VERTICES 

ITR=O 

DO 154 1=1,N1 
DO 152 J = 1 , N 

89 



J O C: ~A \ V I • ~ \ I , V I 

CALL FUNC(XA,FU,N) 
f(l)=fU 

154 CONTINUE 

C 9- IMPRESSAO DAS COORDENADAS DOS VERTICES E VALOR DA FUNGAO 

155 ITR=ITR+1 
ICT=D 
lf(ITR.LT.ITMAX) GD TO 158 
WRITE(:t,6)1TMAX 

6 FORMAT(//,1X,' NAO CONVERGE EM ',15,' ITERACOES') 
STOP 

158 WRITE(:t,7)1TR 
7 FORMAT<I/,1X,'ITERACAO ',13) 

DO 160 J=1 ,N1 
16 O WR I TE ( * , :t) (X ( J , I ) , I = 1 , N) , f ( J ) 

C 1D- PESQUISA DE VERTICES DE MAXIMO E MINIMO DO SIMPLEX 

FHI=f(1) 
FLO=f(1) 
I H I= 1 
IL0=1 
DO 163 1=1,N1 
lf(f(I).LE.FHI)GO TO 162 
FHI=f(l) 
IHI=I 
GO TO 163 

162 lf(f( I ).GE.FLO)GO TO 163 
FLO=f( I) 
I LO= I 

163 CONTINUE 

C 11- CALCULO DO CENTROIDE E VALOR DA FUNGAO NO MESMO 

170 DO 180 J=l,N 
SUM=O. 
DO 175 1=1,N1 
I f (I . E Q • I lO) G O TO i75 
SUM=SUM+X(I ,J) 

175 CONTINUE 
180 XCEN(J)=SUM/FLOAT(N) 

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

C 12- REflEXAO DO SIMPLEX 

DO 19D J=1 ,N 
19D XREf(J)=XCEN(J)+GAMAR:t(XCEN(J)-X(IlO,J)) 



vALL ru~v\~"~r.ru.~J 

FREF=FU 

C 13- TESTE DO SIMPLEX REFLETIDO 

C 13.A- DESVIA PARA CASO DE EXPANSAO 

IF(FREF.GE.FHI)GO TO 2i0 

C 13.6- DESVIA PARA CASO DE CONTRACAO 

DO 207 1=1,N1 
IF(FREF.GT.F(I))GO TD 208 

207 CONTINUE 
GO TO 215 

C 13.C- SUBSTITUI MAXIMO PELO REFLETIDO 

208 DO 210 J=1 ,N 
210 X(ILO,J)=XREF(J) 

F(ILO)=FREF 
GO TO 300 

C 14.C- TESTA TIPO OE CONTRACAO 

215 IF(FREF.GT.FLO)GO TO 221 

DO 220 J=1,N 
220 XCON(J)=XCEN(J)+GAMAC*(X(ILO,J)-XCEN(J)) 

GO TO 223 

221 DO 222 J=1 ,N 
222 XCON(J)=XCEN(J)+GAMAC*(XREF(J)-XCEN(J)) 

223 CALL FUNC(XCON,FU,N) 
FCON=FU 

lf(FCON.GT.FLO.ANO.FCON.GT.FREf)GO TO 230 

C 14.0- CASO EXTREMO EM QUE NAO CONSEGUIU MELHORAR 

D0225J=l,N 
DO 225 1=1,N1 

225 X ( I , J ) = (X ( I , J )+X ( I H I , J )) /2. 
ICT=1 
GO TO 300 

C 14.E- CONTRACAO BEM SUCEDIDA 

230 DO 235 J=1,N 
235 X(ILO,J)=XCON(J) 

f( ILO)=FCON 
GO TO 300 



... • .,.r- \IMW\1 Ut;;;. J;.J\rARWAU 

2"10 DO 2"15 J=1,N 
2"15 XEX(J)=XCEN(J)+GAMAE*(XREf(J)-XCEN(J)) 

CALL FUNC<XEX,fU,N) 
fEX=fU 
lf(FEX.GT.fREf)GO TO 255 

c 1"1.G- EXPANSAO fALHA 

DO 250 J = 1 , N 
250 X( ILO,J)=XREf(J) 

f(ILO)=FREF 
GO TO 300 

c 1"1.G- EXPANSAO BEM SUCEDIDA 

255 DO 260 J = 1 , N 
260 X(ILO,J)=XEX(J) 

f(ILO)=fEX 

C 15- CRITERIO PARA ACEITACAO DE PARADA 

300 51=0. 
52=0. 
O O 3 05 I = 1 , N 1 
51=51+F(I) 

3D5 52=52+F(I )**2 
5UM=ABS((52-S1*51/FLOAT(N1))/FLOAT(N1)) 
E=5QRT(SUM) 
lf(E.LT.EPS)GO TO 1000 
lf(ICT.GT.O)GO TO 150 
GO TO 155 

1000 WRITE(*,12)FHI 
12 FORMATC/,1X,' VALOR OTIMO DA FUNCAO = ',E16.8) 

WRITE(*,13) 
13 FORMAT</,1X,' VAlOR OTIMO DAS VARIAVEIS',/) 

DO 1005 I =1 ,N 
1DD5 WRITE(*,1"1)1,X(N1,1) 

1"1 FORMAT(/,1X,' X(', 11, ') = ',E16.8) 
5TOP 
END 

C==================================================================== 

5UBROUTINE FUNC(X,F,N) 
OIMEN510N X(N) 
F=<funcao a ser ot!mizada> 
RETURN 
END 



ANEXO 2 CÁLCULOS DO SIMULADOR 

1- CORRENTES DA SEÇlO DE REAÇlO 

2- CORRENTES DA SEÇlO DE RECUPERAÇlO DE PRODUTOS 

3- CORRENTES DE UTILIDADES 

4- ESPECIFICAÇOES DA fRACIONADORA PRINCIPAL 

5- PRODUTOS DA fRACIONADORA PRINCIPAL 

6- ESPECIFICAÇOES DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENO 

7- PRODUTOS DA RECUPERADORA DE ETIL-BENZENO 

a- ESPECIFICAÇOES DA SEPARADORA DE AROMATICOS 

9- PRODUTOS DA SEPARADORA DE AROMATICOS 



Stream CARGA-EBZ CARGA-VAPOR REATOR-E REATOR-
apour frac. 0.0000 1.0000 1 • 0000 1 • ooc 
emperature c 30.00001: 110"1.7578 725.00001: 602.70D 
ressure Kg/cm2 2.50001: 2.50001: 2.5000 2."1"1é 
o lar FIOW Ksmole/n 32.9672 "116.317"1 "1"19.28"17 "172.72D 
ass FIOW Kg/h 3500.00001: 7500.0000" 11000.0000 10999.975 
lqVol Flow M3/dav 96.5"181 180.3632 276.9113 291.233 
nthalpy Kcal/n -140107.7057 5.20"189E+06 5.06"178E+06 5.87133E+D 
-Benzene mole frac. 1.00001: 0.0000" 0.073"1 o. 022 
tyrene mole frac. 0.0000" 0.00001: 0.0000 0.039 
ydrogen mole frac. 0.0000" 0.0000" 0.0000 O.O"'!l 
enzene mole frac. 0.0000" 0.0000" 0.0000 O. DOE 
thylene mole frac. 0.0000" 0.00001: 0.0000 O. OO'l 
oluene mole frac. 0.00001: 0.0000" 0.0000 O. ODe 
letnane mole frac. 0.00001: 0.00001: 0.0000 O. OOD 
120 mole frac. 0.0000" 1.0000" 0.92!l6 O. 87E 
o mole frac. 0.00001: 0.0000" 0.0000 O.OOD 
:02 mole frac. 0.00001: 0.0000" 0.0000 O. DOe 

Stream CARGA-CALO CARGA-RESF CARGA-GAS CARGA-LI 
'apour frac. 0.0597 0.0557 1.0000 O. DOU 
·emperature c 50.0000" 25.0000" 25.0000 25.000 
•ressure Kg/cm2 2. 1 "120 1.9"120 1.9420 1 . 94<: 
lo 1 a r FIOW Kgmole/n 472.7200 "172.7200 26.3243 32.793 
lass FIOW Ks/n 10999.9766 10999.9766 197.2675 3351.235 
. I qVo I FIOW M3/day 291.2337 291.2337 21.9020 90. 13, 
:ntnal PV Kcal/n -1. 73060E+D6 -1.97917E+06 57786.9209 1. 37397E+D 
:-Benzene mole frac. 0.0223 0.0223 0.0024 0.319 
ityrene mole frac. 0.0399 0.0399 0.0035 0.572 
tydrogen mole frac. 0.0"163 0.0"163 0.8310 D.DDD 
lenzene mole frac. 0.0053 0.0053 0.0054 o. 072 
:tny 1 ene mole frac. 0.00"18 0.0048 0.0835 0.002 
·o 1 uene mole frac. 0.0022 0.0022 0.0007 0.031 
letllane mole frac. 0.0008 0.0008 0.0151 0.000 
120 mole frac. 0.8759 0.8759 0.0165 D.OOD 
;o mole frac. 0.0000 0.0000 0.0006 0.000 
:o2 mole frac. 0.002"1 0.002"1 0.0"113 0.000 



Stream CARGAT1 TOPOT1 GAST1 fUNDO' 
lapour frac. O.OD46 D.OOOO 1.00DO o. OOI 
remperature c 24.6868 39.4735 39.4735 7D. 1 31 
>ressure mmHg 70.0000* 70.0000 70.0000 70. DOI 
101 ar flow Kgmole/n 32.7939 13.3785 0.5547 , 8. 861 
1ass f!OW Kg/h 3351 • 2393 1345.7360 40.5768 , 964.921 
.JqVol fiOW M3/day 90.1316 37.0357 1. 1998 51 • 891 
~ntnalpy Kcalln 1 • 37397E+06 -36877.1945 2366.9281 1 .45540E+I 
~-Benzene mole frac. 0.3190 0.7516 0.2'128 o. o 1. 
ltyrene mole frac. 0.5726 0.0139 0.0036 o. 98! 
1varogen mole frac. 0.0005 0.0000 0.0317 O. DOI 
3enzene mole frac. 0.0727 o. 1599 0.4385 O. DOI 
~tnylene mole frac. 0.0023 0.0002 o. 1 3'15 O. DOI 
ro1uene mole frec. 0.0314 0.0744 0.0654 O. DOI 
1etnane mole frec. 0.0001 0.0000 0.0055 O. DOI 
120 mole frec. O.OOO"l 0.0000 0.0246 O. DOI 
;o mole frec. 0.0000 0.0000 0.0001 O. DOI 
;o2 mole frec. 0.0009 0.0001 0.0533 O. DOI 

streem CARGAT2 TOPOT2 GAST2 fUNDO' 
iapour frec. 0.0000 0.0000 1.0000 O. DOI 
rempereture c 39.5515 40.3"187 "10.3487 8"1. 081 
>res5ure mmHg 150.0000lt 150.0000 150.0000 150.001 
1o ler flow Kgmole/n 13.3785 3. 1 291 0.1107 1 o . 1 31 
1855 FIOW Kg/n 13"15.7360 261.0015 8.7293 1076.00! 
LlqVol Flow M3/aay 37.0357 7. 136 9 0.2"100 29.651 
~ntnaiPY Kcal/n -36832.5663 -12"1"12.1852 "122. 1 "1"13 -3686. 08' 
~-Benzene mole frac. 0.7516 0.0325 0.005"1 o. 98' 
stvrene mole frec. 0.0139 0.0000 0.0000 O. O 1 I 
-tydrogen mole frec. 0.0000 0.0000 0.0001 O. DOI 
Benzene mole frac. o. 1599 0.65"1"1 0.8325 o. OOI 
Etnytene mole frac. 0.0002 0.0000 0.0182 o. OOI 
roluene mole frac. 0.07"1"1 0.3130 0.13"17 o. OOI 
'1ethane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0002 o. OOI 
"120 mole frec. 0.0000 0.0000 0.0030 O. DOI 
;o mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 o. OOI 
~02 mole frac. 0.0001 0.0000 0.0057 O. DOI 

Stream CARGAT3 TOPOT3 GAST3 fUNOOi 
~epour frac. 0.0342 0.0000 1.0000 O. DOI 
remperature c "lO. 3486 29.7597 29.7597 62.571 
>re55ure mmHg 150.0000 150.0000 150.0000 150.001 
'1o 1 a r flow Kgmole/n 3.2398 2.1513 0.0119 1 . 071 
1855 FIOW Kg/n 269.7308 168.2778 0.8268 100.621 
L I qV o I Flow M3/day 7.3769 4.5772 0.0240 2. 77! 
::ntnalpy Kca l/h -12020.0408 -9263.581"1 39."1968 -3376. 38é 
::-Benzene mole trac. 0.0316 0.0000 0.0000 o. 09! 
ltyrene mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 O. DOI 
iydrogen mole frac. 0.0000 0.0000 0.0013 O. DOI 
3enzene mole frec. 0.6605 0.9900 0.8113 O. DOI 
::tnytene mole frac. 0.0007 0.0003 o. 1230 O. DOI 
roluene mole frac. 0.3069 0.0095 0.0026 o. 90< 
1ethane mole frac. 0.0000 0.0000 0.0017 o. OOI 
120 mole frac. 0.0001 0.0001 0.0206 o. OOI 
~o mole frac. 0.0000 0.0000 0.0000 o. OOI 
;o2 mole frac. 0.0002 0.0001 0.0396 o. 00[ 



Stream 
lapour frac. 
remperature c 
'ressure Kg/cm2 
1olar flow Kgmole/h 
1ass f 1 ow Kg/h 
.lqVol flow M3/day 
:ntnalpy Kcal/h 

Stream 
:ntnalpy KCSI/h 

Stream 
:ntnalpy Kcal/h 

Stream 
:ntna 1 py KCal/h 

Stream 
lapour frac. 
·emperature c 
>ressure Kg/cm2 
lolar flow Kgmole/11 
lass ftow Kg/n 
.lqVol flow M3/day 
:nthalpy Kcat/h 
:-Benzene mole frac. 
ityrene mole frac. 
lydrogen mole frac. 
lenzene mole frac. 
'thvlene mole frac. 
·oluene mole trac. 
letnane mole frac. 
120 mole frac. 
:o mole frac. 
:02 mole frac. 

CARGA-AGUA 
0.0000 

25.0000 
1.9<J20 

<J13.6018 
7<J51 • <J6 97 

179.2001 
-3.<J109<JE+06 

W-CDMPRESS 
<J2<J91.3232 

QR-T1 
1.553D<JE+DB 

QC-T1 
1.50651E+D6 

VAP-AGUA 
0.0000 

30.0000* 
5.0000* 

663.3<J86 
11950.2910 

287.3858 
-5.<J08<J3E+06 

Q-FORNO 
3.8282<JE+D6 

QR-T2 
<J<J8201.5883 

QC-T2 
<J27075.8180 

GAS 
1.0000 

229.2352 
10.0000* 
26.32<J3 

197.2675 
21.9020 

100278.2<J50 
0.002<J 
0.0035 
0.8310 
0.005<J 
0.0835 
0.0007 
0.0151 
0.0165 
0.0006 
O.O<J13 

VAP-TOTAL 
1.0000* 

1<J8.79<J9 
<J.7000 

663.3<J86 
11950.2910 

287.3858 
2.19350E+OB 

Q-RESf 
2<J8570.6915 

QR-T3 
8<J855.2263 

QC-T3 
853<JB.<J061 

VAP-CARI 
1 • OOI 

1<J8.79• 
.q. 701 

<J16 .31~ 
7500. ODI 

180.36< 
1 • 3766<JE +I 

W-BOMI 
.q.q. 621 



otech's Process 
ate B0/01/04 
lme 21:37:16 

Slmulator HYSIM - Llcensed to Petrobras S.A. 
verslon 3861C1.51 case Name PLANTA.SIM 
Prop Pkg PR Column Name TORRE1 

**** Column lnput **** 

Number of Ideal Stages 60 
Stage 1 Pressure 70.000 
stage 60 Pressure 70.000 
Stage 1 Temperature Estlmate 63.000 
stage 60 Temperature Estlmate 70.000 
Feed stream CARGAT1 enters on stage 30 

mmHg 
mmHg 
c 
c 

Slde Llquld draw from stage 1 to stream TOPOT1 
Estlmated Flow 60.0000 M3/aav 

Slae Exchanger on stage 1 ts energv stream 
Slde Exchanger on stage 60 ls energy stream 
overhead vapour product goes to stream GAST1 
Bottom I lquld proauct goes to stream FUNOOT1 

**** Speclflcatlons **** 

OC-T1 
QR-T1 

1: Flow of the stage 1 Vapour ls to be 1.200 M3/aay 
2: component Recovery of stvrene 

In the stage 60 Llquld ls to be 0.9900 
3: Reflux Ratlo of stage 1 ls to be 10.000 



·otech's Process 
late 80/01104 
"I me 21:37:16 

Slmulator HYSIM - Llcenaed to Petrobras S.A. 
Verslon 386IC1.51 Case Name PLANTA.SIM 
Prop Pkg PR Column Name TORRE1 

**** Proaucts **** 

Leavlng from stage 1 1 
Proauct Phase Vapour llqUICI 
Asslgned to stream Na me GAST1 TOPOT1 

Temperature - c 39.47 39.47 
Pressure - mmHg 70.00 70.00 
E-Benzene -Mole Frac 0.242794 0.751578 
Styrene - Mo 1 e Frac 0.003610 0.013883 
Hydrogen - Mole Frac 0.031689 0.000001 
Benzene - Mole Frac 0.438493 0.159945 
Ethylene - Mole Frac 0.134483 0.000161 
Toluene -Mole Frac 0.065398 0.074352 
Methane -Mole Frac 0.005501 0.000002 
H20 -Mole Frac 0.024647 0.000027 
co - Moi e Frac 0.000067 0.000000 
C02 -Mole Frac 0.053318 0.000050 

Total FI ow - Kgmole/h 0.55 13.38 

60 
LI qu 1 a 

FUNOOT1 

70. 13 
70.00 

0.014413 
0.985587 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 

18.86 



otech'a Proceaa Slmulator HYSIH - Llcenaed to Petrobrae S.A. 
ate 80/01/0"f verslon 38BIC1.51 case Name PLANTA.SIH 
lme 21:37:16 Prop Pkg PR Column Name TORRE2 

**** Column lnput **** 

Number of Ideal Stages 20 
Stage 1 Pressure 150.000 
Stage 20 Pressure 150.000 
Stage 1 Temperatura Estlmate eo.ooo 
Stage 20 Temperatura Estlmate 80.000 
feed stream CARGAT2 enters on stage 10 

mmHg 
mmHg 
c 
c 

Sláe Llqulá draw from 5tage 1 to 5tream TOPOT2 
E5tlmateá flow 2.8800 H3/day 

s 1 de Excnanger on 5tage 1 15 energy 5tream 
Slde Excnanger on 5tage 20 15 energy 5tream 
overnead vapour product goe5 to stream GAST2 
Bottom 1 1 qu 1 á proáuct goe5 to 5tream FUNDOT2 

**** Speclflcatlon5 **** 
1: flow of tne 5tage 1 vapour 15 to be 0.2400 
2: component Recoverv of E-Benzene + Styrene 

In tne 5tage 20 Llqulá 15 to be o.ssoo 
3: Reflux Ratlo of stage 1 ls to be 15.000 

QC-T2 
QR-T2 

H3/day 



rotech's Process 
)Ste 80/01 /O"l 
rime 21:37:16 

Slmulator HYSIM - Llcensed to Petrobrae S.A. 
Verslon 388IC1.51 Case Name PLANTA.SIM 
Prop Pkg PR Column Name TORRE2 

Leavlng from stage 1 1 
Product Phase Vapour Llqula 
Asslgnea to Stream Na me GAST2 TOPOT2 

Temperatura - c 40.35 40.35 
Pressure - mmHg 150.00 150.00 
E-Benzene -Mole Frac 0.005441 0.032482 
stvrene - Mole Frac 0.000008 0.000044 
Hydrogen -Mole Frac 0.000142 0.000000 
Benzene - Mole Frac 0.832508 0.654392 
Ethylene - Mole Frac 0.018248 0.000044 
Toluene - Mole Frac o .134893 0.313019 
Methane - Mole Frac 0.000192 0.000000 
H20 -Mole Frac 0.003039 0.000007 
co -Mole Frac 0.000001 0.000000 
C02 -Mole Frac 0.005731 0.000012 

Total Flow - Kgmole/h o. 11 3. 13 

20 
Llqula 

FUNOOT2 

8'L09 
150.00 

0.981680 
0.018306 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000034 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 

1 o. 14 



Gtech's Procese 
ate B0/01/04 
I me 21 : 37 : 1 6 

Slmulator HYSIM- llcensea to Petrobraa S.A. 
Verslon 386IC1.51 Case Name PLANTA.SIM 
Prop Ptg PR Column Name TORRE3 

~umber o f 1 de a I Stages 15 
;tage 1 Pressure 150.000 
;tage 15 Pressure 150.000 
;tage 1 Temperature Estlmate 34.000 
;tage 15 Temperatura Estlmate 65.000 
=eea stream CARGAT3 enters on stage 7 

mmHg 
mmHg 
c 
c 

;1ae Llquld araw from stage 1 to stream TOPOT3 
Estlmated Flow 0.9600 M3/d8Y 

>Ide Exchanger on stage 1 ls energy stream 
; I de Exchanger on stage 15 1 s energy stream 
lverhead vapour proauct goes to stream GAST3 
3ottom 1 1 qu 1 d proauct goes to stream FUNDOT3 

**** Speclflcatlons **** 
1: Flow of the stage 1 Vapour ls to be 0.0240 
2: Mole Fractlon of Benzene 

In the stage 1 Llquld ls to be 0.9900 
3: Reflux Ratlo of stage 1 ls to be "!.000 

QC-T3 
QR-T3 

M3/oay 



·otecn 'a Procesa 
late 80/01/0"1 
· I me 21 : 37 : 1 B 

Leavlng from 
Product Phase 

Slmulator HYSIM - Llcensed to PetroDras S.A. 
Verslon 3881C1.51 Case Name PLANTA.SIM 
Prop Pkg PR Column Name TORRE3 

**** Products **** 

stage 1 1 
Vapour Llquld 

Asslgned to Stream Na me GAST3 TOPOT3 

Temperature - c 29.78 29.78 
Pressure - mmHg 150.00 150.00 
E-Benzene - Mole Frac 0.000000 0.000001 
Styrene - Mo 1 e Frac 0.000000 0.000000 
Hydrogen -Mole Frac 0.001308 0.000000 
Benzene -Mole Frac o. 81 1281 0.990001 
Ethylene -Mole Frac o .122986 0.000320 
Toluene - Mole Frac 0.002579 0.009534 
Metnane - Mo 1 e Frac 0.001653 0.000001 
H20 -Mole Frac 0.020592 0.000052 
co - Mole Frac 0.000007 0.000000 
C02 - Mole Frac 0.039595 0.000092 

Total Flow - Kgmole/h 0.01 2. 15 

15 
Llquld 

FUNDOT3 

82.58 
150.00 

0.09"1989 
0.000129 
0.000000 
0.000322 
0.000000 
0.904579 
0.000000 
0.000000 
0.000000 
0.000000 

1. 08 



ANEXO 3 CALCULO DO óTJ:MO 

(QTXHXZAÇ~O N~O SEQUENCXAL> 

M~TODO DE INTfRPOLAÇIO COM SPLINES 



< 1 > 1 ntroduçlo: 

A an411se de dados de processo geralmente exige o uso de mo

delos quantitativos continuas. Porém, quase sempre os dados elo 

obtidos a Intervalos discretos. Para estimar o comportamento en

tre dois valores é necessário recorrer a alguma funçlo lnterpola

dora. Na ausência de uma funçlo teórica temos que empregar méto

dos numéricos. 

o método de spl Ines emprega funções continuas por partes so

bre Intervalos definidos pelos pontos experimentais. o método é 

mais Interessante para tratar dados com regiões de comportamento 

multo variável, tal como ocorre em leituras de saldas altamente 

oscilatórias. 

De qualquer modo, o método é mais senslvel ao conJunto total 

de resultados experimentais em relaçlo ao aJuste de curvas, re

fletindo de moao mais acurado a coerência de um ponto com todos 

os demais. 

(11) Spllnes: 

Matematicamente, um spllne é um conJunto de funções, cada 

uma delas aJustada a um dos Intervalos definidos por um conJunto 

de dados experimentais [1J. 

A principal caracterlstlca do spline é que suas funções se 

lnterconectam a cada ponto experimental, interpolam valores entre 

dois pontos e slo de classe c2 , ou seJa, apresentam derivadas 

primeira e segunda continuas em todo Intervalo àe Interesse de

finido pelos dados dlsponlvels. 

uma caracterlstlca do spllne é sua senslbi 1 Idade a todos os 

pontos, exigindo dados precisos sobre todo o Intervalo de 

Interesse de lnterpolaçlo t2J. 



Devido • facilidade de c6tculoa, o POIInOmlo oe terceira or

dem 6 normalmente usado para cada uma daa funçGea em cada Inter

valo. com o uao de pollnOmloa cOblcoa o apllne: 

(1) passa exatamente em cada ponto, mantendo propriedade de con-

tlnuldade para as demala derivadas at6 ordem dois; 

(2) permite fazer dlferenclaçGes com facll Idade; 

(3) permite construç&o dos spllnes das aertvadaa 18 e 2a, que por 

sua vez apresentarao propriedades semelhantes ao spl lne orl-

glnat <curvas suaves>. 

(111) oerlvaçh de um spllne cúbico: 

<a> dados n+1 .pontos experimentais: 

<x 1 ,v 1 > J= o, 1, 2, .•• , n, definindo n Intervalos da forma: 

XJ <X< XJ+l J= O, 1, 2, ..• , n-1 

< b) o SPII ne será o conJunto dos poli nOml os cObi c os: 

S J (X)= A J +B J • (X-X J ) +C J. (X-X J )2 +O J • (X-X J )3 

para J= o, 1, 2, ••• , n 

<c> ,a propriedade: o spllne passa por todos os pontos expertmen-

(1) 

para J= o, 1, ••• , n 

(d) 2a propriedade: a aerlvada primeira é continua em cada ponto 

do Intervalo total, ou seJa: 

)(a)(J+1 

=> 

=> (2) 

para J= o, 1, ••• , n-2 



do Intervalo total, ou seJa: 

X•XJ+l 

=> 

=> 

I ( I SJ XJ+1)•SJ+1(XJ+1) •> 

[ 

s ~ < x > •2. c 1 +B. o 1 • < x-x 1 > 

s~+ 1 <x>•2.c 1 + 1 +e.o 1 • 1 .<x-x 1 + 1 > 

I c 1 + 1 =C 1 +3. o 1 • < x 1 + 1 -x 1 > I 
para J= o, 1, • • • I n-2 

(f) denominando H1=x 1+1-x 1 temos o1=<c 1+1-c 1l e ent&o: 
3.HJ 

(f1) AJ+l=AJ+BJ.HJ+CJ.HJ2+oJ.HJ3 => 

=> 

=> 

=> 

(3) 

("') 

(5) 

<g> as equaçOes anteriores elo base para o seguinte conJunto ae 

equaçOes finais: 

CJ+l=CJ+3.HJ.OJ 

B J = ~ J + 1 - A JJ- ( 2. C J +C J + tl..!..tf J 
HJ 3 

J para J= o, 1, 2 ••..• n-2 

HJ-i .c 1_ 1+2.<H 1- 1H1J >.c 1 +HJ .CJ+i = 3.(AJ+i-AJ...?-3.(AJ-AJ-il. 
HJ "'RJ-1 

para J= o, 1, 2, ••• , n-1 

obs: a 61tlma equaçlo se obtém pela dupla substltulçlo da segunda 

Lembrando que temos os X J e Y J e que A J e H J elo dedos por 

A1=v 1 para J= o, 1, ... , n e HJ=XJ+i-xJ pare J= o, 1, ••. , n-1, a 

última expressAo é base pare a montagem de um sistema de équeçOes 

algébricas i Inseres. No caso, temos n+i variáveis c1 para apenas 



n-1 equaçoee, raeuttantee aae proprteaaaee 2 e 3 apt tcaaae aoe 

n-1 pontos Internos do Intervalo total. 

Para completar o sistema, alo eetabetecldas condlçCes de 

contorno razoévete. Pare n+1 pontos experimentare temos n Inter-

valos, ou seJa, ~n coeficientes Incógnitos das funçCes c6blces. 

As reetrlçCes que determinam esses coeficientes alo: 

2n restrtçCea - em cede Intervalo a funç&o passa por 
dois pontos; 

2(n-1) reetrlçCee- em cada um doe n-1 pontos Internos as 
derivadas elo Iguale. 

Entlo restam ~n-c2n+2<n-1)l=2 graus de liberdade correepon-

dentes aos dois extremos, pontos x0 e Xn• onde nAo foram apl Ice

das as propriedades 2 e 3. 

uma vez que nAo hé lnformaçAo sobre derivadas segundas nos 

extremos, Igualamos a zero, o que corresponde a epllne natural. 

leso é garantido fazendo-se C0 =Cn=D porque: 

s 0 <X>=2.C 0 +6.D 0 .<x-x 0 > e s 0 <X 0 >=0 somente se C0 =0 

s 0 <X>=2.C 0 +6.0 0 .<X-X 0 > e s 0 <X 0 >=D somente se Cn=D 

(IV) ReeotuçAo do sistema de equaçCes: 

completando o sistema com C0 =D e Cn=D, temos um sistema com 

matriz trlálagonal do seguinte tipo: 

A.X=B . - -

1 D 
H0 2(H0 +H 1 > 
O H1 
O D 

o 
o 
o 

onde a matriz A é dada por: -

Hn-3 
o 
o 

o 



e a matriz B e aaaa por: 

o 

a <~ 2 ;:;! 1] -a <...!_1-AoJ 
"1 Ho 

3 ( A2-A 1_?-3 <_!1-Ao] 
H1 Ho 

. 
3~n-1~n-aJ-3~n-a-An-a2 

Hn-2 Hn-3 

3( An-A n-1_!-3 ~n- 1 -An-22. 
Hn-1 Hn-2 

o 

o método de resolução do sistema de equaç~es resultante é o 
de eliminação tradicional, por escalonamento. Tenao em vista as 
caracterlstlcas da matriz trldlagonal, o escalonamento e a obten
ção dos coeficientes do spllne ficam slmpl lflcaaos pelo uso do 
algoritmo composto pelos seguintes passos [3J: 

J= 0,1, ••• ,n-1 

r-J= 1,2 .... ,n-1 

' PJ=3.~J+l"HJ_ 1 -AJ~A+ 1 -XJ- 1 >+AJ-l~Jl 
HJ-1• J 

oJ=2.<X;+ 1-xJ_ 1 >-HJ- 1 .RJ- 1 I 
RJ=HJ/OJI 

s J = ( p J -H J -1 • s J -1 ) I o J I 
' J n1n2 10 :-- = - ' 

- , ... ' • 
I 

A J =Y J I 
CJ=S;-RJ .CJ+11 

BJ=(AJ+l-AJ)-HJ~J+l+2.CJ} 
H J 3 

oJ =~;+,-c ;2 
3.HJ 

-



das no algoritmo, de modo a executar o escalonamento diretamente. 

<V> Listagem do programa: 

o algoritmo foi escrito no seguinte programa, com o qual se 

aJustaram os dados de desempenho da planta de estireno, mapeando-

se a funçlo obJetivo: 

c 
c 
c 

c 
c 
c 

c 
c 
c 

c 
c 
c 

c 

c 
c 
c 

c 
c 
c 

5 
c 

c 
c 
c 

c 

PROGRAMA PARA ENTRADA DE DADOS PARA SPLINES 

DIMENSION X(13),Y(13),A(13),B(12),C(13),D(12),XX(13) 
DIMENSION f(101),Df(101),D2f(101) 

DADOS NO ARQUIVO PONTOS 

OPEN(UNIT=5,FILE='PONTOS.OAT',STATUS='OLD') 

1- LEITURA DOS VALORES X(l) 

REA0(5,~)DX 

REA0(5,~)(XX(I), 1=1,13) 

2- LEITURA DO NUMERO TOTAL DE CURVAS 

READ(5,~)NC 

00 1DO JJ=1,NC 

3- LEITURA DO NUMERO DE PONTOS DE CADA CURVA E DOS DADOS 

READ(5,~)NP,(Y(I), 1=1,NP) 

~-MONTAGEM DO VETOR X( I) 

DO 5 1=1,NP 
X( I )=XX( I) 

IF(NP.LT.13)GOTO 10 

5- VARIAVEIS DE NUMERO DE INTERVALOS E NUMERO DE PONTOS 

N=NP 
NP=NP+1 

C 6- CHAMADA DA SUBROTINA SPLINE PARA CALCULO DAS CUBICAS 
c 

15 CALL SPLINE (NP,N,X,Y,A,B,C,D) 
c 
C 7- CHAMADA DA SUBROTINA PARA CALCULO A CADA VAlOR DE X 
c 

XI=O. 
IJK=O 

2D IJK=IJK+1 
CALL PERC (Xl,X,A,B,C,O,T,DT,D2T) 



G s- INÇRf"fNTO f" X 
c 

c 

f( I JK)•T 
Df(IJK)•DT 
D2F( I JK) •D2T 
XI=XI+DX 
lf(XI.Lf.X(N))GOTO 20 

C 9- IMPRESSAO DA CURVA INTERPOLADA 
c 

c 

WRITf(*,*)(f( I ),1=1, IJK) 
WR I T f ( * , * ) ( O F ( I ) , I = 1 , I J K ) 
WR I TE ( *, *) ( D2f ( I ) , I = 1 , I J K ) 

DO 50 I = 1 , I J K 
50 WRITE(*,*)I-1,f(I),OF(I),02F(I) 

WRITE(*,*) 
c 
C 10- NOVA CURVA 
c 

c 
c 

c 

c 

c 
c 
c 

c 

100 CONTINUE 
END 

SUBROUTINE PERC (XI,X,A,B,C,O,T,DT,D2T) 

DIMENSION A<13),B(12),C(13),0(12),X(13) 

I =2 
10 lf(XI.Lf.X(I))GOTO 20 

I = I+ 1 
GOTO 1 O 

20 XN=XI-X(I-1) 
T=A(I-1)+B(I-1)*XN+C(I-1)*XN**2+D(I-1)*XN**3 
DT=B(I-1)+2.*C(I-1)*XN+3.*0(1-1)*XN**2 
02T=2.*C(I-1)+B.*D(I-1)*XN 
RETURN 
END 

SUBROUTINE SPLINE (NP,N,X,Y,A,B,C,D) 

C SUBROTINA QUE MONTA AS FUNCOES POR INTERVALOS 
C - METOOO SPLINE CUBICO - OUTUBR0/90 
c 

c 

DIMENSION X(13),Y(13),A(13),6(12),C(13),D(12) 
DIMENSION R(12),S(12),H(12) 

C N - NUMERO DE INTERVALOS OU NUMERO DE FUNCOES SPLINE 
c 
C 1- VALOR EXTREMO DOS VETORES AUXILIARES R(l), S(l) 
c 

R<l)=O. 
so )=0. 



C 2- C<NP> - DERIVADA SEGUNDA NO ULTIMO PONTO 
c 

C(NP>•O. 
c 
C 3- AMPLITUDE DOS INTERVALOS E VETOR DOS VALORES DA FUNCAO A< I) 
c 

DO 10 J•1,N 
H(J)=X<J+1)-X(J) 

10 A(J)=Y(J) 
A(NP)=Y(NP) 

c 
C ~-COMPLETA VETORES AUXILIARES R(l), S(l) 
c 

DO 20 J=2,N 
P=3.*(A(J+1)*H(J-1)-A(J)*(X(J+1)-X(J-1))+A(J-1)*H(J))/H(J-1)/ 
Q=2.*(X(J+1)-X(J-1))-H(J-1)*R(J-1) 
R(J)=H(J)/Q 

20 S(J)=(P-H(J-1)*S(J-1))/Q 
c 
C 5- CALCULO DOS VETORES DE COEFICIENTES B(l), C(l), 0(1) 
c 

DO 30 J=N,1,-1 
C(J)=S(J)-R(J)*C(J+1) 
B(J)=(A(J+1)-A(J))/H(J)-H(J)*(C(J+1)+2.*C(J))/3. 

30 0(J)=(C(J+1)-C(J))/3./H(J) 
RETURN 
END 

(VI) Resultados: 

os gráficos seguintes 1 lustram os aJustes feitos pelo méto-

do sp 1 1 nes aos dados de stmu taç!lo das tabelas 5 a 11. o ref 1 na-

mento da malha àe resultados permite local Izar mais precisamente 

o ótimo. 

(VIl) Bibliografia: 

cn Mlller, R.E. "Potvnomlal Regresslon" 
Hyàrocarbon Processtng, vol. 93, nO 3- New York- 1986 

C2J Chenev, w. e Klncalà, o. 
"Numerlcal Mathematlcs anà computlng• 
Brooks/Cole Publlshlng co. - Monterrev - 1980 

[3J Tao, B.Y. •ustng Spllnes• 
OII&Gas Journal, vol. 9"J, n° 11, New York - 1987 



200 

1 

kg-vapor/kg hidroc. 

CASO 1 - ETIL-BENZENO US$ 0.45/kg 

ESTIRENO US$ 1.00/kg 

ENERGIA 
6 

US$ 18.00/10 kcal 



US$/h 

800 

600 

1 

2 

kg vapor/kg hidroc. 

CASO 2 - ETIL-BENZENO US$ 0.45/kg 

ESTIRENO US$ 0.75/kg 

ENERGIA 
6 

US$ 18.00/10 kcal 



US$/h 

800 

600 

400 

200 

kg vapor/kg hidroc. 

CASO 3 - ETIL-SENZENO US$ 0.35/kg 

ESTIRENO US$ 0.75/kg 

ENERGIA 
6 

US$ 18.00/10 kcal 



US$/h 

800 

600 

400 

200 

3 
kg vapor/kg hidroc. 

CASO 4 - ETIL-BENZENO US$ 0.35/kg 

ESTIRENO US$ 0.75/kg 

ENERGIA 
6 

US$ 50.00/10 kcal 



US$/h 

2 

kg vapor/kg hidroc. 

CASO 5 - ETIL-BENZENO US$ 0.35/kg 

ESTIRENO 

ENERGIA 

US$ 

US$ 

0.75/kg 

6 
9.00/10 kcal 



US$/h 

800 

600 

400 

200 

kg vapor/kg hidroc. 

CASO 6 - ETIL-BENZENO US$ 0.45/kg 

ESTIRENO US$ 1.00/kg 

ENERGIA 
6 

US$ 50.00/10 kcal 



400 

kg vapor/kg hidroc. 

CASO 7 - ETIL-BENZENO US$ 0.45/kg 

ESTIRENO 

ENERGIA 

US$ 

US$ 

1.00/kg 

6 
9.00/10 kcal 
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