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RESUMO

ARRUDA, ALEXANDRE DENES, Seqiienciamento e Integracio Energética de
Colunas de Destilacio. Desproporcionamento do Tolueno, Tese de Doutorado -
Faculdade de Engenharia Quimica, Universidade Estadual de Campinas, 1999. 136 p.

Este trabalho visa o estudo do processo de desproporcionamento do tolueno.
Industrialmente estas unidades sio constituidas pela (1) secio de reagfo, (ii) secdo de
separagdo e (1) seclo de reciclo. Com o aumento da demanda de benzeno a secfio de
separa¢io torna-se potencialmente favoravel a redugdo dos custos de processamento.

Este estudo se dirige portanto, no sentido de diminuir o custo total da secdo de
separagio, realizada por destilagio, dos produtos da reagdo. Métodos de sintese e
integragio de sequéncias de colunas de destilagdo sdo as ferramentas utilizadas para a
analise deste problema.

Nos capitulos iniciais s@o apresentadas as técnicas mais utilizadas em sintese e
integracdo de colunas: os métodos heuristicos (a partir da experiéncia de projetos
anteriores), as equacgdes preditivas, a inteligéncia artificial e os métodos aproximados sdo os
mais aplicados. INas técnicas de integra¢do energética, destaca-se 0 ZQAT e a programacio
ndo linear.

Os produtos da reagio de desproporcionamento do tolueno e portanto, alimentagio
das colunas, se realizam com diferentes composi¢gdes. O método utilizado parte de um
balanco de energia no trocador de integra¢do que no final resultara no acréscimo de um
refervedor ou de um condensador na coluna integrada. Independente do acréscimo destes
equipamentos, cada coluna de destilacio na seqiiéncia integrada possui um condensador e
um refervedor. O método proposto € computacional, e fornece o custo total de uma
determinada seqiiéncia de destilagio, bem como, as possiveis methores formas de
integracfio. O mesmo procedimento € realizado para seqgiiéncias apresentando colunas com
saida lateral. Comparagdes sdo realizadas entre as seqiiéncias nfo integradas de modo a se
obter a seqiiéncia mais econdmica. Por firn a integracdo destas seqiiéncias € analisada e seu
resultado é incorporado aos dados anteriores obtidos para avaliagdo.

Neste trabalho estdo incluidos o desenvolvimento de um método simplificado baseado
nas temperaturas de topo e base das colunas na seqiiéncia. E uma analise de como a
ahmenta¢io (componentes, volatilidade, vazdo, etc) afeta a escolha da melhor seqiiéncia de
destilacdio convencional e com saida lateral.

Palavras Chave:
Destilag@o, Sintese de Processos, Integracdo energética.



ABSTRACT

Sequence and Energy Integration of Distillation Columans. Disproportionation
of Toluene.

This work’s goal is to study the process of disproportionation of toluene. Industrially
this process is composed of the units (1) reaction section, (ii) separation section and (iil)
recycling section. The incline in the demand of benzene makes the separation section become
potentially favourable to the reduction of processing costs.

Therefore the orientation of this study is to reduce the total cost of the separation
section of the products reaction performed by distillation. The tools used in the analysis of
the problem are the synthesis methods and the sequential integration of the distillation
columns.

The first chapters presents the techniques often used in the synthesis and integration of
columns: the heuristic methods (based on experiences from previous projects), the predictive
equations, artificial intelligence and the approximate methods are mostly applied. During the
integration, the ZQAT and the non-linear programming are more relevant.

The products from the disproportionation of toluene and subsequently from the
columns® feeding take place via different compositions. The computational method was
selected as it offers the total cost of an established sequence of distillation, as well as the
best possible forms of integration.

The same procedure is done on sequences presenting lateral exits for their columns.
Comparisons are performed among non-integrated sequences to obtain the most economic
sequence. Finally the integration of these sequences is analysed and its results incorporated
to previous data collected for the evaluation.

This work includes the development of a simplified method for obtaining integrated
sequences as well as the analysis of how feeding (components, volatility, flowing, etc)
affects the choice of the best distillation sequence. This study also covers columns with
lateral exit.

Key words:
Distillation, Process Synthesis, Energy Integration.



1. - INTRODUCAO

Sintese de processos € uma atividade que exige cniatividade. Criatividade no sentido
de minimizar esforcos para encontrar a melhor, ou as melhores, alternativas de processo

para uma tarefa especifica.

A experiéncia envolvida na questdo também ¢ fator essencial, e sem duvida,
determinara o sucesso na elaboracfio da nova unidade ou planta quimica. Assim, sintese ndo

é uma atividade individual e sim de equipe.

O objetivo da sintese de processos portanto, € determinar de uma maneira segura ¢
confidvel uma metodologia capaz de propor um novo caminho de producgio, ou mesmo,

modificacbes de projeto.

De forma a auxilid-la nestas atividades existe uma série de areas de conhecimento
aplicaveis como a inteligéncia artificial, métodos de otimizagfo, simulagdo de processos,

simulagio analdgica, entre outras.

Entretanto, a sintese de processos nfo se dissocia, ¢ nem poderia, da experiéncia do
engenheiro ou do projetista de processos. Esta experiéncia, € inserida através das chamadas
aproximagdes heuristicas, ou seja, regras que orientam e agilizam a elaboragio do projeto de

Processo.

Visto ser uma érea ampla, torna-se necessario delimitar o problema, de modo a iniciar
uma abordagem deste assunto. Verificando a literatura, encontraremos diversas linhas de

trabalho como:

i. Projeto de plantas conceituais;
ii. Sintese de malhas de trocadores de calor;

iii. Sintese de seqiéncias de destilagio;



iv. Sintese de seqiiéncias de destilacdo com integragio;
v. Sintese de mathas de reatores;

vi. Sintese de estruturas de controle para processos quimicos.

Dentre as linhas (1) a {vi), a sintese de sequéncias de destilacio ¢ com certeza o
sistema de processo mais estudado nas tiltimas décadas. Isto porque a destilagdo € o método
de separagiio mais largamente utilizado na industria quimica e petroquimica, sendo portanto,
uma das principais fontes de custos de capital ¢ de operagio, com possibilidades de serem

reduzidos.

Deste modo, os itens (i} e (iv) contribuem fortemente para a reducio destes custos. A
sintese de seqiiéncias de destilagdo age basicamente sobre a rota de obtengio dos produtos
puros ¢ tem um efeito mais marcante sobre o custo do equipamento, enquanto que a sintese
de seqiiéncias com integragio visa dimirxuir o consumo de utilidades e portanto os custos de
operagdo. Esta conceituacio nfo € rigorosa, mas fornece uma idéia geral de como o

problema é analisado.

Como em todo processo industrial, o custo do produto esta intimamente vinculado ao
processo de fabricagfio, ou seja, aos custos dos equipamentos € custos operacionais. A
reducdo destes custos, associada 4 qualidade do produto, é por certo um dos objetivos

principais na elaborac@o de qualquer processo industrial.

O processo de produgdo de benzeno através do tolueno (reagio (1.1)), por exemplo,
se insere perfeitamente dentro das necessidades e objetivos acima expostos. A reagdo (1.1),
que pode ser catalitica ou ndo, apresenta a vantagem de s6 produzir produtos valorizados

(benzeno e xilenos) com pouca formagdo de metano.

CsHs-CH; + Hy — CgHg + CsHi-CoH : (1.1)



O benzeno principalmente, tem grande utilizagiio industrial e comercial. As trés
principais aplica¢Oes sdo na produ¢do de etilbenzeno, cumeno ¢ ciclohexano. Outros
produtos quimicos derivados do benzeno s&o estireno e fenol. Os produtos manufaturados
incluem plasticos, resinas € outros intermedidrios empregados em inseticidas, drogas e

detergentes.

Ressalte-se ainda que o consumo de benzeno cresceu em 1994 (Hydrocarbon
Processing). Este crescimento se mostrou na faixa de 1,2% (em 1992) a 1,5% (em 1993)
com recordes na produgdo de anilina e etilbenzeno/estireno. A expectativa em 1998 era de
crescimento da taxa de benzeno, em média, em de 5,8%, de modo a alcancar o nivel de 37,2

milhdes de toneladas da produciio global.

Na América do Sul a demanda de benzeno declinou desde 1989, mas com a economia
mundial em crescimento, espera-se que volte a aumentar. Assim, a partir da década de
setenta, varios processos tem sido estudados como mostra a Figura 1.1, a qual exemplifica

as etapas de produc@o do benzeno.

recicio de tolueno

Colunas rodutos
tolueno . . Reator de | |Drocues
Hz Lo Separacéo

m-Xileno

Figura 1.1. Diagrama de blocos com as etapas de produgio do benzeno

Neste caso, a principal etapa de produgio com possibilidades de redugdo de custos, €

a da separacdo por destilagdo continua.



No processo de destilagdo continua, o nimero de colunas necessarias para realizar a
separa¢do de uma dada mistura nos seus componentes puros dependente do numero de
componentes. Para separar uma mistura de N componentes com colunas convencionais sdo

necessarias N-1 colunas.

No processo de fabricagfio do benzeno, trabatha-se com oito componentes, agrupados
como quatro componentes principais: benzeno, tolueno, uma mistura de xilenos e outra de
trimetilbenzenos. A alimentagdo para a primeira coluna € tratada como contendo quatro
componentes, que exigirio trés colunas de destilagiio para se obter os produtos desejados.
Deste modo, toda a atengfio € voltada para estas colunas com o objetivo de se reduzir o

custo total da separagéo.

Entretanto, ndo € s6 o fator econdmico que determina se um sistema € vidvel ou ndo.
Na analise do resultado final deve-se observar se as condicdes de operabilidade,
flexibilidade, controlabilidade e seguranca sdo satisfeitas. Também, durante o processo de
sintese, as restrigdes de temperatura de decomposi¢io dos produtos quimicos, tipo de
material utilizado e seus limites, qualidade das utilidades (temperatura, pressdo, etc) entre

outras, devem ser levadas em consideragdo.

1.1. - Objetivos do Trabalhe

Considerando a importancia da produgio de benzeno, o presente trabalho tem como
objetivo determinar a melhor seqiiéncia integrada e ndo integrada energeticamente, com
colunas de destilagfio simples ou com saida lateral, aplicada ao processo de separagiio dos

produtos do desproporcionamento do tolueno e isomerizagdo do m-xileno.

De modo a realizar tal tarefa se introduz no inicio do trabatho conceitos econdmicos ¢
de sintese de processos. Uma analise da literatura € realizada abrangendo a sintese de
seqiiéncias de destilagdo, com e sem integracdc energética, tanto para colunas convencionais

quanto para colunas com saida lateral.



Para se encontrar as seqiiéncias economicamente atrativas desenvolve-se um método
que permite a obtencio de uma seqiiéncia de colunas de destilacio sem integragio bem
como as diversas possibilidades de integracio energética. O metodo propicia também
encontrar o custo total de uma seqiiéncia com colunas convencionais, ou com saida lateral,
integradas e ndo integradas. Desta forma, com o uso deste procedimento ¢ obtida a methor
seqliéncia nfo integrada e integrada, para a etapa de separagdo dos produtos de reagdo,

aplicado ao caso do desproporcionamento do tolueno.

Em seguida, um segundo método € proposto para a obtencfo de seqiiéncias de
destilagdo integradas. Tal método € qualitativo, ou seja, mostra apenas as possiveis formas
de acoplamento térmico economicamente atrativos semn entretanto apresentar o custo das

seqliéncias.

Por fim, no ambito desse desenvolvimento, estudou-se a influéncia de varidveis como:
condi¢des da alimentacdo, volatilidade relativa, vazdo e composicdo. A influéncia destas
varigveis foi verificada para as seqiiéncias convencionais integradas e ndo integradas, bem

como em segiiéncias utilizando colunas com saida lateral sem integragfo.
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2. - ANALISE DA LITERATURA

2.1. - Introducao

Sintese de processos € hoje uma area amplamente discutida com intimeros trabathos
desenvolvidos que vio deste sistemas envolvendo alguns equipamentos ate a criagdo de

fluxogramas inteiros de plantas industriais.

A abordagem a seguir tem por objetivo apresentar a sintese de processos de modo a
situar o contexto no qual ela é estudada. E neste sentido que apresentamos uma area mais
especifica dentro da mesma: a sintese de seqiiéncias de colunas de destilacdio € a integracgdo

energética.

Antes de analisarmos os Gltimos topicos imiciamos com uma discussdo breve de
questdes e conceitos referentes a economia e sintese de processos quimicos.
Particularmente, neste ultimo item, veremos que a sintese de processos faz parte de um
universo em que a sua participagio € de extrema importéincia, mas que ainda hoje soa pouco

familiar dentro da terminologia técnica em engenharia.

2.2. - Economia em Processos Quimicos

O projeto de sistemas de processos requer a realizagdo de estudos econdmicos que
permitam determinar a viabilidade de execugdo da planta. Tais estudos proporcionam apenas
uma estimativa econdmica preliminar. Os principais custos envolvidos sdo os de opera¢do e

de capital.

Custos de Operagdo

Tendo sido calculadas as vazdes e temperaturas das correntes do processo é possivel
calcular as correntes de utilidade desta unidade. Se for conhecido o custo unitario destas

utilidades, pode-se calcular o custo de utilidades total. Combinando o custo destas utilidades
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com os custos de matéria-prima e outros gastos de operagio podemos obter o somatorio

dos custos de operacgdo.

Custos de Capital
As melhores estimativas de cotagdo de um equipamento sdo obtidas diretamente com

o vendedor. Porém, para projetos conceituais, ou seja, um projeto que estd na sua

concepedo inicial s@o necessarias estimativas mais simples e rapidas.

Normalmente s#o utilizadas correlacdes para os custos dos equipamentos. Por
exemplo, os custos de capital de um trocador de calor s80 expressos em termos de area de
troca térmica, € nfo em fungdo de detalhes mais especificos de projeto. De maneira analoga,
os custos de um forno sfo dados em termos de carga térmica requerida e os custos de uma

coluna de destilaggo s8o especificados em termos de sua altura e didmetro (Douglas, 1988).

Custos de Instalac@o de Equipamento
A determinagdo do custo de instalagio de um equipamento esta baseada em

estimativas. Uma destas estimativas é proposta por Guthrie (1969) onde ele apresenta um
grupo de correlagdes no qual inclui informacSes sobre custos de compra e custos de

instalagdo de varios equipamentos de processos.

Uma vez obtidos os custos de operacgdo e de capital podemos obter o custo anual total
(TAC). Um modelo para o custo anual total € simplesmente a soma dos custos individuais
de operagdo e capital. Para uma coluna de destilagio podemos escrever o modelo de custo
(Modi e Westerberg, 1992) como:

TAC = Cut (1- faxa) + Coq/ I 2.1

onde Cu € 0 custo de utilidades e C.y € © custo do equipamento (torre, pratos, condensador

e refervedor). Taxa ¢ a taxa corrente de interesse I € o periodo de retorno do investimento.



2.3. - Conceituando Sintese de Processos

Dentro de um projeto de processo determinados estagios necessitam ser elaborados
até que se alcance a sua perfeita conclusdo. Estas etapas segundo Seader (1973) e
Westerberg (1980) incluem trés estagios essenciais: sintese, analise e célculos. Com isto,
projetos de processos tornam-se muitas vezes complicados devido o inter-relacionamento

existente entre estes trés estagios.

Em um sentido geral os termos sintese e analise podem ser considerados opostos
frente aos seus objetivos. A analise de processos desenvolve-se de forma mais dedutiva e
quantitativa, decompondo o sistema em partes menores de modo a estuda-los de maneira
mais especifica. Sintese de processos, por outro lado, permanece em grande parte uma arte,
pois necessita de bastante criatividade, inovac@io e invencdo. Fatores estes essenciais no
desenvolvimento de metodologias que respondam ao problema solicitado, requerendo
consideravel conhecimento e experiéncia dos principios de anélise antes que ela mesma

possa ser aplicada efetivamente (Seader, 1973).

De modo a esclarecer este conceito seguem-se as seguintes definigdes:

“Sintese de processos (Gundersen, 1991} é uma metodologia sistematica para a
selecdo e interconexio de operagOes unitarias € especificacdo de suas condi¢des
de operagio, de modo a desenvolver um fluxograma conceitual que produza, ao
longo de um caminho seguro € ambientalmente aceitavel, os produtos desejados
a partir de materiais disponiveis com maximo lucro, ao mesmo tempo que a

planta exige flexibilidade, operabilidade e controlabilidade.”

“Sintese de processos (Umeda,1983) é a criagdo de um sistema operacional
composto de unidades de processamento fisico e/ou quimico interagindo umas com as
outras de modo que:

(1) certos objetivos econdmicos s&o otimizados;



(2) as especificagbes dos produtos sio alcangadas;
(3) restricdes de operagio determinadas pelas unidades de
processamento, codigos de segurancga, regulamentos ambientais, etc, sdo

satisfeitos.”

Smith e Linnhoff (1988) apresentam um diagrama no qual mostram a sintese de
processos estabelecida de forma hierarquica. Este diagrama, mostrado na Figura 2.1,
assemelha-se a uma cebola. No niicleo esta o reator onde sfo tomadas decisSes. Finalizando

cada nivel da estrutura, o procedimento segue até completar as necessidades do processo.

/ﬁ\

Separsgio & ststama/ /

de Reciclo

\
\\
Matha de Trocadores
e Cator

titiidades

Figura 2.1. Diagrama cebola.

De forma semelbante Douglas (1985) estabelece uma metodologia para ©
desenvolvimento de um projeto de processo conceitual em niveis hierarquicos. Em cada
nivel da estrutura sdo feitos refinamentos mediante analise das informagdes disponiveis.
Estas informacg®es sio traduzidas na forma de uma equacio potencial econdmico (PE),

equacdo (2.2), que indica se o nivel analisado possui um interesse econdmico.

pe=

valer dos . custo de material +
produtes base

custo de capital + | custo de
anualisado energia
{2.2)
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Caso positivo passa-se a0 nivel seguirte. A técnica € dividida da seguinte forma em:
1. Batelada vs. Continuo;
2. Estrutura de entrada e saida do fluxograma;
3. Estrutura de reciclo de fluxograma e consideragdes do reator;
4. Especificacio do Sistema de Separagio;
4.1 Sistema de Recuperacio de Vapor;
4.2 Sistema de Recuperagdo de Liquido;
5. Malha de trocadores de calor.

O modo como o método acima € apresentado permite de forma bastante pratica a
andlise de cada etapa do processc a0 mesmo tempo em que este var se desenvolvendo,
sendo possivel também a procura das melhores alternativas para aquele nivel estudado, ou
seja, a sua otimizacio. Isto favorece a eliminagdo de projetos economicamente pouco
atrativos ja nas etapas iniciais do desenvolvimento do novo fluxograma. Aliado a isto esta
proposta leva consigo uma forma didatica na abordagem do problema de tal forma que se
insere com facilidade no contexto académico, visto que pode ser desenvolvido com pouco

auxilio computacional.

2.4. - Sintese de Seqiiéncias de Separacie por Destilacio

Destilagdc é uma operagdo unitaria extremamente investigada e desempenha um
importante papel em muitos processos quimicos. O desenvolvimento e continuo refinamento
de seqiiéncias de destilagBo sdo importantes tarefas de um projeto, tendo uma consideravel
influéncia sobre o sucesso comercial de um dado processo de producio (Koehler et al,
1995). O objetivo principal é portanto encontrar o grupo das melhores seqiiéncias de
destilaciio, ou seja, daquelas que possuem um custo total menor, aliado & condigBes de

operagdo que sejam satisfatorias e que atendam as especificagdes do processo.
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2.4.1. - Seqiiéncias de Separaciio por Destilacio Convencional

O objetivo aqui €:

dada uma Unica mistura de alimentagfo multicomponente de
condicBes conhecidas (i.e. taxa da alimentacio, composicio,
temperatura e pressio) sintetizar um processo que possa isolar
os produtos desejados da alimentacio com um minimo custo
anual (que envolve a soma dos custos de investimento e custos

anuais de operacio da planta).

As principais consideragdes para este problema de sintese sdo:

- somente cohumas simples de destilacio sdo consideradas sem mtegracio de energia;

- cada coluna opera com alta recuperagio (= 98%);

- somente separagOes do tipo sharp isto é, apenas os componentes chaves
escolhidos (o leve e 0 pesado) aparecem em pequenas quantidades na base e no topo
respectivamente;

- misturas ou divisdes de correntes intermediarias sdo proibidas;

- a primeira coluna ¢ alimentada com 1900 moles/h;

- alimentacdo de liquido saturado para cada coluna na seqiiéncia (Thompson e
King, 1972).

- integragdo energética entre as colunas;

- substituig¢do de colunas simples por colunas complexas.

A questdo comega a ser definida quando sabemos quantos componentes existem na

alimentacio. Respondendo esta pergunta podemos ter a dimensdo do problema.

Isto porque © nimero de seqiiéncias possiveis € diretamente dependente do nimero de
componentes na alimentagfio. A Tabela 4.1 mostra que este nimero cresce rapidamente de

acordo com a equacgdo (2.3) formulada por Thompson e King (1972).
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Tabela 2.1. Namero de seqiiéncias de separadores tipo sharp.

Namero de Numero de seqiiéncias de
componentes, i separadores simples
2 1
3 2
4 5
5 14
6 42
7 132
8 429

Neste sentido intimeras propostas para sua solugio surgiram. Estas propostas tem o
objetivo basico de encontrar um pequeno grupo de seqiéncias que sejam economicamente
atrativas. Elas podem ser classificadas em trés principais categorias como mostra a Tabela
2.2: métodos matematicos, estratégias evolutivas ¢ métodos heuristicos que usam regras

baseadas no resultado de experiéncia anteriores:

Tabela 2.2. Métodos para a sintese de segiiéncias de separacdes.

Métodos Vantagens Desvantagem
Métodos Demonstragio matematica | Limitada pelo
Matematicos computadorizada. Facil de|tamanho do
encontrar a seqiiéncia sub-|problema
otima
Meétodos Novas sequiéncias através | Estratégia depende
Evolutivos de evolugdes de uma boa
seqiiéncia inicial
Meétodos Nzo necessita de bagagem|As heuristicas
Heuristicos matematica. Facil de gerar|frequentemente se
uma seqii€ncia inicial para|sobrepdem.
outros metodos.
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Assim, a primeira sintese de seqiiéncias de destilagdo ¢ referida por Lockhart (1947),
que estudou a disposicio de seqiiéncias de destilacdo para trés diferentes alimentagBes em
uma planta de gasolina natural. Cada alimentagdio produziria trés produtos, requerendo
entdo duas colunas de destilac@o, as quais foram arranjadas nas formas direta e indireta. Ele
concluiu que a sequiéncia direta ndo era a Otima quando o componente menos volatil era o

constituinte predominante na alimentagéo.

Harbert (1957) observou que o aquecimento requerido no processo era a Gnica
variavel mais importante na disposicdo de colunas de destilagdo. Ele propds duas heuristicas
para seqiéncias Otimas:

- separacoes dificeis por Gltimo;
- separag@o dos componentes da alimentacio em duas correntes proximas do
equimolar.

Os exemplos considerados foram imitados a uma alimentagfo com trés componentes.

Heaven (1969) abordou o problema de sequenciamento considerando o custo das
unidades de destilagiio. Ele identificou as seguintes quatro heuristicas baseadas em
consideragdes de consumo de energia;

- seqiiéncias diretas sdo geralmente favorecidas;

- seqiiéncias no qual a alimentag@o pode ser dividida em duas correntes equimolares
devem ser favorecidas;

- separagOes onde a volatilidade relativa dos dois componentes adjacentes estd
proxima da unidade devem ser realizadas na auséncia de outros componentes;

- separagdes envolvendo especificagbes com altas recuperagSes devem ser

reservadas como ltima na seqiiéncia.

Nishimura e Hiraizami (1971) expressam a fun¢io econfmica em termos de volume
de torre e carga do refervedor. Eles usaram as duas regras heuristicas:
- seqiiéncia direta € preferida para alimentagio tendo uma composi¢io equimolar e

volatilidades relativas aproximadamente iguais entre os componentes sucessivos,
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- para uma alimentacdo em que é predominante um componente, esta separagéo

deve ser realizada primeiro.

Powers (1971) delmitou um métado heurdstico para a criagio de um esquema de separagio. Propds
quatro heuristicas:

- a sequiéncia direta é normalmente favorecida,

-se um componente € predominante, ele é removido primetro;

- componentes corrosivos sao removidos antes na seqiiéncia;

- separacdes dificeis sfo feitas na Gltima seqiéneia.

Freshwater e Henry (1975) desenvolveram um trabalho para analisar a validade ¢ a
regido de aplicabilidade das quatro heuristicas de Heaven {1969). Surpreendentemente para
muitos casos considerados, a seqiiéncia direta era a configuragdo 6tima. O estudo, contudo,

confirmou uma proporcionalidade direta entre a energia requerida € o custo.

ConclusGes similares foram apresentadas por Hiavacek (1978). Observagdes adicionais

de resultados numeéricos incluem o seguinte:
- se ndo existem separacdes dificeis, os componentes devem ser removidos em

ordem crescente de volatilidade;
- sem deixar as separacdes mais dificeis por Gitimo em muitos casos foi o fator

dominante.

Lu e Motard (1982) usaram uma funcgfo heuristica que leva em conta a carga massica
estimada, que deve ser processada por todas as seqiiéncias, ¢ o nimero de estigios médios

para a carga massica de separagio.

Nadgir e Liu (1983a) propuseram um método simples de ordenamento heuristico para
sinteses de separagdes multicomponente. O método envolve a aplicagdo sequencial das
seguintes regras heuristicas:

- favorecga destilacio ordinaria;
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- realize separacdes dificeis por tltimo;
- remova O componente mais abundante primeiro;

- favorega separagdes equimolares 50/50.

Nadgir ¢ Liu (1983b), utilizando o método de procura baseado no coeficiente de
separacio (CES), fizeram uso da inteligéncia artificial de modo a evitar as contradi¢Ses ¢

conflitos existentes entre as heuristicas.

Um pardmetro auxiliar no sequenciamento, chamado de coeficiente de separagio

(CES) ¢ usado para auxiliar a sintese.

CES=Rf. AT _ (2.4)

onde Rf = razio molar das taxas dos produtos(destilado e base} B/D ou D/B; AT =

diferengas entre 0s pontos de ebuli¢fio entre dois componentes.

Gomez e Seader (1985) propuseram um estudo da sintese de seqiiéncia de destilagio
através de uma analise termodinidmica. Neste trabalho o problema de sintese € remetido a
uma funcio objetiva termodindmica. Um algoritmo de procura termodinimica ¢ apresentado

para a sintese de seqii€ncias de separagdo.

Douglas (1988) em seu Projeto Conceitual de Processos Quimicos fornece um grande
material de anélise da sintese de seqii€ncias de destilagdo dentro do contexto do processo
todo. Um exemplo € a heuristica que diz: selecione a seqliéncia que minimize o nimero de
colunas em uma estrutura de reciclo. Deste ponto de vista o projeto de uma seqiiéncia de

separagdo ndo pode ser realizado isoladamente do restante do processo.

Floquet (1994) e outros selecionaram seqiiéncias de separagdo combinando os valores
da carga massica estimada e da diferenga nos pontos de ebulicio de dois componentes

chaves adjacentes. N#o esta incluido no estudo a solugdo dos conflitos, no caso de
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contradicdes entre as heuristicas surgirem no processo de sintese. A automacio € proposta

com a utilizagdo de um grupo de heuristicas fuzzy.

Modi ¢ Westerberg (1992) introduziram o conceito de prego marginal, a alteragio do
custo de uma tarefa de separagdo como resultado da performance desta na auséncia de
componentes nio-chaves. O prego marginal pode ser computado como qualquer quantidade
que reflete a economia do processo: taxa de vapor e custo anualizado sio exemplos tipicos.
Este tipo de separag@o na auséncia de componentes ndo-chaves foi proposta por Gomez e

Seader em 1976.

Porter, Momoh ¢ Jenkins (1987) utilizaram uma equaciic que substituisse as
heuristicas evitando assim contradi¢des que pudessem ocorrer. Esta equagio (2.5) chamada
de equagdo da carga de vapor total para uma destilacio binaria (BDTVL) ¢é estendida a

separa¢Bes muiticomponentes como:

VB=Zk,xi+R——};—~w+izn:M (2.5)
ALH .1 i=2 i=1 ALH”:‘

A equagdo segundo Smith (1995) fornece uma indicagdo da melhor segiiéncia nio-
integrada. Contudo, o uso deste método ¢ ainda um guia e pode nfo fornecer a ordem

corTeta em alguns casos.

Novak, Kravanja e Grossmann (1996) aplicaram o método MINLP (Mixed Interger
Nonlinear Programming) ao problema da sintese de colunas de destilagio. Como exemplo
destaca-se a separagdo de misturas de hidrocarbonetos por destilagio e a otimizagdc do

processo HDA.

Jobson (1997) introduz um novo conceito na procura das melhores segiiéncias de

destilagio: “boiling capacity variable”. Este novo indicador de custos diferencia-se dos
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outros pois leva em consideragio o nimero de estigios na coluna. Assim os valores obtidos

pela equagiio (2.6) se aproximam bem dos resultados calculados por métodos de custo.

(Kgiobial - Kaiimeﬂtgio)fm 2c:olunas[\«7:1(1\]} + 1) + d}] (2.6)

Modi e Westerberg (1992) advertem entretanto, que a escolha do método de solucdo é
dependente do contexto no qual o problema de projeto esta inserido. Entre os varios
métodos de solugdo disponiveis, deve-se encontrar razdes para que um determinado método

seja o apropriado.
2.4.2. - Estudos Anteriores em Sequenciamento de Colunas Complexas

Conhecidas por quase 50 anos, as colunas complexas, somente foram objeto de
estudos de poucos autores. Entretanto, atuaimente ela vem ganhando espago na literatura
especializada e em aplica¢des industriais.

Assim, usando como exemplo uma mistura de trés componentes, duas colunas sdo
necessarias para a separagio conforme a Figura 2.2.(a). Com uma coluna complexa este

arranjo ¢ reduzido a uma coluna (Figura 2.2.(b)).
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Figura 2.2. Processo de separagéo utilizando (a) um sistema de destilagdo convencional

e {(b) um sistema de colunas complexas.
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Uma simplificacdo importante na Figura 2.2.(b) é feita quando se insere uma placa
vertical no interior da coluna. Esta placa divide a alimentagdo de tal forma que a separagdo

dos componentes ¢ realizada na parte seguinte da coluna.

Ao compararmos a coluna complexa com o sistema convencional de destilagdo
podemos, do ponto de vista termodindmico consideréd-los equivalentes, se condigdes de

transferéncia de calor na placa forem negligenciadas.

Os trabalhos realizados neste sentido ressaltam que este sistema de separacdo, com
namero de componentes igual a trés, requer tipicamente 30% menos energia e capital em
relacio aos arranjos convencionais que utilizam colunas simples. (Triantafyllou, 1991,

Luyben e Alatiqi, 1985; e Elachi, 1983).

Entretanto, sdo poucos os trabalhos que analisam colunas complexas para misturas
contendo mais de trés componentes. Os estudos que tratam deste sistema dentro de uma
seqiiéncia de destilag8o também sdo escassos. Os principais trabalhos que encontramos na
literatura se dividem em heuristicos e computacionais e procuram orientar a procura do
melhor sistema, ou arranjo, de separagdo. A maioria destes trabalhos utilizam sistemas com

trés componentes.

No estudo de Tedder e Rudd (Douglas, 1988), um dos primeiros em sintese de

colunas complexas, apresenta a seguinte heuristica geral:

Se a alimentacdo possuir tipicamente mais de 50% do produto de meio e o produto
pesado esta presente em pequenas quantidades (menos de 5%) entdo o projeto 1

mostrado na Figura 2.3 ¢ a opgdo mais atraente.

Se, por outro lado, a alimentacdo possuir mais de 50% do produto de meio e

menos de 5% do produto leve o projeto 2 da Figura 2.3 € preferido.
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A proposta acima se desdobra com as seguintes heuristicas:

Indice de ficil separacio IFS=K, . K¢/ Kgn . Kg = oap / Onc
Se IFS < 1, aseparacio A/B ¢ mais dificil do que a separagio B/ C .
Se IFS > 1, a separagdio A /B é mais facil doquea B/ C.

Heuristicas para IFS < 1,6

1. Se 40 a 80% da alimentagio € produto de meio e quantidades equimolares da
alimentacio estdo presentes como produtos de topo e base estdo, entfio favorega
projeto 5 (Figura 2.3).

2. Se mais do que 50% da alimentacgdo € produto de meio € menos do que 5% da
alimentacio € produto de base, entdo favorega projeto 6.

3. Se mais do que 50% da alimentacio € produto de meio € menos do que 5% da
alimentagdo € produto de topo, entdo favorega projeto 7.

4. Se menos do que 15% da alimentacio é produtc de meio e aproximadamente
quantidades iguais da alimentagfio estio presentes no topo e na base, entfio
favorega projeto 3.

5. Do contrario favorega projetos 1 ou 2, removendo antes o componente da

alimentagdo em maior quantidade.

Heuristica para IFS > 1,6

1. Semais do que 50% da alimentac8o € produto de base, entfio favoreca o projeto 2.

2. Se mais do que 50% da alimentagdio € produto de meio e de 5 a 20% da
alimentacdo € produto de base, entfo favorega projeto 5.

3. Se mais do que 50% da alimentagfio € produto de meio e menos do que 5% €

produto de base, entdo favorega projeto 6.
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4, Se mais do que 50% da alimentacio ¢ produto de meio € menos do que 5% €
produto de topo, entdo favorega projeto 7.

5. Do contrario, favorega projeto 3.

[ —_—a
JE—— s G —— e A A ‘ e B i
ENEN ~ | o o -
o | L — | , B
| — | . ]
< . Ny o e .- — "
N N L e L B —_
PROJETO 1 PROJETO 2 PROJETO 3 PROJETO 4
: ] A > A i '
PROJETO 5 PROJETO6  PROJETO7

Figura 2.3. Alternativas de projeto para separa¢ido de misturas ternarias.

Qutras heuristicas:

1. Projetos de acoplamento térmico 3 e 4 podem ser considerados como alternativas
aos projetos 1 e 2, respectivamente, se menos da metade da alimentacdio é produto de
meio.

2. Projetos 3, 4, 6, e 7 podem ser considerados para separar todas as misturas

onde uma baixa pureza no produto de meio € aceitavel.

Da mesma forma Glinos ¢ Malone (Douglas, 1988), apresentam as seguintes
heuristicas para seqiiéncias de colunas com saida lateral:

a. Considere sempre uma coluna com saida lateral quando a composi¢io do Xarefou %o < 0,1

b. Considere o uso de uma coluna com saida lateral quando o intermediario € reciclado

e uma pureza alta ndo ¢ requerida.
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c. Considere o uso de uma coluna com saida lateral quando as volatilidades
ndo estdo eventualmente distribuidas.

d. Considere uma corrente lateral acima da alimenta¢do quando o intermediario
¢ mais dificil de separar do componente pesado do que o leve. De outra forma,

considere uma coluna com saida lateral abaixo da alimentacgdo.

Uma coluna com saida lateral pode ser interessante quando o produto de meio esta em
excesso ¢ um dos outros componentes estd em menor quantidade. Assim uma coluna

complexa se aplica em circunstincias especiais para uma dada composi¢io da alimentaggo.

No estudo do sequenciamento de colunas de destilacio complexas, além do

conhecimento heuristico, € necessario utilizar métodos aproximados.

Glinos e Malone (1985b) fornecem um método aproximado para o calculo de colunas
complexas, com saida lateral acima e abaixo da alimentagfo, para trés componentes. S&o
apresentadas equagdes para taxas de vapor e composi¢gio minima do produto desejado na
corrente lateral. O trabalho € estendido para uma alimentagio contendo quatro
componentes. Segundo Carlberg e Westerberg (1989) a generalizacio para n componentes €

admitida, mas ndo € provada.

Em Triantafyllou (1991) uma abordagem mais detalhada ¢ feita tanto no método de
calculo como na recuperagio de energia para colunas de parede dividida. S3o colunas que
apresentam uma placa vertical na regiio da alimentagdo. A corrente que entra divide-se ¢

produz trés correntes de saida.

Carlberg ¢ Westerberg (1989) analisam o caso de colunas complexas acopladas
termicamente como mostrados nos projetos 3 e 4 (Figura 2.3). Um estudo € realizado
comparando o custo de separagdo deste tipo de coluna com uma seqiiéncia simples para trés

componentes. O trabalho se estende a mais componentes.
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Glinos, Nikolaides e Malone (1986) apresentam sequéncias de colunas complexas em
diversos arranjos. As sequéncias incluem colunas com duas alimentagGes e duas saidas
laterais. O estudo utiliza o método proposte por Glinos e Malone (1985b), ¢ inclui o

desenvolvimento de novas configuragdes de processo bem como analise de custos.

Nikolaides e Malone (1987) estudam um método aproximado para colunas de
destilagio com multipla alimentagdo e mltiplas saidas laterais. A vantagem do método é
demonstrada separando uma mistura de trés componentes utilizando uma configuracio

complexa comparada com uma simples.

Floquet, Domenech, Pibouleau e Aly (1993) apresentam uma formulagio matemaética
(eq.2.6) para determinar o nimero de sequéncias utilizando colunas complexas. A equacio a

(2.7) € restrita a duas ou trés saidas de produtos:

%)
. 2 (2n—2-2)
P Al (n-2 ) 2.7

onde E(x) representa uma funcio em colchetes.

2.5. - Restricoes de Processo

Em sintese de processos, as restrigdes necessitam ser incluidas pois, sio parte

integrante na escolha do melhor, ou dos melhores projetos de processo.

As restrigdes mais importantes s#@o ditas na forma de heuristicas e se referem
principalmente aos produtos envolvidos na separaco. Por exemplo Nadgir ¢ Liu (1983)

adicionam a heuristica que diz remova primeiro materiais corrosivos ¢ perigosos em uma
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sequéncia de separag¢do. Outras aconselham evitar o uso de temperaturas elevadas para

aqueles componentes que podem sofrer degradacdo térmica.

E importante salientar que a pressio também possui um grande efeito limitante. Ndo
somente porqué a temperatura se modifica com ela, mas também devido ao reflexo que
produz nos custos ¢ nas condigbes de operaciio. No caso da destilagio sob vicuo
aconselha-se 0 uso da extragdo liquido-liquido, sempre considerando os diversos solventes
possiveis para © caso em questfio. A situagdo nfo ¢ diferente se processos de refrigeracdo
sdo requeridos. Alternativas menos custosas que a destilagio, como a absor¢io, podem ser

levadas em conta.

Quando processos de destilagio s@o escolhidos devemos estar atentos para que este
obedeca a certas condigdes de operagdo. Estas condicbes se referem principalmente a
velocidade de inundacio na coluna e ao didmetro da torre. Também a qualidade da utilidade
fornecida ao sistema (custo e temperatura) sdo também condigbes de operagio importantes

em todo projeto de processo.

2.5.1. - Velocidade de Inundacéio e Didmetro da Torre
O didmetro de uma torre € selecionado de tal forma que a velocidade do vapor esteja

entre 60 ¢ 80 % da velocidade de inundagfio. Para projetos iniciais a velocidade de

inundagdo pode ser calculada como (Lockett,1986):

= F, (2.8)

onde, v é a velocidade de inundagdo (m/s); p é a densidade do gas e do liquido (kg/m’); F.

igual a 0,3 é um fator que depende do espacamento entre os pratos.
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2.5.2. - Custos e Faixas de Temperaturas das Utilidades

Sua influéncia se reflete diretamente no custo total. Os custos de vapor e agua variam,
dependendo do momento econdmico do pais ¢ das condi¢Ges geograficas para sua obtengdo.
Assim, o custo da utilidade quente pode ser separado dependendo de sua qualidade, ou seja,
em vapor de alta, média ou baixa pressdo. As faixas correspondentes de temperatura e
custos relacionados sdo mostrados na Tabela 2.3 abaixo para um case tipico (Novak et all,

1996).

Tabela 2.3. Custo e temperatura de utilidades.

Utilidades Temperatura ( K ) Custo (8 / 10° kJ)
Agua de resfiiamento 300 0,159
Vapor de baixa pressdo 420 2,807
Vapor de média pressao 470 3,980
Vapor de alta pressio 600 5,333

2.6. - Integracéio Energética entre Colunas de uma Sequéncia

Apos a identificagio das melhores sequéncias de destilagio para uma determinada

tarefa passamos a integragdo energética.

Tal procedimento faz usc da possibilidade da corrente de topo de uma coluna (Tcl na
Figura 2.4) fornecer algum, ou todo o aquecimento requerido para um refervedor de uma
outra coluna (Andrecovich e Westerberg, 1985b). Isto é realizado pelo aumento da pressdo
de uma coluna de tal forma que a temperatura de topo supere a temperatura da base, Th2,
por um determinado AT. Feito isto o acoplamento térmico das correntes envolvidas pode ser
realizado.
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Figura 2.4. Sequéncia de colunas de destilacdo nfo integradas.

Desta forma a selegio e integragio de sequéncias de destilagio nfio € feita, como diz
Smith (1995), simultaneamente, mas sim em duas etapas: selecio das melhores sequéncias ¢

em seguida a integragdo energética.

Estes estudos mostraram que a configura¢do que alcangou a maior recuperagio de
energia por integracio frequentemente tinha antes da integraco o menor consumo de
energia das sequéncias sintetizadas. Andrecovich e Westerberg (1985a) indicam que as
heuristicas usadas para escolher as melhores sequéncias de separacio sem considerar a
integracdo de energia sdo as melhores heuristicas para a escolha daquelas sequéncias que sio
as candidatas para integragdo energética. Em resumo isto significa que a 6tima sequéncia
ndo integrada torma-se a melhor sequéncia integrada em termos de custo minimo total

(capital e operagdo) conforme mostrado na Figura 2.5.

, Sequéncias
' Néo Integradas
-+

L, Sequéncias
w* | .27 Integradas
4 i O o

NGmero da Sequéncia

Figura 2.5. Solugdes possiveis para sequéncias integradas e ndo integradas.
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Deste resultado, uma conclusdo importante € que na pratica ndo se tomara a methor
sequéncia ndo integrada, mas sim um grupo de poucas sequéncias com o menor custo total.
Devido a incertezas nos cilculos e refinamentos posteriores, estas poucas sequéncias seriam

consideradas em maiores detathes ao longo do projeto.

Qutro fator que refor¢a a conex&@o entre uma sequéncia ndo integrada com uma
integrada é a natureza do acoplamento térmico (Floudas ¢ Paules IV,1988). Este leva em
conta a diferenca de temperatura existente entre as correntes de topo (Ty4;) e base (Th2) da

coluna nfo integrada.

Esta diferenca de temperatura para acoplamento pode ser de duas formas:
i- Ta1- T2 € positivo,

ii - Tai - Tr2 € negativo.

Se o primeiro caso ocorre, a integragio de energia pode ser feita diretamente,
aproveitando-se total ou parcialmente a carga térmica desta corrente. Entretanto, se o
segundo caso predomina, torna-se necessario aurnentar a pressdo da coluna de tal maneira

que T¢; supere Tp; permitindo assim o acoplamento térmico.

Ambos os casos afetam favoravelmente o resultado final E, € claro que um AT
positivo em termos econdmicos seja mais vantajoso que um AT negativo. Entretanto, o
aumento da pressdo introduz custos adicionais nos trocadores e na coluna de destilacZo,

sendo que depois de um certo ponto este efeito torna-se desfavoravel.

2.7. - Métodos de Integracio Energética

Conforme mencionado anteriorrnente ndo € necessario resolver o problema de

separagdo e integragio simultaneamente.
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E do conhecimento entretanto, que estudos no sentido da sintese e integracdo de calor
simultinea foram realizados (Floudas e Paules IV, 1988). Tais métodos utilizam formulaces
do tipo MINLP (Mixed Interger Nonlinear Programming), ou seja, fazem uso de

aproximagdes matematicas.

De um modo geral o problema MINLP para sintese de sequéncia de destilagio envolve
trés passos principais:
1. - Uma superestrutura ¢ gerada onde varias alternativas possiveis competem entre si.
2. - A superestrutura € modelada como um problema MINLP.
3 - Resolvendo o problema MINLP o projeto Otimo € obtido da superestrutura
(Gundersen, 1991 e Mizsey, 1991).

Com isto o projeto de separagdo e integrac#o seria resolvido simultaneamente.

Andrecovich e Westerberg (1985a) propuseram um método mais simples para a integracdo de
sequéncias de colunas de destilagio. Neste método as cargas térmicas do condensador e refervedor
sfio consideradas iguais a Q. e a diferenca de temperatura entre o topo e a base da coluna nfo
integrada é computada como AT. Em cada coluna da sequéncia este procedimento € realizado como
miostra a Figura 2.6 para o caso envolvendo cinco componentes em duas sequéncias diferentes.

T EF T BCDE
DEF
D L
— (o] EF
(B
1ABC & D
| A j
T | = B }
ABCD S —
= .
Q Q
(a} (b}

Figura 2.6. Diagrama QAT para duas sequéncias diferentes.
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As linhas superiores representam as correntes da base da coluna, enquanto as inferiores
representam as correntes de topo. Se percebe também que as diferencas de temperatura na sequéncia 1
sio bem menores que na sequéncia 2. Portanto a sequéncia 1 torna-se a melhor sequéncia ndo
integrada. Ao mesmo tempo, ela ¢ a2 melhor sequéncia com possibilidades de integracio, visto que, 0
aumento de pressao necessario ao acoplamento térmico € menor que na sequéncia 2.

De outra forma, o menor valor do somatorio do produto QAT entre as colunas da
sequéncia, indica a melhor sequéncia nfo integrada e por sua vez, a melhor para integragéo
de calor. O método também faz uso dos principios da destilagio multiefeito, como mostrado
na Figura 2.7. A alimentacio ¢ dividida em duas ou mais correntes que sio enviadas as
colunas de destilagdo. Com isto, uma redugdo no custo de energia {(custo operacional) ¢

alcancado ainda que haja um aumento no custo devido o acréscimo de colunas {(custo de

capital).
? =
~
o
) |
= =

Figura. 2.7. Sistema de destilacio multiefeito.

Com o auxilio dos diagramas do tipo temperatura-entalpia (T-H ou T-Q) mostrado na
Figura 2.8 podemos visualizar como © procedimento de integracio ¢ realizado apés

determinar-se a melhor sequéncia nfo integrada.

A altura do retangulo indica a diferenga de temperatura, AT na coluna. O

comprimento do retdngulo, no eixc das entalpias, mostra somente a carga de calor
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requerido, Q. Para movimentar os retingulos verticalmente (Figuras 2.8a ¢ 2.8c)
necessitamos alterar a press&o da coluna e por consequéncia a temperatura de topo ¢ base

desta. (Ho, 1987).

A modificagio da pressdio permite portanto ajustar a temperatura de topo da coluna de
tal forma que esta supere a temperatura da base da outra coluna. A integracio energética
fica desta forma representada pelo movimento horizontal do retingulo (Figura 2.8).
Conforme esta figura, o posicionamento do ret@ngulo menor abaixo do retidngulo maior
indica que a integragdo foi realizada com sucesso. Na Figura 2.9a ¢ mostrado como a
integragdo de calor pode ser realizada em uma coluna de tolueno acoplada com uma de

benzeno. A Figura 2.9b mostra o resultado da integracéo.

Movimento Yertlcal
{
“To
Hdhr
Ta
Movimento Horizontal
A
T
Hdihr
Ta
[ ae——
e Movirmento Verical
(Aumento de Py
i
Te
H,ame

Figura 2.8. Diagrama Temperatura -Entalpia.
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Figura 2.9. Diagrama temperatura-entalpia para o sistema

benzeno/tolueno/xileno (a) sem integracdo (b) com integracdo.

Outra proposta € encontrada no trabalho de Morari e Faith (1980) onde o principio da
exclusio € apresentado. Este, é formulado de tal maneira que permite a eliminagdo da
estrutura C, conforme a Figura 2.10, quando as estruturas A ¢ B s3o impossiveis. Desta

maneira a procura da sequéncia integrada economicamente mais adequada, ¢ agilizada.

Estrutura A Estrutura B Estrutura C

Figura 2.10. Sendo invidveis as estruturas A e B, a estrutura C torna-se inviavel.

Por fim, outros fatores devem ser levados em consideragio com a mudanga de pressio

quando se quer obter a melhor solugdo para o problema. Estas sdo:
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1. As volatilidades relativas da alimentagio diminuem e a coluna pode no alcangar
as especificagdes dos produtos.

2. A temperatura da base torna-se muito alta e seus produtos se decompdem. Isto
pode causar incrustragfio excessiva no refervedor.

3. A espessura da coluna nfo seria suficiente para contrapor a presséo.

4. O calor latente de vaporizagdo diminuindo vaporizaria a temperaturas maiores,
assim as cargas do condensador e refervedor tornam-se menores (Triantafyllou,

1991).

2.8. - Conclus@o

A literatura em sintese de colunas de destilagfio € bastante ampla. Apesar disto pouca
atencio é dada a separagio de misturas com composiges proximas aos processos
industriais. A aplica¢g@o dos métodos a sistemas com componentes ja consagrados € um
excelente guia para o estudo de novas metodologias, seja, na sintese de sequéncias
integradas ou n#do integradas. Desta forma, acredita-se que o uso de uma alimentagio
proxima das condigOes industriais devera produzir interpretagdes diferentes nos resultados

finais, especificamente no que se refere as sequéncias integradas.

Ainda no que se refere a sequéncias integradas a literatura apresenta a melhor
sequéncia integrada para uma determinada sequéncia ndo integrada. O objetivo do problema
¢ alcancado porém, escassas informag¢Oes s#io colocadas a respeito das outras alternativas
encontradas. Se o custo de uma sequéncia € um pouco maior que a Otima sequéncia, mas
possui melhores vantagens operacionais, isto nfo € levado em consideragdo. Neste ponto a
experiéncia do projetista ¢ muitas vezes determinante na escolha da melhor alternativa de

processo.

Por fim, a substitui¢io de uma coluna simples por uma de saida lateral e a andlise da
influéncia da composi¢do e da facilidade de separagfo entre os componentes pode ser

estudada da mesma forma que em sequéncias de colunas simples.
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3. - METODOS UTILIZADOS NA SINTESE DE COLUNAS DE DESTILACAO
INTEGRADAS

3.1. - Introducio

No presente capitulo serdo apresentados os métodos utilizados na sintese de colunas

de destilagio do processo de desproporcionamento do tolueno.

O procedimento de sintese se constitui dos seguintes métodos:
~ Célculo de colunas de destilagdo multicomponente. Método aproximado;
- Método proposto para seqiiéncias de colunas de destilagic integradas,
- Método de resolucio de colunas com saida laterai;

- Método para célculo de custos de colunas de destilagio.

Cada itern acima foi resolvido através de subrotinas programadas em linguagem

FORTRAN. Estas subrotinas estio listadas no Apéndice II.

3.2. - Cilculo de Colunas de Destilacio Multicomponente. Método aproximado

O método aproximado de solugdo do problema responde de maneira simples ao
objetivo proposto. O resultado obtido, ou seja, o custo total de cada seqiiéncia, € comparado
de forma a permitir a escolha das seqiiéncias economicamente atrativas. Estes resultados
estdo mais em nivel qualitativo, sendo que anilises mais rigorosas sio realizadas nas etapas

seguintes do projeto.

O calculo de colunas de destilagio multicomponente através das equagdes de Fenske-
Underwood-Gillilland estd portantc amplamente divulgado na literatura (King,
1980;Chang, 1980;Triantafyliou, 1991).

Dadas a composi¢io ¢ as condigOes térmicas da alimentagfo, inicialmente sfo

estimadas as recuperagoes dos componentes chave nos produtos destilado e da base.
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O nimero de moles dos componentes chave leve (LK) e chave pesado (HK) sdo

estabelecidos pelas seguintes relagdes:

dye m(fi-f‘*"*j(fm) G.1)
K
bu: :fLK mdﬂ( (3.2)
b
( jHK](f ) (3.3)
bHK :fHK“ “dHK (3.4}

A distribuiglo dos componentes nfio-chave sdo estimadas através da equagdo de

Hengstebeck-Geddes:

ln[ibii} =C, +(C, Inq, 3.5

i

Substituindo o i-ésimo componente por LK e HK, obtém-se duas equagdes com dois
termos desconhecidos, C; e C,, as quais podem ser resolvidas simultaneamente. Deste

modo,

C, = m[‘;HXJ (3.6)

HK

oG]

Ina,,

2

(3.7)
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Rearranjando a equagio (3.5), obtém-se:

%—ﬂexp(cl +C,Ina,) (3.8)

O balanco material para o componente 7 € dado por:
fi=d, +5, (3.9

A partir das equagdes (3.8) e (3.9) calcula-se o numero de moles para cada

componente, nos produtos destilado (di)e da base (by):

b = /s
' 1+ exp(C +C, Ina,)

(3.10)

d = f —b (3.11)

Conhecidos d; e b;, as fragdes molares de cada componente no destilado e na base

podem ser calculadas:

Xy, = (3.12)

Xg = i (3.13)

Determinadas as fragles molares de cada componente segue-se o célculo da coluna
em termos de niimero minimo de pratos, razdo de refluxo minima, didmetro e altura da

coluna.
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3.2.1. - Calculo do Niimero de Pratos

O nimero de pratos tedricos (N) é calculado através da seguinte equagiio, que

representa um bom ajuste dos dados experimentais de Gillilland:

. (1+544X)X -1 (3.14)
=]1—€X B
Pl 17209%
onde,
R~ Rmm N -~ Nmz'n
N e Y = o 2
R+1 N +1
O nimero minimo de pratos € calculado através da equagdo de Fenske:
L (CHEN CEN) a5

Ine,,

Sendo a razdo molar igual a fragio molar, N, na equacio de Fenske € equivalente a

C; na equagfo (3.6).

O célculo da razdo de refluxo minima € realizado através da equagio de Underwood:.

& Xy

A equacdo (3.15) € resolvida de modo que o valor de ¢ esteja na faixa: apg < ¢ < oLk

O valor de ¢ é substituido na equagédo (3.16) de modo a se obter Ry

n . X
Ruw +1= 205 G.17)
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3.2.2. - Cilculo do Didmetro da Coluna

O didmetro de uma coluna de destilac#io esta relacionado com a vazdo molar de vapor
(V4 através da densidade do gas e do liquido e da velocidade do vapor na coluna, nas

condi¢des de topo e de base.

As densidades do vapor e do liquido s3o dadas por:

P-MOL
_ LMoL 3.18
Pe = 770.08206 (3.182)
MOL-Pc {0653 T
=1000- (2222 9. 3.18b
pr =10 Te [zfm Tc] ( )

e devem ser calculadas para as condi¢des no topo € na base da coluna, respectivamente.

A velocidade do vapor deve ser aproximadamente 60% da velocidade de inundagdo

da coluna (Viuna). Se a velocidade de inundagdo é dada pela equagio:

026
2, (3.19)
pl wpg

a velocidade do vapor sera dada por:

v =060-v" (3.20)

A vazio molar de vapor pode ser obtida através da equago:

V=(R+1)-d (3.21)
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Deste modo, o didmetro da coluna serd:

e 4.V -MOL (3.22)
p, -3,1415-v-3600

calculado para as condi¢des do topo e da base coluna, sendo que o maior valor €

selecionado.
3.2.3. - Cilculo da Altura da Coluna

A altura da coluna (H,) depende somente do nimero de pratos, ¢ pode ser obtida

através da seguinte equagdo (Triantafyliou, 1991):
H =(N-1)-046+4 (3.23)
3.2.4. - Calculo da Carga Térmica da Coluna

Através de um balango de energia ao redor da coluna de destilagio obtemos as

seguintes relagdes para a carga no condensador e a carga no refervedor, respectivamente.
Oc =(Hppp —hy )V {3.24a)
Or=R+1)d -Hypp ~Rod hyyy +b-hyy ~ f-hyy, (3.24b)

3.3. - Método Proposto para Sintese de Seqiiéncias de Destilacio Integradas

A necessidade de propor um novo caminho para a sintese de seqiiéncias de destilagéo
integradas, tem por objetivo estudar em detalhe alternativas de configuragio ndo analisadas
na literatura. Desta forma, nfo se procura somente a integracfo total de uma coluna de

destilagdo, pelo uso de todas as colunas existentes ¢ disponiveis no sistema de separac@o.
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Em razdo disto, encontra-se a seqiiéncia de custo mais atrativo, juntamente com as demais

formas de acoplamento térmico.

Os resultados encontrados sdo obtidos através de balancos de energia, ao redor do
trocador de calor que promove o acoplamento térmico. A diferenca de energia, e portanto o
custo, é computado a favor de um refervedor ou de um condensador conforme o arranjo de
integragdo necessario. O custo da seqiiéncia € calculado levando-se em conta as

modificacdes realizadas no fluxograma do processo de separagio.

Neste sentido, este trabalho analisa as varias propostas de arranjos para integragdo
energética em colunas de destilagfio, aplicando e comparando os resultados obtidos para o

caso do desproporcionamento do tolueno a benzeno.

O procedimento de integraclo energética € realizado posteriormente & identificagio

das melhores seqiiéncias de destilagio para uma determinada tarefa.

De um modo geral, podemos classificar as segiiéncias de colunas integradas em dois grupos:

1. Seqiiéncias integradas simples;
i) Quando uma coluna recebe ou fornece calor para uma ou mais colunas (Figuras
3.2(a)e3.2.(b)).
it) Quando uma coluna fornece calor para duas ou mais colunas (Figura 3.2.(c)).

2. Seqiéncias integradas compostas;

i) Quando uma coluna, que recebe calor de outra coluna, fornece calor para uma

ou mais colunas de destilagdo (Figura 3.2.(d)).
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Figura 3.1. Formas de integracio de energia
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Para se integrar energeticamente uma coluna de destilagfio € necessario aumentar a

pressio da coluna, de tal forma que a temperatura do topo desta coluna, supere a

temperatura da base da outra coluna, em um AT especificado. A Figura 3.2 mostra como

isto € realizado.

Thi+AT Tdj
A { Coluna i Coluna §
a i
c I
pre— ! 1
R LT -
. i ! I R SR L
¥ [ e AT ~ Tbj |

Figura 3.2. Integragfio energética entre colunas de destilacio simples.

A seqiiéncia integrada € obtida a partir de uma seqiiéncia ndo integrada de tal modo

que as composigdes e temperaturas de todas as correntes sdo conhecidas.
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Se a seqiiéncia integrada é conforme a Figura 3.2, acrescenta-se um valor AT a
temperatura da base da coluna j, e assume-se este valor como sendo a nova temperatura de
topo da coluna i Da mesma forma, se a integragdo ¢ feita da segunda coluna com a
primeira, tomamos a temperatura da base da coluna i acrescentada de um AT, e a fazemos

igual a temperatura de topo da coluna j, conforme a equagio (3.25).

Tai= Tp; + AT t=l,n e j=n,1) (3.25)

onde n é o niamero total de colunas.

Ao se alterar a temperatura da coluna obteremos a sua nova pressdo de operagio.
Deste modo, a partir dos valores de pressfo, temperatura € composi¢io (a mesma que a
coluna original) obtém-se o novo didmetro, altura e cargas térmicas (Qgr € Qc) da coluna

modificada.

A razio de refluxo minima na coluna modificada também sera alterada para valores
maiores do que na coluna original, pois o aumento da pressdo torna a separa¢io mais

dificil, requerendo maior refluxo na coluna.

Os casos abordados a seguir foram programados em FORTRAN e estéo inseridas nas
subrotinas INTSIMPLS ¢ INTCOMPLX, presentes no Apéndice 11

3.3.1. - Casos Envolvendo um Acoplamento Térmico
Em uma sequéncia integrada podemos ter diferentes opgdes de acoplamento que
podem necessitar ou ngo de um novo refervedor ou condensador. Observa-se dois tipos de

situagdes neste sentido:

1. Qcii > Qr;ni. A carga térmica de topo da coluna integrada € maior que a carga

térmica da base da coluna nfo integrada, como mostra a Figura 3.3, situagio 1.
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Isto faz com que nem toda a energia seja aproveitada, de modo que € necessario
adicionnar um condensador a mais nesta comrente. Assim, este condensador €
adiciornado aos custos da coluna i, sendo que o trocador de calor de integragdo
faz parte nos custos da coluna j. Com isto tomando Qggs como sendo o residuo

de energia restante temos:

Qres1 = Qcir - Qrjm (3.26)

2. Qcir < Qrjni A carga térmica de topo da coluna integrada € menor que a carga
térmica da base da coluna nfo integrada, como mostra a Figura 3.3, situagfo 2.
Ou seja, a carga térmica fornecida ndo supre toda a necessidade do refervedor
tornando necessério um refervedor a mais na coluna nfo integrada. Da mesma
forma, este refervedor € adicionado aos custos da coluna j, sendo que o trocador
de calor de integracio faz parte nos custos da coluna i. Fazendo Qggs como ©

residuo de energia restante nesta coluna temos:

Qges 2= Qrjin - Qeir (3.27)

Caso se verifique a situagio 1 devemos primeiro calcular os custos deste novo
condensador que estd em linha com o topo da coluna i. Assim, a carga térmica deste
condensador sera Qges 1. Existe portanto um decréscimo no uso da utilidade fria, pois parte

desta corrente € condensada no trocador de calor precedente.

Se a situacdo 2 € verificada, estes calculos ndo sdo necessarios, havendo entio um
Qnrss 7 referente ao refervedor a mais na coluna j. Neste caso nfo ha necessidade de
utilidade fria para a coluna i (Qc;= 0), e devido ao acoplamento térmico, somente parte da

utilidade quente € necessaria na coluna j.
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Figura 3.3. Diferentes modos de acoplamento térmico.

Com estas informagdes podemos calcular os custos de capital e de utilidades da
coluna i. Feito isto adicionamos os custos referentes ao novo condensador, caso a situagio 1

ocorra, aos custos da coluna i
Por ltimo, como temos os dados referentes a coluna j, sua nova carga (seja Qr=0 na
situagio 1 ou Qgr= Qges 2 na situagdo 2), composi¢des, pressdo, temperatura e dimensdes

podemos calcular os custos desta coluna.

Portanto, o custo total da seqiiéncia integrada serd a soma dos custos parciais de cada

colunaiej.

3.3.2. - Casos Envolvendo mais de um Acoplamento Térmico

A situacdo 1 da Figura 3.4 mostra que toda a carga térmica das colunas i e k foram

aproveitadas quando integradas com a coluna j. Isto indica que:

Qcir < Qrint™ Qexr

Nio é importante saber com qual das colunas iniciamos a integragfo, ou seja, se é

comacolunaiouak.
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Partimos entdo do caso em que a coluna i € a primeira a ser integrada. Elevamos a

pressdo desta coluna de tal forma que a temperatura de topo exceda em um valor AT em

relagdo ao refervedor da coluna j. A carga Qé, integrada ¢é portanto, totalmente aproveitada

pelo refervedor da coluna j, Qgg , ndo integrada.

colunat colunak

colunai coluna k
i coluna coluna |
L P
_m—g o o 1"7' i
™ i ; Vh o
i | ; i i H H
T B T it i
£ 1B = o T_T ' >
i T h >
i . (4 i
I
>
Situagdo 1 Situagdo 2
coluna i oulw‘:a k coluna § colunak
coluna k ! colunak | coluna
7 i : Yt 5 ks
[ .da, [ o —
% T T < = |
i : e %.. H o [ | > i
Situacio 4

Situagio 3
Figura 3.4. Exemplos de acoplamento térmico com duas colunas.

O calor excedente torna-se;

O = Oxf =0 (3.28)

Rf

onde Q' ¢ a carga térmica resultante da coluna j néo integrada.
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Neste ponto € possivel obter os custos de operagdo e de capital desta coluna
lembrando que agora o condensador para a coluna i nfo € mais necessario devido o

acoplamento térmico.

Na seqiiéncia, 0 mesmo raciocinio segue para a coluna k. Esta tem sua pressio
elevada e o calor do topo desta coluna ¢ aproveitado, também totalmente, pela base da

coluna j. A carga resultante ¢:

N2 NI I (3 29)

RY R T =k

Resta portanto determinarmos o custo da coluna j. Ela possui um condensador que

trabalha com carga Q) e um refervedor que agora necessita Qé‘f ? de energia. Fazendo isto

concluimos o procedimento de integra¢do para a situagdo 1.

Na situagéo 2, da Figura 3.4, percebemos que a coluna k aproveita parte da energia na

integracdo. Assim, podemos ter duas situagdes, que podem gerar arranjos distintos.

1. Qcir< Qg jni < Qckr

Se iniciarmos a integra¢do pela coluna k teremos um arranjo final como aquele
mostrado na Figura 3.3, situagfio 1. O acoplamento € completo e € desnecessério o uso da

coluna i para integragéo.
Se comecarmos pela coluna i o arranjo final sera como aquele mostrado pela Figura

3.4, situacio 2. Todo o calor da coluna i é aproveitado e parte do calor da coluna k

necessita ser condensado posteriormente €m um novo condensador.

2. Qcir> Qr 1> Qcxr
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No caso contrario, o raciocinio € analogoe ao anterior, apenas alterando a coluna com

calor excedente e portanto um condensador a mais, na coluna i.

Tomando-se o caso 1 como exemplo ilustrado na Figura 3.4, situagfo 2, que inicia a
integracdo pela coluna i. A sua pressio € aumentada e o calor excedente na base da coluna j

torna-se:

Ol = Ogf — 05 (3.30)

Podemos assim calcular o custo total da coluna i, e seguir a integragdo para a coluna

seguinte que terd a sua disposi¢fio uma carga de Op ' na coluna j.

Mas, na coluna k a carga térmica € maior e portanto um novo condensador €

necessario. Este necessita:
Iz I NI
o = Qo — iy (331

sendo portanto possivel calcular os custos de capital e operagdo deste trocador de calor e da
coluna k. A carga do refervedor da coluna j ¢ o proprio Qg" ! junto com seu condensador de
carga QX . O custo total desta coluna j € calculado e somado aos custos das colunas

anteriores ja mencionadas

Nas situagGes 3 e 4 da Figura 3.4 temos duas colunas integradas, ak e a j. Este tipo
de integracdo difere das anteriores pelo fato de que uma mesma coluna que fornece calor

para outra coluna estd por sua vez recebendo calor de uma terceira.

Deve-se ter cuidado na escolha das colunas a integrar pois uma coluna que j& esta
integrada ndo pode ter mais a sua pressdo aumentada. Portanto, se integrarmos primeiro a
p

coluna i com a coluna k isto torna impossivel acoplar a coluna k na coluna j.
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O procedimento correto é acoplar primeiro a coluna k na coluna j e entdo dar
seqiiéncia na integracdo da coluna i com a k. Deve-se observar que, na integracdo da
segunda coluna, a pressdo desta devera ser tal que a sua temperatura supere de um valor AT

a base da coluna k j4 integrada.

Nota-se também que n3o ha diferenga no procedimento de célculo entre as situagdes 3

e 4 devido ao posicionamento dos trocadores, ora em uma coluna, ora em outra.

O procedimento segue as linhas ja descritas anteriormente, ou seja, se a carga de topo
de uma coluna supera a carga do refervedor da outra coluna devemos calcular wn novo
condensador para a coluna que fornece energia. Se a carga ¢ menor haverd um novo

refervedor para a coluna que recebe energia.

3.4. - Método Aproximado para Resolucido de Colunas com Saida Lateral

O método de resolugio de colunas com saida lateral esta baseado no trabalho de
Triantafyllou (1991). Este método utiliza as técnicas aproximadas de Fenske-Underwood-
Gilliland (segdo 3.1).

Deste modo, com o auxilio das Figuras 3.5 podemos compreender melhor como o
método se desenvolve. Cada coluna na Figura 3.5 desempenha um papel na separagéo dos

componentes da alimentacdo, composta de trés componentes A, B, C.

Desta forma, para cada coluna € necessario escolher um chave leve e um chave
pesado. Assim, para a coluna 1 o chave leve como A ¢ o pesado como C, o componente B
sera o componente de melo. Na coluna 2 o chave leve é 0 A e o pesado ¢ o B sendo que
todo o C vai para o fundo da coluna. J& na coluna 3 o B € o leve e o C € o pesado, fazendo

com que o componente A saia todo no topo da coluna.
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Figura 3.5. Modelos simplificados para coluna de parede dividida
O projeto se inicia com o calculo da coluna 1 de modo a se obter o niimero de pratos,
os balangos de massa, energia e a vazdo de vapor. Realizada esta etapa, segue-se o célculo

da coluna 2 com q=0. O projeto prossegue assumindo-se que o condensador desta coluna €

parcial. Deste modo a nova vazdo para a coluna 2 serd:
PS; = d1.1,2.Rimin (3.32)
Fo=d;+ PSS, (333)

O refervedor da coluna 1 é parcial e a vaz8o da alimentagdo para a coluna 3, com

q=0, €&
PS:;=f-(1-q) i (3.34)
F3=b; + PS5 (3.35)

Tendo-se calculado o nimero de estagios, vazio de vapor e balangos de massa e
energia, torna-se necessario unir as colunas 2 e 3 de tal forma que a comrente de base da

coluna 2 e de topo da coluna 3 transformem-se na saida lateral da nova coluna.
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Para isto torna-se necessaric ajustar as vazdes de vapor de modo que elas sejam
iguais tanto na coluna 2 como na 3. Com isto, escolhe-se o maior valor de Ry, € recalcula-

se 0 nimero minimo de pratos daquela coluna.
Também, outro ponto a ser considerado € que o nimero de pratos da pré-fracionadora
seja igual ao mimero de pratos da parte inferior da coluna 2 e da parte superior da coluna 3.

Isto também provocara alteragdes no Rmin em uma das colunas mencionadas.

O seguinte procedimento ¢ efetuado para ajustar a razéo de refluxo nas colunas.

=6 +d, (3.36)

a nova vazio da saida lateral da coluna principal

Xp = Cajer@iiat Xy D) f (3.37)

composic¢do da saida lateral da coluna

As vazdes de cada coluna sdo:

— ((aj+1,£ (dj+1“xdj+1,z' + pSZ‘xP2j+f))

. 3.38
2 22} “¢;‘+i ( )
V - ((aj+2,i'(bj+2 'xbj-rz + Pss-xp3j+2,f)) (3 39)
P aj+2 _¢j+2 -
V..,—d,
R =42 Tn2 (3.40)
! dj+2
V..-d,.
R =i il (3.41)
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Escolhe-se a maior razio de refluxo substituindo este valor na outra coluna e

recalculando-se as novas cargas da coluna, altura, ntimero de pratos e vazdo interna.
Obtidos estes resultados poderemos calcular 0 novo nmiimero de pratos da coluna por:
Nj = Njp + Njsz (3.42)
e as temperaturas de topo e base como:

Ta = Tag+n> (3.43)

Tb(j) = Tb(j-i—Z) (3 44)

Finalizados estes procedimentos obtém-se 0s custos da coluna, do condensador e do

refervedor através da subrotina custos.

3.5. - Custos em Colunas de Destilacio

O custo de uma coluna de destilagdo € dividido basicamente em duas partes:
i) Custos de operagio

ii) Custos de capital

Cada um destes itens necessita de dados suplementares para serem encontrados. Estas
informa¢des dependem da natureza do processo, como por exemplo, temperatura da

corrente, press3o, dados fisicos da coluna.

E conveniente ressaltar que os custos de capital contém os custos referentes ao

refervedor, condensador e coluna, bem como os custos de operagio contém consumo de

agua e vapor requeridos na coluna.
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Para o calculo dos custos de capital se faz necessario obter as areas dos trocadores de
calor. Como referéncia usamos a temperatura da agua de refrigeragéo como sendo 300 K e

a temperatura do vapor como aquelas referidas na Tabela 2.3.

Assim temos que a drea do condensador serd igual a:

4, = ?"‘ (3.45)
5.11.10%(7, - 300)

onde Q. = carga no topo da coluna (kg/h); T4 = temperatura do topo da coluna (K).

A area do refervedor sera,

Or
Ay = 3.46
R 511.107,,, - T,) (3:46)

vapor

onde Qr = carga térmica da base da coluna; T, € a temperatura da base da coluna.

No célculo dos custos da coluna as informagdes sobre pressio, didmetro, nimerc de
pratos e altura da coluna s8o necessarias. Aqui tanto a pressfio quanto a temperatura serao
referentes as condicdes de topo da coluna.

Com estas informagdes pode-se, com o auxilio da subrotina COLCOST1 (Apéndice
II ), encontrar os custos de capital, do mimero de pratos e coluna com o refervedor ¢
condensador. Assim, resumindo:

C.ux = Custo do condensador + Custo do refervedor (347

Ceonma = Custo da coluna + Custo dos pratos (3.48)
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Finalizando, € necessario calcular os custos de operagéio que se referem ao consumo

de vapor e agua durante a operagédo do processo. Estes sio calculados como:

Custos de agua = 1.7403.10°(Q.. (3.49)
Custos de vapor = 8.8005.10°Q,Cv (3.50)

onde Cv é o custo do vapor para um determinado nivel.

A soma destes custos formece o custo total das utilidades.

Cuut = Custos de vapor + Custos de agua (3.51)

Entretanto estes valores numéricos somente possuirfdo efeito de uso quando forem
calculados de forma a considerarem as taxas incluidas e o periodo. Chamado custo
anualizado, este € expresso como:

TAC = Cut (1-22¢a) + (Canx*Coopna)/1 (3.52)
onde, faxa=0,52 e 1=25.

Deste modo, finaliza-se a etapa de obtencgo do custo de uma coluna de destilagio. Da
mesma forma, este procedimento serd necessario repetidas vezes quando possuirmos mais
colunas, como no caso de seqiiéncias de destilagio. O custo total da seqiiéncia sera a soma
dos custos parciais de cada coluna.

3.6. - Conclusao

Neste capitulo foi apresentado a metodologia utilizada na sintese de colunas de

destilacio do processo de desproporcionamento do tolueno a benzeno. Tal metodologia
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permite a sintese de colunas convencionais bem como a substitui¢fo de uma destas colunas
por uma coluna com saida lateral. Das sequéncias produzidas sera obtida a seqiiéncia
integrada, sendo que informagdes do custo total da seqliéncia, custo por coluna e dados
sobre cada coluna, como razdo de refluxo, mimero de pratos e amanjo da seqiiéncia serdo

fornecidos.

Nos capitulos 4 e 5 serio apresentados os resultados e conclusdes obtidos a partir de
dados da literatura, onde a aplicagio da metodologia e analise do processo em questio ¢

realizado.



4. - DESPROPORCIONAMENTO DO TOLUENO. SINTESE DE COLUNAS DE
DESTILACAO

4.1, - Introducao

No presente capitulo serdo apresentados os resultados obtidos no estudo da sintese de
colunas de destilagdo presentes no processo de desproporcionamento do tolueno e
isomerizagdo do m-xileno.
4.2. - Sintese de Colunas de Destilacio Integradas e Nio Integradas

Manoiu et al (1982) estudou a reaclio de desproporcionamento do tolueno e
isomerizagio do m-xileno, variando a razdo Hy/Hc e a quantidade de m-xileno na
alimentagdo do reator. A composicio do efluente do reator € apresentada na Tabela 4.1 com

quantidade fixa de m-xileno e na Tabela 4.2 com quantidades varidveis.

Tabela 4.1. Composi¢do do efluente do reator, com diversas razdes molares Hy/Hc.

composicao dos produtos razio molar de Hy/Hc (mol/mol)
liquidos (molo)

5 10 15 20 38
Benzeno 143 13,3 11,4 11,0 5,2
Tolueno 64,0 66,0 69,9 70,7 81,2
o-xileno 4,7 4,2 3,8 3,7 3.0
m-xileno 10,7 16,1 9.1 8,7 6,9
p-xileno 43 3.8 3.6 3,6 2.6
1,3,5-trimetilbenzeno 0.4 04 0,6 0,5 0.2
1,2, 4-trimetilbenzeno 1.4 1.9 1,5 1.6 0,7
1,2, 3-trimetilbenzeno 0,2 0,3 0,1 0,2 0,1
m-xileno = 9,5%

A separaciio dos produtos do reator € realizada em trés colunas de destilac@io, com as

composi¢des para cada coluna mostrada na Tabela 4.3, onde quatro produtos s#o obtidos:
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benzeno, tolueno, uma mistura de xilenos ¢ outra de trimetilbenzenos. Estas misturas sio

agrupadas segundo regras apresentadas por Glinos e Malone (1984).

Tabela 4.2. Composicio do efluente do reator para diversas composi¢des de m-xileno.

composico dos produtos composigio de m-xileno {mol%%s)
liquicios (mob4)

0 9,5 12,6 17,8 37,0 1000
Benzeno 12,9 133 15,5 13,7 7.5 30
Tolueno 75,3 66,0 589 583 539 269
o-xileno 2,7 42 5.9 6,2 3.4 12,9
m-xileno 6,1 10,1 13,0 134 169 255
p-xileno 22 3,8 44 5,0 6,7 117
1,3,54rimetilbenzeno 0,1 0,4 0,3 0,5 1,3 3,6
1,2, 4-trimetilbenzeno 0,6 1,9 1,9 2,5 45 150
1,2,3-trimetilbenzenc 0,1 0,3 0,1 0.4 0,8 1,4

Tabela 4.3. Composicio da alimentaco nas colunas de destilagio.

o closproditos Alimentagdo Ho/Hc=10
fipidos (mol%o) Seqiiéncia Direta
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3

Benzeno 13,3 0,31 0,0
Tolueno 66,0 77,0 6
o-xileno 4.2 5,0 19,0
m-xileno 10,1 12,0 46,0
p-xileno 3,8 44 17,0
1,3,5-trimetilbenzeno 0.4 0,35 L9
1,2,4-trimetilbenzeno 1,9 0,25 8,7
1,2,3-trimetilbenzeno 0,3 0,49 1,4

As seqiiéncias integradas serdo obtidas a partir da melhor seqiiéncia n#o integrada, de
acordo com ¢ procedimento de integragdo descrito na se¢do 3.3, e também através da

analise econémica do processo.
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Como sabemos, o mimero de seqiiéncias integradas € normalmente maior do que o de
seqiléncias ndo integradas. Aquelas podem chegar a quinze ou mais para o caso do tolueno.
Mas, devido a grande dependéncia das colunas integradas em relagdo a composicdo da
alimentacio, pode ocorrer casos em que nenhuma seqiéncia seja obtida. Esta

imprevisibilidade no resultado final obriga a resolucio de cada caso separadamente.

4.3. - Sintese de Seqiiéncias de Destilacio Nao Integradas

O numero de seqiiéncias possiveis para a separagio de uma mistura de 4 componentes
¢ cinco, conforme mostra a Figura 4.1. A preferéncia por uma determinada seqiiéncia em
relagio as outras € determinada pelas caracteristicas individuais da alimentacdio. Estas
podem ser resumidas nas heuristicas j& apresentadas anteriormente, € que levam em conta

entre outros fatores, principalmente, a composico e volatilidade relativa da alimentagéo.

Neste trabalho, a obtengdo da melhor seqiiéncia nfo integrada esta baseada apenas em

critérios econdmicos, nio se fazendo uso das heuristicas acima mencionadas.

Figura 4.1. Seqiiéncias possiveis para a separagio de quatro componentes na alimentacio
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Utilizando-se as composi¢cdes com as diversas razdes molares Hy/He (Tabela 4.1)
obtemos a seqiiéncia I como a melhor configuragio ndo integrada. O resultado final ¢

mostrado na Tabela 4.4 para todas as sequiéncias.

Tabela 4.4. Custo total anual (em R$) de cada seqiiéncia, para varias razdes Ha/H..

razdo molar HyH,,
Sequéncia 5 10 15 20 38

H 3269526 3270087 3331167 3337525 3530540
1 3750029 3732617 3750358 3747980 3734614
i 5576663 5603104 3777766 5799523 6354235
v 6335523 6312262 6405620 6408486 6708721
v 6819650 6779448 6834359 6828631 6963680

m-xileno=9,5%

Para cada razdo molar as seqiéncias apresentam custo crescente, de acordo com a

seguinte ordem: L I I, V, IV.

Tabela 4.5. Custo total anual (em R$) de cada seqiiéncia, para varias composicles de m-xileno

Composicio de m-xileno na alimentacio do reator (mo 124)
seqiiéncia 0 9.5 12,6 17,8 37,0 100,0
H 3400856 3270087 3250540 3252311 3800539 3823934
1] 3922694 3732617 3724716 3661189 4116070 3835875
i 5831438 5603104 5446750 5473107 5610761 4928816
v 6534856 6312262 6265543 4279996 6044012 5068416
v 7057704 6779448 6744138 6620239 6239133 5064103
H, /Hc =10

A Tabela 4.5 apresenta os custos totais para as sequéncias da Figura 4.1, para
diferentes quantidades de m-xileno na alimentacio do reator. A melhor segiiéncia
novamente é a I sendo que a adicdc de m-xileno, na faixa de 9,5% a 17,8, altera
sensivelmente o custo total final desta seqiiéncia. A medida que 2 quantidade de m-xileno

aumenta, o custo total também aumenta. Assim, de um modo geral, a presenga de m-xileno
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além de favorecer o rendimento em benzeno, contribui significativamente para obtencdo de
seqiiéncias com custo menor. A diminui¢8o no custo total da seqiiéncia I, 8 medida que a
quantidade de m-xileno aumenta, estd em torno de 3,0% nos melhores casos. Por fim, o
custo total de cada seqii€ncia aumenta na mesma ordem que na Tabela 4.3: seqiéncias I,

1L 0, V, IV, para a mesma composi¢io de m-xileno.

4.4. - Anilise e Aplicacio do Método Proposto

Considere as seqiiéncias possiveis para a separacdo de uma mistura de 4
componentes, analisadas na se¢io 4.3. Ao transferirmos este problema para a integragdo
energética encontramos dois caminhos de analise:

i) tipo de seqliéncia - a escolha da melhor configuragfo pode néo ser tdo simples.

ii) tipo de alimentagdo - pequenas variac¢Oes influenciam o melhor resultado.

4.4.1. - Tipo de Segqiiéncia

Calculando-se as seqiiéncias integradas, para o caso onde a razio molar Hy/He = 10
observamos que estas mantém um padrio ordenado, sendo que as modificagdes ocorrem
basicamente na coluna utilizada para integragdo. Percebe-se também um favorecimento ao

uso de arranjos com um refervedor a mais {Figura 4.2).

Analisados individualmente estes resultados podem sofrer interpretactes diferentes.
Ha o caso das seqiiéncias onde s6 uma coluna fornece calor e colunas onde ac mesmo
tempo em que recebem energia fornecem calor a outra coluna. Estes casos podem gerar

conclusdes diferentes destas que séo apresentadas na Figura 4.2

Tomando como exemplo as seqiiéncias I e I encontramos, para cada uma, mais trés
arranjos diferentes conforme as Figuras 4.3 e 4.4. Do ponto de vista econdmico vemos que
a Figura 4.3(a) possui mais vantagens do que a seqifncia integrada I escolhida

inicialmente. Entretanto, este tipo de configuracdo pode ser de dificil operagio visto a
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dependéncia que uma coluna integrada possui sobre a outra, podendo assim se tornar

inviavel na pratica.

I- (RS 3186826) TIT - (3624377)
L = P
= =
e~
I — (5020032) V - (5191134)
o e ——
-z Dol o
: I L__C;'\_ ! & ER——.
IV — (6025245)

Figura 4.2. Valores para as melhores seqiiéncias integradas - razfio molar igual a 10

Curioso € o resultado da seqiiéncia 4.3(b), que com um custo total equivalente ao da
Figura 4.2 - I, possui um arranjo mais simples do que todas as seqiiéncias anteriores. Do
ponto de vista energético a seqiiéncia I da Figura 4.2 ¢ vantajosa, pois apresenta na coluna

de integracdo, uma economia de 8,3% contra 6,5%, da seqiéncia 4.3(b). Entretanto,
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os custos de capital na mesma coluna sfo 7,3% maiores do que a seqiiéncia sem
integracio. Se compararmos com a seqié€ncia 4.3(b) os custos de capital nfo ultrapassam
2,3%.

Por Gltimo a seqténcia 4.3(c) é cara demais, de tal modo que se deve considerar um
estudo da possibilidade da seqii€ncia 4.3(b) vir a se tornar a melhor seqiiéncia integrada. E

portanto, escolhe-1a como a melhor alternativa para uma anélise posterior mais rigorosa.

—£}

(2) R$2884207 (b) R$3155013 (c)R$3491305

Figura 4.3. Outras formas de integracio da seqiiéncia 1.

_—
o

(2) RS 3408249 (b)RS 3619335 (c )RS 4284380
Figura 4 4. Qutras formas de integragdo da seqiiéncia ITI.
Da mesma maneira, conclusdes semelhantes podem ser tiradas para a seqiiéncia Til.

Por sinal, a mesma ordem € obtida quando comparada com a seqiiéncia anterior. A

similaridade s n&o € completa, pois existem modificagdes na estrutura de uma integracio
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para outra nas diferentes seqiiéncias, que mesmo assim, se repetem nas seqiiéncias

restantes. Estes resultados nos conduzem a seguinte proposigio:

As melhores seqiiéncias integradas, de cada seqiléncia nio

integrada, seguem um padrdo ordenado de configuragdo.
4.4.2. - Tipo de Alimentacio
Entretanto, se por um lado o tipo de seqiiéncia produz modifica¢Ses na estrutura dos
arranjos, a influéncia do tipo de alimentagio ¢ menor. A Tabela 4.6 mostra os varios
arranjos de integragdo obtidos com a variagédo da composig@o de benzeno na alimentagéo.
Conforme a composicio de benzeno wvaria, modificagbes v8o ocorrendo, nas
seqiiéncias 1 e 2, principalmente devidas a pequenas alteragdes na malha de trocadores de

calor. Ja a estrutura 3 apresenta uma série de alteracBes no arranjo de integracio.

Tabela 4.6. Variag3o da composicfo de benzeno para vérios arranjos integrados da seqiiéncia 1

Seqiiéncia I
Faixa de composicio de benzeno na alimentacgio (mol %)
3.0 52155
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Do ponto de vista econdmico todas estas seqliéncias sio mais atrativas que a
seqiéncia ndo integrada. Entretanto, a escolha da melhor configuracio depende também da

composi¢io da alimentagfo para o processo.

Levando-se em conta a flexibilidade de operacdo (faixas de composicdo de benzeno),
bem como o custo, ndo ha duvida de que a segiiéncia 1 € a melhor. Contudo, como no caso
anterior, ela possui uma estrutura operacionalmente mais dificil e pode ser eliminada. Com
isso podemos escolher a seqiéncia 2, que ¢ flexivel (com Hz /He = 5,2 a 15,5) e de

operaglo vidvel, apesar de possuir um custo maior que a anterior.

Passando para a seqiiéneia 3, a flexibilidade de operagéio ja ndo € tho evidente, pois as
estruturas se alteram bastante com a composigio. Mas, se admitimos que © processo
trabalha em condig¢des Otimas, a Gltima estrutura (seqiiéncia 3 - 11,0 a 15,5) pode ser

escolhida como a mais apropriada.

Agora, os resultados podem ser comparados, em termos de custo total com a
seqiiéneia ndo integrada. A diferenga entre a seqiiéncia ndo integrada I e as melhores
integradas 2 e 3 estdo na faixa de 2,5% a 3,5%, de modo que a segiiéncia 3 ¢ a methor

seqliéncia integrada, pois une as vantagens econdmicas e arranjo simplificado.

A Figura 4.5 mostra como as seqiéncias nfo integradas se comportam quando
procedemos a integragio energética. Para o caso apresentado o custo total diminuiu, porém
a medida que nos aproximamos da seqiéncia Otima a diferenca entre o custo da seqiiéncia

com e sem integracio torna-se menor,
4.5. - Seqgiiéncias Utilizando Colunas com Saida Lateral Integradas e Nio Integradas.
0 uso de colunas laterais, em geral, diminui bastante o custo total da seqiiéncia. A

literatura (Christiansen, A, C., 1997, et all} registra uma economia em até 30% sobre as

seqiiéncias simples.
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Neste trabalho cinco seqiiéncias foram estudadas quando substituimos uma coluna
simples por uma com saida lateral A integragio energética destas seqliéncias gera ¢inco

arranjos diferentes para serem analisados , sendo que os procedimentos utilizados sdo 0s

>

mesmos ja descritos na se¢do 3.3

R
N
E: S
| N -~ Nio integrada
: / —=— Integrada

RTIER

= A

v fii | Il |

Nérmero da Sequéncia

Figura 4.5, Curvas comparativas de custo de seqliéncias simples com e sem integragdo.

O arranjo IV na Figura 4.6 foi o melhor resultado para as seqiiéncias utilizando
colunas com saida lateral, quando comparados com a melhor seqiéncia simples ndo
integrada (seqiiéncia I, Figura 4.1, quando m-xileno igual a 9,5 mol %). Os arranjos 4.6(1) e
4.6(IV), apresentaram custos de R$2379543/anc e R$1987175/anc respectivamente,
obtendo-se no melhor dos casos uma economia de 39% com relagdio a seqiiéneia simples

sem integracdo.

A Tabela 4.7 apresenta os resultados para as seqiiéncias com saida lateral integradas e

nfo integradas com m-xilenc igual a 9,5%.

Tabela 4.7. Custos (RS) para seqiéncias com colunas saida lateral

Seqiiéneia sem integragdo com integragdo
v 1987175 1644132
! 2379543 2842905
iI 3318680 3325101
m 4386026 4239990
Y 4850487 5462562
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Figura 4.6. Seqiiéncias utilizando colunas com saida lateral.

Integrando as segiiéncias da Figura 4.6 percebemos que dois tipos de arranios surgem
como mostra a Figura 4.7. A mtegragiio da seqUéneia 4.6(1V), mostrada na Figura 4.7(a),

reduz os custos em 2,17% em relacfio & seqiiéncia com saida lateral sem integracgdo.

E interessante notar que a diferenca entre 0s custos entre as segiéneias com saida
lateral ndo integradas 4.6(L} ¢ 4.6(1V) ¢ pequena, mas que quando integradas esta diferenca
aumenta, fazendo com que uma delas, a sequéncia integrada 4.7(I), seia inviavel

economicamente. Ou seja, 0 custo desta seqiiéncia torna-se malor que a seqiéncia nio

integrada.

o>

==

E— >

(a ey
Figura 4.7. Integraciio de calor em seqii€ncias utilizando colunas com saida lateral
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Assim, das cinco seqiéncias integradas analisadas, duas apresentaram custo menor
que a seqiéncia sem integracdo. Nas seqiéncias 4.6(1) ¢ 4.6(V) os custos aumentaram
principalmente pelo fate de se fazer o acoplamento térmico na segunda coluna de
destilagio. Como as temperaturas nesta coluna s80 mais altas, a pressfo necesséria para
efetivar o acoplamento térmico com a primeira coluna também € maior. Com isto a
preferéncia pelo arranjo de integragdo da Figura 4 7(IV) € predominante em todas as

seqiiéneias analisadas. Isto ¢ ilustrado na Figura 4 8.

8000000
5000000 - /i

E G,
= 4000000 T
B —a-—NEo Integrada
£ 3000000 A ¢
o —a— Integrada
g 2000000
© 4000000 - _
0 ‘ i

il i IV I W

Numero da Sequéncia

Figura 4.8. Custo de seqiiéncias utilizando colunas com saida lateral,

4.6. - Proposta de Métods Simplificade para Obtencio de Seqgiiéncias Integradas

O método proposto parte do conhecimento prévio da melhor, ou das methores,
seqiiéncias ndo integradas. A necessidade de conhecer apenas as temperaturas de topo e
base de cada uma das colunas na seqiiéncia torna o método proposto simples de ser

conduzido manualmente.

Do principio da exclusio de Morari e Faith (1980) sabe-se que uma coluna integrada
pode ser analisada de forma independente da seqiiéncia inteira. Ou seja, a integracdo da
coluna 1 com a 2 pode ser aceita se nfio existem restricBes, como por exemplo, a
degradagio dos produtos pela temperatura. Qu seja, se o limite maximo permitido para

temperatura ndo pode ser superado.
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No método simplificado a restricdo € apresentada através do AT, das diferencas
de temperaturas entre as colunas, permitinde portanto a escolha dos acoplamentos
possiveis. O método também considera os acoplamentos individuais como formas de

integragio interessantes na escolha da melhor seqtiéncia integrada.

Baseado na Figura 4.9, os passos para a condugdo do problema sdo os seguintes:

i} deterrminar as diferengas entre as temperaturas de topo, Ti, e base, T; , de cada coluna que serd
integrada;

i)  deterrrunar a média geral das diferencas de temperatura, AT o,

iii) Escolher os menores valores de ATi,j e ATy,i, menores do que AT mediol

tv)  Encomntrar as possiveis melhores seqiiéncias integradas simples.

T ‘

Figura 4.9 — Temperaturas de topo (T)) e base (1)) de cada coluna na seqiiéncia.
Como primeirc exemplo o método sera aplicado para obtengio da melhor seqgiiéncia
integrada, na separagio da mistura benzeno / tolueno / o-xileno / difenil, com as

composicdes listadas na Tabela 4.8 (Nowvak, 1996). A Figura 4.10 mostra a melhor

seqiiéneia ndo-integrada para esta separagio.

Tabela 4.8. Composi¢io da mistura benzeno / tolueno / o-xileno / difenil.

Componente xf
Benzeno 0,40
Tolueno 0,30
o-Xileno 0,20

Difenil 0,10
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80°C 110°C 144 °C

I > g > T >
A T LT
= -
T T Bl
128°C 158°C 251°C

Figura 4.10. Seqiiéncia direta 6tima ndo integrada.

Aplicando o método & seqiiéncia da Figura 4.10, tem-se:
i) Calculo da diferenca entre as temperaturas das coluna 1 e 2:
AT;z= 158 -80 =78 °C
Calculando para todas as colunas temos:
ATi=171 °C
AT,1=18 °C
ATp=141 °C
ATy=16 °C
AT3=14 °C
i} ATmedio = 73 °C
iii} Os menores valores dentre os AT’s sdo ATa, ATs e ATz

iv) Combinando os resultados temos:

g ~C21-C31
b-C21
c—C31
d-C32

As melhores segiiéncias integradas obtidas por Novak (1996) e o melhor resultado

obtido pelo método simplificado estdo nas Figuras 4.11(a) ¢ 4.11(b), respectivamente.
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Figora4.11. Colunas integradias () Novak (1996), (b) método secio 33, () método simplificado.

As configuracbes obtidas pelo método simplificado contém a melhor seqiéncia
integrada, Figura 4.11(c). Assim, esta seqiiéncia pode ser considerada um bom inicio para

se encontrar a configurag@o Otima.

Um outro exemplo € a segliéncia Otima proposta por Porter et all (1987) com

composi¢des dadas na Tabela 4.9.

Tabela 4.9. Composi¢do da mistura teste (Porter et all, 1987)

Componente xf
i-butano 0,157
n-butano 0,263
i-penteno 0,210

n-pentanoc 0,368
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A Figura 4.12 mostra a melhor seqgiiéncia obtida com as temperaturas de topo e base

de cada coluna.

322K
322K P
oy
—= !1 il 339K
= ~ =Tk
; |
=5 M
396 K ;;

= =k

Figura 4.12. Seqiéncia 6tima ndo integrada.

Aplicando o método a seqiiéncia da Figura 4.12, tem-se:
i) Calculo da diferenca entre as temperaturas das coluna 1 e 2:
AT12=339 -322=17°C
Para todas as colunas temos:

AT13=55 °C

AT2=74 °C

ATy=55 °C

AT3=74 °C

AT3=17 °C

i1} ATmedio = 48,7°C

iii) Os menores valores dentre AT’s s3o ATz, AT,
iv) Combinando os resultados temos:
a-Cl12-C32

b-Ci2

c-C32
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Que ¢ também a melhor seqiéncia integrada proposta por Porter et all (1987). As

seqiiéncias obtidas sdo mostradas na Figura 4.13.

(b)
Figura 4.13. Resultados para as seqgiiéncias mtegradas (a) Porter(1987), (b) método simplificado.

4.7. - Fatores que Influenciam o Segiienciamento de Colunas de Destilacdo

O objetivo do seqiienciamento de colunas de destilagio € o de se obter uma seqiiéncia que
tenha baixo custo, e de preferéncia que este seja o menor dentre os custos de todos os arranjos

possiveis.

Os resuitados deste trabalho mostrarmn que para uma seqiéncia imtegrada o nimero de
arranjos possivels normalmente € muito maior do que aquele de seqiiéncias nfo-integradas. Sabe-se

também que o nimero de arranjos de segliéncias nfo-integradas pode aumentar muito, dependendo



70

do mimero de componentes na alimentacdo. Entretanto, podemos também ter casos em que apenas

uma seqiiéncia irtegrada, ou as vezes nenhuma, € obtida.

O fato € que o seqiienciamento de colunas integradas depende de varios fatores, e

que a alteracio de algum destes, modifica significativamente o resultado final.

Os principais fatores que influenciam o seqiienciamento de colunas de destilagio
S40:

i) tipo de configuragio;

ii} press#o da coluna, ou o AT no trocador de integragéo,

iil} composicgio da alimentacio,

iv) vazdo da alimentacéo,

v) volatilidade relativa entre 0s componentes.

A Figura 4.14 mostra dois arranjos possiveis, D12 e D21, para uma seqiiéncia direta
com duas colunas. Para cada um destes arranjos, a Figura 4.14 também mostra duas outras
configuracdes: a seqiéncia Tipo I, que possui um refervedor a mais, e a seqiiéncia Tipo II,

que possui um condensador a mais.

O problema em questio é determinar qual destas seqiiéncias integradas apresenta o
menor custo total e se a presenga de um Tipo I ou Tipo II apresenta alguma influéneia no

resulitado final.

TIPO} TPOH TIPO1 TIRO

Figura 4.14. Possibilidades de integrac@o entre duas colunas de destilagio.
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A Tabela 4.10 mostra o custo para as seqliéncias da Figura 4.14. Os resultados foram

obtidos através do método do item 3.3.

Tabela 4.10. Custo de seqgiiéncias para varios tipos de alimentagdes.

Custo da seqiiéncia (R$)
Alimentacio D12 D21
Componentes composiglo Tipo I Tipo I Tipo I Tipo 11
benz / tol fo-xil 0,6 /0,2/0,2 - 1.161.000 851.700 -
i-but /n-hex /n-hep 0,6/0,3/0,1 — 1.011.000 805.700 -
i-but /n-but /n-pent | 0,5/0,3/0,2 - 988.100 770.100 -

Os resultados na Tabela 4.9 mostram que as configuraces do Tipo I proporcionam o

menor custo. Deste modo, se possuirmos duas configuragBes integradas, daremos

preferéncia a que possuir um refervedor a mais.

4.8.2. - Pressiio da Coluna

A integracdo de colunas de destilag@io consiste em aproveitar o calor removido no

topo de uma coluna, no refervedor de uma outra coluna. Isto requer que a pressio da coluna

que fornece calor seja aumentada.

Varias sdo as conseqiiéncias do aumento da presséo de operagdo de uma coluna:

i) diminuicdo do volume do vapor circulante;

ii) consequente reducéo do didmetro;

iii) a diferenca entre as volatilidades relativas diminui;

iv) aumento da razdo de refluxo;

v) aumento da altura da coluna,
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vi) aumento da temperatura do destilado;
vii) diminuigio do calor latente de vaporizacgo,
viii) aumento da espessura da parede da coluna;

ix) diferenca na temperatura de topo e de base diminui.

Com relacdo & configuragio das sequéncias, a pressio tem grande influéncia no
arranjo € no custo final do projeto. Considerando a sequéncia D12-Tipo I, conforme a

Figura 4.15(a), que conseqiiéncias traria © aumento progressivo da presséo da coluna 1?

{a) {b} (e}

Figura 4.15. Aumento da press@o nas seqiiéncias do D12-Tipo I

O custo de um arranjo Tipo I é, como foi visto anteriormente, menor do que o custo
do arranjo Tipo II. O aumento da pressdo na coluna 1 favorece um maior aproveitamento de
calor no refervedor da coluna 2 (Figura 4.15(a)). No entanto, se a pressdo continuar
aumentando chegaremos a um ponto em que todo o calor serd aproveitado como mostra a
Figura 4.15(b). Ultrapassando este limite passamos a produzir um arranjo do Tipo Ii,
conforme a Figura 4.15(c), ou seja, o condensador da coluna 1 sera agora o trocador de
calor em linha com a coluna 1, sendo que o refervedor da coluna 2 sera o trocador de

integracio. Com isto mantemos cada coluna com um condensador e um refervedor.

Como a pressdao tem influéncia direta na temperatura estas mudangas podem ser
acompanhadas através do AT (diferenga entre as temperaturas no topo e na base das colunas

1 e 2, respectivamente), no trocador comum as duas colunas.

A Figura 4.16 mostra a variaciio do custo total da coluna 2 em fungdo do AT no trocador
de integragao.
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Figura 4.16. Variagfo do custo da coluna 2 com o AT no trocador de integragio.

A curva B na Figura 4.16, mostra a variagio do custo total da coluna 2 em funcgio do
AT. Observa-se que para AT < 46°C o custo da coluna diminui com ¢ aumento de AT
(arranjo D12-Tipo I). Para AT > 46°C o custe da coluna 2 independe do AT (arranjo D12-
Tipo II), pois como o refervedor de integragdo pertence a coluna 2, o custo do conjunto,

coluna 2, condensador e refervedor ndo se alteram.

Ainda nesta Figura 4.16 o custo da coluna 2 nas curvas C e A, representam
respectivamente aos arranjos D12-1 e D12-I1 O custo desta coluna no arranjo D12-1, curva
C, € sempre decrescente, sendo necessario aumentar a pressao acima do valor de AT=70°C
para se modificar o arranjo do Tipo I para Tipo II. J4 para a mesma coluna no arranjo D12-
II, curva A, o aumento de pressdc ndo modifica a configuragdo final do projeto. O custo
neste caso é sempre ¢ mesmo com relag8o a coluna 2, mas crescente em relacio a

seqiéncia completa.
4.8.3. - Composicio da Alimentagio
A composiclo da alimentacio influencia significativamente o custo das seqiéncias

ndo-integradas. A principal conseqiiéncia € que dependendo da composi¢do uma seqiéncia

direta ou indireta pode ser recomendada.
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A Figura 4.17 mostra como ¢ custo total da sequiéncia nfo-intergrada varia com a
composicio de benzeno, na separagdo de uma mistura benzeno/ (0,1 mol %) tolueno/ o-
xileno. A Figura 4.17 esta de acordo com a heurfstica que diz: “preferir a seqiiéncia direta
gquando a composigdo do componente leve for alta Observa-se que para composigdes de
benzeno < 0,2 o custo total das seqiiéncias direta e indireta se aproximam, ndo havendo
uma diferenca significativa na escolha de uma ou outra seqii€neia. Ainda assim a seqiiéncia
direta possui menor custo, o que fortalece a heuristica geral que da preferéncia as

seqliéncias diretas.

Seqgiiéncia nio integrada

6000000
5000000
4000000
3000000
2000000
1000000 4

0 r ; : . ¥ : ]
9,10,20,3 0,4050,80,70C,8

composiclo de benzeno

e ] | T@ 13
indireta

custo, R$fano

Figura 4.17. Variagfc da composicio de benzeno (sistema: benzeno/ tolueno/ o-xileno).

A composigio da alimentacio também influencia o custo das seqiiéncias das colunas
integradas. Quando as seqliéncias sdo integradas o custo total diminui. O comportamento
geral das curvas tanto integradas (Figura 4.18.(a)) quantc ndo-integradas (Figura 4.17) &

praticamente 0 mesmo.

O diagrama da Figura 4.18.(b) mostra que na intercecgio de qualquer conjunto de
composicdes de benzeno/tolueno/o-xileno, a segliéncia direta na integragio ¢ a favoravel.
QOu seja, quando a separagdo ¢ facil entre os componentes € ¢ o-xileno estd em maior

quantidade, a preferéncia pela seqiiéncia direta segue mantida. Observa-se entretanto, na
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Figura 4.18(a), que a diferenca de custos entre as seqiiéncias integradas direta e indireta

diminui quando a composicdo de o-xileno na alimentagio ¢ maior.

Seqiiéncia integrada

4000000
3500000 | Vi
3000000 - |
2500000 -
2000000
1500000 -
1000000 -
500000 -
0

— direta 12
—indireta 12

custo, R$/ano

01402030405 0507 08
composicdo de benzeno

(2)

}f.-” ¥

Cireta -

(®)

Figura 4.18. Vartacio da composigiio de benzeno (sistema: benzeno/tolueno/o-xileno).

A Figura 4.19 mostra o custo do seqiienciamento de colunas para a separacdo de uma
mistura benzeno/ (0,1 mol %) o-xileno/p-xileno, caso em que a separagiio dos componentes
nesados (o-xileno e p-xileno) ¢ dificil. Neste caso a preferéncia pela seqéncia direta ocorre
em toda a faixa de composi¢des estando de acordo com a heuristica que diz: deixar por

#ltimo a separagdo dificil.
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Segiiéncia nio integrada

7000000

6000000 - //'—\\—
000000 i

£s |
2 4000000 N\\\ —direta
g 3000000 ; et 1113 [k |
?”; 2000000 - :
1000000 -
0 ‘

01020,30405080708

composicdo de benzeno

Figura 4.19. Variagdo da composi¢iio de benzeno em sistema benzeno/o-xileno/p-xileno.

(F = 1900 moles/h)

Assim como no caso anterior, a integracdo energética diminui o custo total da

seqliéncia (Figura 4.20.{a})).

Seqiiéncia integrada

7000000
5000000
5000000
400QC00 : direta 21
3000000wfhhhh‘““““"WMHWM~mM“4 ——indireta 21
2000000 | ]

1000000 -

g T T T T T i
0102030,4050560,70.8

composigdo de benzeno

custo, R$/ano

T

(b)
Figura 4.20. Variagio da composicio de benzeno em sistema benzeno, o-xileno, p-xileno,
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O comportamento das curvas de custos na Figura 4.20(a) é semelhante as da Figura
4.19.(a) para a seqii€ncia ndo-integrada. Também em toda a faixa de composi¢des (Figura
20.4b)) a seqiiéncia direta ¢ favorecida sugerindo que a heuristica aplicada ao

segiienciamento ndo-integrado também ¢ valida para as seqiiéncias integradas.

Finalmente, a Figura 4.21 mestra 0 custo da seqiiéncia ndo-integrada para a separacio
de uma mistura i-pentano/ (0,1 mol %) n-pentano/n-hexano. A separagio dificil entre os
componentes leves (i-pentano e n-pentano) favorece a seqiéncia indireta quando o

componente pesado estd em maior quantidade.

Entretanto, a seqaéncia direta € favorecida 2 medida que a composi¢do de n-hexano
diminui. Isto contradiz a heuristica - deixar para ultimo as separacdes dificeis - mas por
outro lado concorda com a idéia — “remova primeiro o componente em maior quantidade”,
Neste caso, esta Ultima heuristica se sobrepde a anterior, principalmente a baixas

concentragdes de n-hexano e altas concentrag@es de i-pentano.

Seqiiéncia niio integrada

7000000 ~
6000000 - ™

- dirata
——indireta

000000
0

0102030405080,708
somposicio de n-hexano

Figura 4.21. Variacdo da composicio de n-hexano em sistema i-pentano/n-pentano/n-hexano.
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Segiiéncia integrada

80640000
7000000
5060000
5000000
4000000
3006000
20006000
1000000

0

e ireta 21
~— ridireta 21

custo, R$/ano

0.1 0.3 0,5 0,7

composicio de n-hexano

(a)

fe
n-P &
ireta - =
Indireta -

(b}
Figura 4 22. Variagio da composigio de benzeno em sistema i-pentano/n-pentano/n-hexanc.

Mais uma vez o comportamento das curvas das seqliéncias integradas € semelhante
ao das curvas das seqliéncias nfo-integradas. Os custos totais na Figura 4.22(a) diminuem
com o aumento da composicio de hexano, mostrande que a integragdo ¢ favoravel para
toda a faixa de composigdes. As mesmas conclusdes obtidas para o caso ndo integrado se

aplicam a Figura 4.22(b).

4.8.4. - Vaziio de Alimentacfio

A Figura 4.23 mostra o custo da integracio energética em fungdo da vaziio de alimentagdo de

uma mistura equimolar: benzeno/ tolueno/ o-xileno. A integracdo energéfica toma-se vantajosa
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apenas para vazdes acima de 300 moles/hora. Os motivos que levam a vazdo de alimentagdo a
influenciar a integragio estio relacionados com os custos de utilidades. Maiores vazdes favorecem
o aproveitamento de energia, ou seja diminuem a necessidade de utilidades, tanto quente quanto
fria. Abaixo de um determinado valor o custos de capital sdo dominantes, e a integragdo ja ndo

apresenta efeitos praticos.

A Figura 4.24 mostra, para o caso do sistema sistema benzeno/ tolueno/ o-xileno/
trimetilbenzeno, que nem sempre a integracfo € vantajosa. Para o caso da seqiiéncia integrada 2 o
custo total € mator do que no caso da seqiiéncia ndo-integrada. No caso da seqiiéncia integrada 1 o

efeito da integrac@o € apenas ligeiramente positivo.

1000000
o 800000
5
% 500000 - ——nd0 integrada
S 400000 ) -——integrada
5 .
@ 200000 4

9

100 200 300 400 500 600 700 800
alimentagdo {moles/h)

Figura4.23. Vanacio da alimentacfio de uma mistura equimolar de btx em uma seqiiéneia direta.

1500000
o ]
S 1000000 - 50 |
g —néao ittegrada
o , - ~——integrada 1
§ 500000 - ~ —integrada 2
o H

a

300 400 500 600 700 BOO 200 1000

alimentag¢do (moles/h)

Figura 4.24. Variagio da alimentagio de uma mistura de b-t-x-tmb

em uma sequéncia direta.
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4.8.5. — Volatilidade Relativa
A Figura 4.25(a) mostra que uma seqiiéncia indireta ¢ preferida quando a volatifidade relativa

¢ menor do que 1,2. Acima deste valor a sequi€ncia direta é mais vantajosa, sendo que ndo se

registra grandes variagdes no custo ao longo da faixa estudada,

Observa-se tambeém que as curvas de custo das segtiéncias integradas, Figura 4.25(b),

possuem comportamento bastante semethante ao caso ndo integrado.

18000000 ~
16000000 -~
14000000 -+
120006000 ~
10000000 -
80C000QC -
6000000 4
4000000 A
2000000 A
g -J 7 d
1,01,12,02,53,8506,0

Volatilidade Relativa AIB

20000000 g
E

Polindmio (indireta}
—— Poglindmio (Direta)

Custo RS

(a) seqliéncias ndo-integradas

SQ0000C0

5000000

il

4000000 4

Polindmic Direta)
Polindmic {ndireta)

3000000

Custo §

2000000

1000000

o] T . : e ——
1.6 20 30 4¢€ 540 80
WVolatilidade Relativa A/R

(b) seqiiéncias infegradas
Figura 4.25. Variagdo da volatilidade relativa em uma mistura equimolar de trés componentes.



81

4.9, - Seqiigncias Complexas Nio-Integradas

As seqiiéncias de colunas compiexas estdo sujeitas aos mesmos fatores que

influenciam o seqitenciamento de colunas simples.

Dentre estes fatores, a variagdo da composi¢do e a volatilidade relativa foram
analisadas nas bases dos itens anteriores. Deste modo, considere a separacdo de uma
mistura de quatro componentes, utilizando-se duas colunas de destilagdo, uma convencional
e outra com uma saida lateral. A composi¢do na alimentacio do componente mais voldtil
em cada caso cresce a partir de 0,1, enquanto a composi¢o do mais pesado decresce de 0,7,

Os componentes intermediarios sfo mantidos com composigdes fixasem 0,1

4.9.1. - Separacio Facil entre os Compeonentes

Considere a separagdo dos componentes benzeno/ tolueno/ o-xileno/ difenil,
utilizando-se duas colunas, uma com saida lateral. A separagio dos componentes €
considerada facil. As curvas de custos na Figura 4.26 mostram que as seqiiénecias 1 e 2
competem entre si, sendo que a escolha entre uma e outra € determinada principalmente
pela composi¢io da alimentacdo. Em geral, os custos destas seqiéncias se mantém

constantes para toda a faixa de composi¢go.

Conceitualmente os arranjos das sequéncias 1 e 2 estdo muito proximos de uma
seqiiéncia direta com colunas simples. Sendo assim, podemos aplicar as mesmas regras
heuristicas que nos casos anteriores. De tal forma que a heuristica que diz, favorecer o
arranjo diveto quando o componente leve estiver em maior quantidade esta perfeitamente
de acordo com os resultados da Figura 4.26. E reforcado pois, mesmo com composigdes
altas de difenil a sequéncia 3 nfo ¢ favoravel. Desta forma, a preferéncia pelas seqiiéncias

diretas torna-se também caracterizada com as colunas complexas.
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6000000

5000000 -
£ 4000000 -
- g 3000000 {
. 2000000
5 1000000 -

Q H T T H T
seqiiéneia 2 01 02 03 04 05 08 07

xf

|
|
Cust

I
0

!

sequiéneia 3
Figura 4.26. Variagdo do custo da seqiiéncia com a composigio de benzeno (xf).
4.9,2. - Separacio Dificil entre os Componentes Leves

Neste caso, considere a separagio de uma mistura: n-pentano/ i-pentano/ benzeno/
tolueno. Quando a separagdo ¢ dificil entre os componentes leves, a segiiéncia 2 € a

preferida (Figura 4.27).

Apenas para baixas concentracdes de n-pentanc € que o custo da seqiiéneia | compete
com © da sequéncia 2. Como a composiciio de tolueno ¢ alta as heuristicas que dizem
remova o éomponem‘e em maior quantidade primeiro e deixe as separagdes dificeis por
ultimo estio de acordo com os resultados. Agora, quando a composigio de n-pentano
comega a aumentar, as contradigdes entre as heuristicas aparecem — remover 0 componente

aburdante primeiro, ou deixar por tltimo a separagdo dificil?

E neste ponto que a seqliéncia 2 surge Com o aumento da composicio, a volatilidade

relativa entre o n-pentano € o i-penfanc comega a aumentar tornando a separagio mais facil



Isto faz com que a seqiiéncia 2 passe a ter custo cada vez menor com o aumento da
composi¢io do componente mais leve. Na realidade, a heuristica - remova o componente

em maior quantidade - ¢ favorecida na seqiiéncia 2.

= so0mg |
' , 3000000 - f
¢ —sequéneia 1
;&-—% 2000000 _/ q e
o — Sgquencia 2
% 1000000 -
I (&)
U I 01 02 03 04 05 06 07
e = xf

seqiiéncia 2

Figura 4.27. Variacio do custo da sequéncia com a composi¢ic de n-pentano (xf).

4.9.3. - Separagio Dificil entre os Componentes Pesados

A seqiiéncia 1 na Figura 4.28 mostra ser o melhor arranjo quando temos uma mistura
de benzeno/ tolueno/ 1,3,5-trimetilbenzeno/ 1,2, 3-trimetilbenzenoc quando a concentracio
de benzeno ¢ baixa. A heuristica que diz deixe por ultimo os componentes pesados dificeis

de serem separados esta de acordo com o arranjo obtido.

Da mesma forma que no caso anterior a seqiiéneia 2 compete com a seqiéncia 1.
Quando a composi¢8o de benzeno comeca a crescer na alimentagfio, a seqiiéncia 2
proporciona menor custo. Entretanto, em composi¢des mais altas a seqliéneia | voltaa sera

melhor opgéo.
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1000000
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seqiéncia 2

Figura 4.28. Vanagio do custo da seqtiéncia com a composigio de benzeno (x1}.

4.9.4. - Separacio Dificil entre os Componentes de Meic

O grafico da Figura 4.29 mostra que a seqiiéncia 2 ¢ para toda a faixa de composi¢des
a melhor op¢fo. Este resultado, para altas composicdes de benzeno, estd de acordo com as

heuristicas - remova o componente em maior quantidade - e - deixe por Wltimo as

separagdes dificeis.

Para baixas composicdes de benzeno a segunda bheuristica é mantida, ou seja, o
arranjo direto permanece sendo melhor. Entretanto, notamos que o custo da segiiéncia 3,
indireta, aproxima-se consideravelmente do custo da seqiiéncia 2. E mesmo que este
resultado ndo seja o melhor, vemos que a tendéncia do custo da seqiiéncia 3 também
concorda com as heuristicas acima, visto que a dificuldade de separagio estid entre os

componentes intermediarios da alimentag&o.
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Figura 4.29. Variagdo do custo da seqiiéncia com a composigdo de benzeno (xf)

4.10. - Conclusdes

Inimeros s#0 os caminhos que levam a obten¢fo de produtos puros através de um
conjunto de colunas de destilagdo. O processo de sintese € um instrumento que propicia
encontrar as melhores configuragdes para determinado servigo. Tal processo de selecio
leva em conta, além de analise econdmica, questdes de flexibilidade e operacionalidade do

sistema.

Com vistas a diminuir custos de operaglo, a recuperagio de calor através de
acoplamente térmico entre colunas apresenta bons resultados. No entanto, € aconselhavel
analisar as diversas formas possiveis de acoplamento. Isto porque o custo final € bastante

influenciado pelo tipo de alimentaciio, configuracio e malha de trocadores de calor.

Assim, das muitas formas de se separar os produtos do desproporcionamento do
tolueno a benzeno, este trabalhe indica que a seqiéncia direta ¢ o melhor arranjo sem

integragio. Este resultado foi obtido para diversas composices de alimentagfio. A Figura
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4.30.(a) apresenta o resultado final para a razdo molar hidrogénio/hidrocarbonetos igual a

10 bem como dados de operacdo da coluna

(a) (b

Figura 4.30. Seqiiéncia final para desproporcionamento do tolueno (a) sem e (b) com

integracdo.

A integrac8o energética deste sistema reduziu os custos totais em 3,6% através de um
unico acoplamento térmico (tipo I} como mostra a Figura 4.30.(b). Este pode ser também
otimizado com o aumento da pressio da terceira coluna ou pela recuperagio de calor

através de outros equipamentos do processo.
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5. - CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

5.1. - Conclusoes

Neste trabalho foram estudados métodos que objetivam a construgiio de fluxogramas
alternativos para processos de destilacdo. No estudo de caso apresentado, a etapa de
separagio dos produtos da reacfio de desproporcionamento do tolueno foi analisada com o
objetivo de diminuir o custo da operacdio. Isto foi alcan¢ado ao encontrar a melhor
seqiiéncia de destilagdo ndo integrada € depois procedendo a integragdio. Durante as etapas
de sintese e integragfo procurou-se fluxogramas alternativos que somassem vantagens

operacionais e econdmicas.

Também no trabalho, foram avaliadas as principais heuristicas existentes na literatura
utilizando diversas misturas de componentes. Estes resultados, permitiram verificar quando
a composicio de uma substincia € considerada alta em um determinado grupe de
componentes. ‘Ou seja, a heuristica, - quando o componente estiver em maior quantidade -
pode ser analisada do ponto de vista da quantidade minima do componente em que a

mesma ¢ valida.

A integragio energetica produziu resultados bastante semelhantes comparados com as
seqiiéncias ndo integradas. Mesmo assim € prematuro propor heuristicas que generalizem
este comportamento, sendo necessario verifica-lo para outros sistemas guimicos ¢ maior

namero de componentes na alimentacio.

Conclusdes semelhantes pode-se dizer, com o estudo da variag¢io do custo total da
seqiléncia integrada com a vazlo molar na alimenta¢io. Apesar dos resultados indicarem
que o custo total da seqiiéncia diminui com o aumento da vazdo, ainda assim se observa

uma forte dependéncia deste quando modificagdes no arranjo de integracdo ocorrem.

Resultados interessantes foram obtidos utilizando seqiiéncias com colunas de saida

lateral. A melhor seqiiéncia néo integrada encontrada ¢ economicamente vantajosa quando
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comparada com as seqiiéncias convencionais. Observa-se também que a integracio
energética destas seqiiéncias torna maiores as vantagens econdmicas, sendo que o arranjo
de integracio € bastante dependente do tipo e composigio da alimentagdo. Apesar das
vantagens econdmicas deste tipo de coluna, estudos ainda devem ser realizados em termos
de operagdo e controlabilidade de modo a permitir que sua aplicagio se efetive, tornando-se

assim uma alternativa frente aos processos de separagio convencionais.

Comparando as heuristicas conhecidas para seqiéncias simples com os resultados das
seqiiéncias de saida lateral varias aproximagdes podem ser feitas. A preferéncia pela
sequéncia direta segue vantajosa quando a dificuldade de separagio entre os componentes ¢
semelhante ou quando ¢é dificil entre os componentes pesados. O mesmo ocorrendo nos
casos contrarios quando a seqiiéncia € indireta. Surge entretanto, uma novo tipo de
configuracio, retirada pelo meio, que compete com uma ou outra forma de segiienciamento

dependendo do caso.
5.2. - Sugestdes para Trabalhos Futures

Sugere-se para trabalhos futuros o desenvolvimento de uma interface compativel com
o ambiente Windows. Isto permitird um trabalho mais pritico e visualmente mais
interessante na escolha da methor seqii€ncia. Rotinas que visem a obtengdo de informacdes
especificas de determinado equipamento, ou alteragio realizada, tornaria mais flexivel e
pratico o programa existente. Estas rotinas podem ser estendidas na aplicagdo dos métodos
de integracdo energética em alimentagdo com mais de quatro componentes, bem como a
op¢do de inserir colunas com saida lateral nas seqiiéncias geradas. Este procedimento
facilitaria bastante a comparagio das seqiiéncias integradas e nfo integradas, de colunas

com e sem saida lateral, no sentido de ampliar o conhecimento heuristico.

Também sugere-se 0 estudo e aplicac@io das técnicas apresentadas neste trabalho para
sistemas azeotrdpicos. As técnicas de sintese e integragdo para este processo podem ser

adicionadas como opg¢do nas rotinas anteriores.



8%

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

Andrecovich, M. I. e Westerberg, A. W_, “A Simple Synthesis Method Based on Utility
Bounding for Heat-Integrated Distillation Sequences™, AIChE J., 31 (3), (1985).

Andrecovich, M. J. ¢ Westerberg, A. W., “An MILP Formulation for Heat-Integrated
Distillation Sequences Synthesis”, AIChE J., 31 (9), p. 1461, (1985).

Carlberg, N. A. e Westerberg, A. W, “Temperature-Heat Diagrams for Complex Columns.
2. Underwood’s Method for Side Strippers and Enrichers”, Ind. Eng. Chem. Res., 28 (9),
p. 1379, (1989).

Chang, H. Y., “Computer Aids Short-Cut Distillation Desing”, Hydrocarbon Processing,
Agosto, (1980).

Christiansen, A. C., Skogestad, S. e Lien, K., “Complex Distillation Arrangements:
Extending the Petlyuk Ideas”, Computers Chem. Engng., vol. 21, Suppl,, pp. S237-8242,
{1997).

Douglas, J. L., “A Hierarquical Decision Procedure for Process Synthesis”, AIChE J., 31
(3), (1985).

Douglas, J. M., “Conceptual Design of Chemical Process”, McGraw-Hill Book Co.,
(1988).

Floquet, P., Domenech, S., Pibouleau, L. e Aly, S. .M., “Some Complements in
Combinatorics of Sharp Separation Systems Synthesis”, AICAE J., 39 (6), p. 975, (1993).

Floquet, P., Pibouleau, L., Aly, S. e Domenech, S., “Fuzzy Heuristic Approach for Sharp
Separation Sequences Synthesis”, Computers Chem. Engng., 18 (9), p. 785, (1994).

Floudas, C. A e Paules IV, G. E., “A Mixed-Integer Nonlinear Programming Formulation for
the Syntesis of Heat-Integrated Distillation Sequences”, Computers Chem. Engng., 12 (6),
p. 531, (1988).

Freshwater, D. C. e Henry, B. D, “Optimal Configuration Of Multicomponent Distillation
Systems”, Chem. Engng., Setembro, p. 533, (1975).

Glinos, K. N. e Malone, M. F., “Minimum Reflux, Product Distribution, and Lumping
Rules for Multicomponent Distillation”, /rd Eng. Chem. Process. Des. Dev., 23, pp. 764-768,
(1984).



90

Glinos, K. N.e Malone, M. F_, “Design of Sidestream Distillation Columns”, Ind
Eng. Chem. Process Des. Dev., 24 (3), p. 822, (1985).

Glinos, K. IN., Nikolaides, I. P. e Malone, M. F., “New Complex Column
Arrangements for Ideal Distillation”, frrd. Eng. Chem. Process Des.Dev., 25 (3), p. 694,
(1986).

Gomez-Munoz, A. e Seader, J. D, “Synthesis of Distillation Trains by Thermodynamic
Analysis”, Computers Chem. Engng, 9 (4), p. 311, {1985).

Gundersen, T., “Achievements and Future Challenges in Industrial Design Applications
of Process Systems Engineering, Proceedings.- “4th International Symposium on
Process Systems Engineering”, Montebello, Quebec, Canada, Agosto, (1991).

Guthrie, K. M., “Capital Cost Estimating™, Chem. Engng, 76 (6), p 114, (1969).

Harbert, W. D, Which Tower Goes Where 7, Petrolewn Ref, 36 (3), p. 169, (1957).

HeavenD. L., ”Optimum Sequencing of Distillation Columns in Multicomponent
Fractionation™, M. 8. Thesis, University of California, Berkeley, (1969).

Hiavacek, V., “Synthesis in the Design of Chemical Process”, Computers Chem.
Engng, 2, p.67, (1978).

Ho, F, Keller I, G. E., “Recert Developments in Chemical Process and Plant Desigrn”, John Wiley
& Sons, 1987.

HP Impact, Hydrocarbon Processing, Novembro, 1994,

Jobson, M., “Short-cut Evaluation of Distillation Sequences™, Computers Chem. Engng,
Suppl,, 21, pp. S553-8557, (1997)

King, C. 1., “ Separation Process”, McGraw Hill Inc, (1980).

Koehler, J., Poellmann, P. e Blass, E., ““A Review on Energy Calculation for Ideal and
Nenideal Distillations”, Ind. Eng. Chem. Res., 34 (4), p.1003, (1995).

Lockett M.J., “Distillation Tray Fundamentals”, Cambridge University Press, Cambridge,
(1986).

Lockhart, F. J., “Multi-Column Distilation of Natural Gasoline”, Petroleum Ref., 26 (8),
p.105, (1947).

Lu, M. M. D. e Motard, R. L., “A Strategy for the Synthesis of Separation
Sequences, I. Chem. Symp. Series no. 74, p. 141, (1982).



91

Luyben, W.L . e Alatigi, .M., “Alternative Distillation Configurations for
Separating Ternary Mixtures with Small Concentrations of Intermediate in the Feed”, /nd.
Eng. Chem. Process. Des. Dev., 24 (2), p. 500, (1985).

Luyben, W. e Elachi, A, “Alternative Distillation Configurations of Energy Conservation
in Four Component Separations”, Ind. Frng. Chem. Process Des., 22 (1), p. 80, (1983).

Manoui, D., Namba, S. e Yashima, T., “Disproportionation of Toluene and Isomerization of
m-xylene Simulitaneously Catalysed by Synthetic H-Mordenite”, J. Japan Petrol. Inst.,
25, (3), pp- 183-186(1982).

Mizsey, P , “A Global Approach to the Synthesis of Chemical Processes”, Ph.D. Thesis, Swiss
Federal Institute of Technology, Zurich, (1991).

Modi, A. K. e Westerberg A, W, “Distillation Column Sequencing Using Marginal Price”,
Ind Eng. Chem. Res., 31 (3), p. 839, (1992).

Morari, M. e Faith, D. C. | “The Synthesis of Distillation Trains with Heat Integration™, AICKE J., 26
(6), p 916, (1980).

Nadgir, V. M. e L, Y. A, “Studies in Chemical Process Design and Synthesis”,
AIChE J., 29, (6), p. 926, (1983).

Nadgir, V. M. e Liu, Y. A., “Studies in Chemical Process Design and Synthesis. Part V: A
Simple Heuristic Method for Systematic Synthesis of Initial Sequences for
Multicomponent Separations™, AIChE .J., 29 (6), p. 926, (1983).

Nikolaides, I. P. e Malone, M. F., “Approximate Design of Multiple-Feed/Side-Stream
Distillation Systems”, Ind. Eng. Chem. Res., 26 (9), p. 1839, (1987).

Novak, Z., Kravanja, Z. e Grossmann, 1. E., “Simultaneous Synthesis of Distillation Sequences in
Overall Process Schemes Using a n Improved MINLP Approach”, Computers Chem. Engng, 20
(12), p. 1425-1440, (1996).

Nishimura, H. e Hiraizumi, Y. “Optimal System Pattern for
Multicomponent Distillation Systems”, /nt. Chem. Engng, 11, p.188, (1971).

Porter, K. E., Momoh, 5.0. e Jenkins, J. D., “Some Simplified Approaches to
the Design of the Optimum Heat-Integrated Distillation Sequences”, I Chem. E.
Symposium Series no. 104, (1987).

Powers, G. J., “Recognising Patterns in the Synthesis of Chemical Processing
Systems”, Ph. D. Thesis, University of Wisconsin, Madison, (1971).

Seader,J.D. et all, “Synthesis in the Design of Chemical Process”, AIChE J., 19 (1), p. 1,
(1973).



92

Smith, R. € Linnhoff, B., “The Design of Separators in the Context of Overall Process”,
Chem. Eng. Res. Des., 66 (3),p. 195, (1988).

Smith, R., “Chemical Process Desigrn™, McGraw-Hill Inc., (1995).

Thompson, R. W. eKing, J. C, “Systematic Synthesis of Separation Schemes”, AICHE J., 18 (5), p.
941, (1972).

Triantafyliou, C., “The Design Optimisation and Integration of Dividing Wall
Distillation Columns, Ph. D. Thesis, University of Manchester Institute of Science and
Technology, (1991).

Umeda, T., “Computer Aided Process Synthesis™, Computers Chem. Engng., 17 (4), p.
(1983).

Westerberg, A W., “A Review of Process Synthesis”, Computer Applications to Chenmical
Engineering, (1980).



93

APENDICE A

A) Subrotina DESTILACAO

SUBROUTINEDESTIL ACAO(Q,XDHK, XBLK, DFLK, BFHK, RRM,C.NPRT,RMIN,X,
+ICOLN,PF,TD, TB,P,PD,PB,PP,DT,QC.QR, HCOL,AGUA,VAPOR CCOL,CAUX, +TAC,ALFAINM,VD) IMPLICIT REAL*8
(A-H0-Z) REAL*$ X3(10),KK(10)NM(10)

INTEGER LK, HK1,NCOMP,LK1,EE, ICOMP(10)E

INTEGER*2 HK(10)

DIMENSION FUNC(2), $(2),G(2),DG(2,2), ALFA(10),PDX(10), PB(10),P(10),
+XDHK(10),XBLK(10), D1(10),F1(10),B1{10),IRNPR1(10), TAC(10),X1(10),
+X2(10),TD(10), TB(10).N(10),C(10), ALF AL(5,10), VD(10), RMIN(10),NPRT
+10),HCOL(10),QC(10),QR(10), AGUA(10), VAPOR(10),RRM(10)
COMMON XF(5,10)

COMMON/BLOCK 1/XD(5,10),XB(5,10). XP(5,10)
COMMON/BLOCK2/F1(5,10),SUME(10), SUMD(10),SUMFE(10),1¢5, 10),F(5,10)
+B(5,10)
COMMON NOC,LE(10),HK1(10)
COMMON /COMP/NCOMP
COMMON PHLNCM(1 0)
OPEN(UNIT=16,FILE=DADOS2.DAT, STATUS=UNKNOWN"
OPEN(UNIT=17,FILE="DADOS3, DAT, STATUS=TUNKNOWN"
OPEN(UNIT~18 FILE="DADOS4.DAT', STATUS="UNKNOWN"
OPEN(UNIT=19 FILE="DADOSS5 DAT' STATUS=TUNKNOWN")
OPEN(UNIT=20,FILE="DADOS6.DAT STATUS="UNKNOWN")
OPEN(UNIT=21FILE="DADOS7.DAT STATUS=UNKNOWN"
ICOMP(1)=343
ICOMP(2)=400
ICOMP(3)=444
ICOMP(4)=445
ICOMP(5)=446
ICOMP(6)=520
ICOMP(T)+321
ICOMP(8)=522
${1y=DFLK
S(2)=BFHK
E=0
NCOMP=NOC

CALL PARIN(ICOMP, TERMORPP DAT)
DO 2 I=1.NOC
XHD=XF(ICOL,D

2 CONTINUE
HK(ICOL)=HK1(ICOL}
LK1=LK(ICOL)
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PACOL)=PF
CALL RELVOL(HEK, X3,P,ALFA KK T,JCOL)
DO 3 I=1,NOC

3 ALFAI(ICOL,J)=ALFA(D)

*esdx 2 INTERAC A NEWTON-RAPHSON

KMAX =10
DELTA = 1E-5
CALL HG(S(1),S(2).C.ICOLN,ALFAL)
FUNC(1) = XD(ICOLHK1(ICOLY)-XDHK(ICOL)
FUNC(2) = XB(ICOL,LK(ICOL))-XBLE(ICOL)
TF (ABS(FUNC(1)).LT.1. AND.ABS(FUNC(2)).LT.1.) THEN
DFLK=8(1)
BFHK=8(2)
DO 5 I=1,NOC
XII=XDAICOL,I)
5 X2(=XBICOL. T
GO TO 200
ENDIF

C i**s**#*#t*t*******t*tCOMPONEN'rES DE m{o** EES 22222 212 T EFT TS E S

200 NCM1=HK I(ECOL)-LKICOL)-1
IF (NCM1.GE.1) THEN
DO 220 1=1,NOC
FID=FICOL.D)
DI@=DACOLY)
220 B(D=B(ICOL,T)
CALL COMPHI(F1,ALFA,D1,B1,SUMD SUMB,ICOL.LK,HKNOC,D,B, SUMBI
+SUMDI)
DO 230 I=1,NOC
XIXICOL,1)=DICOL.IySUMDI
230 XBICOL, H=B(ICOL,I¥SUMBI
SUMB{ICOL)=SUMBI
SUMIXICOL)=SUMD1
ENDIF

CALL TEMPR(EE,ICOL.P,T,QRRMN,NM,QC,QR,C.TD, TB.DT. HCOL, NPRT,PD,
+PBIMPRL.E RRMI,RMIN, VD)

CALL CUSTOS(E,QC,QR.TD,TB,N,JCOL DT, HCOL NPRT.PD,TACL, AGUA VAPO
+R,CCOL,CAUX,CPRT)

TAC(ICOL)=TAC1

RETURN

END



SUBROUTINE DADOS(EE,E,QRRMICOLN,PF,PB,PD,QC,QR.C,T.TD, TB,DT.HC
+OLNPRT,IRNPR 1, AT FALRRMI1RMIN VD)

IMPLICIT REAL*8( A-H,0-Z)

REATL*8 KK1,KK2,X(10),KX(10)

INTEGER HKLEE.E

INTEGER*2 HE(10)}

DPIMENSION HLIQ(1 0 HVAP(I0)L XPD{10), XPB(10L,DHV(10), VD(10).C(10),
FNPRI(10),TD{1), TB(10), Y(10),ALFA(10).N(10), IRNPR 1(10), ALFAL(5,10
+),RMINC0,LNPRT(103,HCOL{105,PD(10),PB(10),PF(10),QC(10),QR(10),R
+RM(10)

COMMON XF(5,10)

COMMON/BLOCK 1/XD(5,100,XB(5,10),XP(5.10)
COMMON/BLOCKZ2/FD(5,10),SUMB(10), SUMD{10),SUME1(),D¢5,10),F(5,.10)
+,B(5,10)

COMMON NOC, LK(10,,HK1{10)

COMMON PHILNCM(10)

HLIQF=()

HLIQB=0
HLIQD=0
HVPD=0
HVD=0
HVPB=G
HVB=)

HE(ICOLy=HKI(ICOL)

DO 420 I=1,NOC

420 ¥(Iy=XFICOL.I)

P3=PF(ICOL}

CALL BUBT(RLP3, Y, TBUE)

CALL RELVOL(HE X P3ALFA KK TBUBICOL)

CALLIGEHVAP, TBUB)

CALL DHVAPKDHV,TBUB)

CALL HLIQIHLIQ.HVAP,DHV,TBUB)

DO 300 I=1.NOC
ALFANICOLD=ALFA(D)
HLIQF=HLIQF+HLIQ(IPX(I*FD{ICOLN(ICOLY)

300 XPR{)=XB(ICOL.D

PBI=PB{ICOL)

CALL BUBT(XPB.PB1,Y TBUB}

CALL RELVOL(HK XPB PB1 ALFA KK TRUB,ICOL)
HCB=APDELGF(XPE)

KRI=KK(HKICOL)

TB(ICOL)=TBUB
MOLB=AMOLW({PE)

PCB=APCRIT(XFB)

TCB=ATCRIT(XPE)

ZCB=AZCRIT(XPB)
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CALL DHVAPI(IDHV,TBUB)

CALL IGEXHV AP, TBUB)

CALL HLIQUHLIQ HVAP,DHV,TBUB)

DO 403 I=1,NOC

HLIQB=HLIQB-+HLIQI)*XPBI)*SUMB(ICOL)

HVPB=HVPB-+H VAPD)*XPB(I)*SUMB(ICOL)
405 HVB=HVB+DH V({I}*XPR(I)*SUMB(ICOL)

DO 400 I=1,NOC
400 XPD(Iy=XD{ICOL,I)

PD2=PDICOL)

CALL DEWT(XPD,PD2 X, TDEW)

CALL DHVAPI(DHV,TDEW)

CALL HLIQHLIQ,HVAP,DHV,TDEW)

DO 410 I=1LNOC

HLIQD=HLIQD-HILIQI*XPI(IP* SUMDXICOL)

HVPD=HVPD+H VAPRD*XPD{)*SUMD{ICOL}
410 HVD=HVD+DH V()*XPD(I}*SUMD(ICOL)

KK2=KKHE(ICOL))

TDYICOL=TDEW

PCD=APCRIT(XPD)

TCD=ATCRIT(XPD)

ZCD=AZCRIT(XPD)

MOLD=AMOL W(XPD)

C  *xssexssxsxsCALCULO DO DIAMETRO E ALTURA EM METROS*## £tsxesrasss

DENGD=(PD{ICOL)Y*MOLD)(TD(ICOL)*0.08206)
DENGB=(PBICOL)*MOLB)/(TBICOL)*0.08206)
DENLD=1E3*({(MOLD*PCDYTCD)*((.0653/(ZCD**.773))- 09* TDECOLYTCD
+
DENLB=1E3%(MOLB*PCB)/TCB)*((.0653/(ZCB** 773))- 09*TBICOL)/TCB)
VELOD = 26/SQRT(DENGD/(DENLD-DENGD))

VFLOB = .26/SQRT(DENGB/(DENLB-DENGE))

VAT=6*VFLOB

IF (6*VFLOD.LT..6*VFLOB) VAT=6*VFLOD

CALL UWIXQ,RMIN,ICOL,ALFAI)

550 R=RRM{ICOL)*RMIN(ICOL)
C(ICOL=DLOG((DICOL.LK(ICOL)YBICOL, LK(ICOL)Y)*(BICOL HK1
+(ICOL)YI{ICOL, HK 1FCOL))YDLOG(ALFAI(ICOL.LK(ICOLY))

CALL GLLD(ICOL,R.RMIN,NPR,C}
NPRI(ICOL)y=NPR
ALFAM=(KK1*KK2)*%0.5
EFF=0.5/0.3* ALFAM)*0.25
NPRT(ICOL=NPRI(ICOLYEFF
¢ ****MODIFICACAO NPRATOS TOTAL PARA NPRATOS TEORICOS***
NPRT(ICOL)-NPR
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REEEL R

HCOLICOL=(NPRT(ICOL)-1)*0.46+4

IF (EEQ.111) THEN

DIFF=NPRT{ICOL)-IRNPRI{ICOL)

1F (ABS(DIFF).Gt.2.5) THEN

IF (NPRT(ICOL).NE.IRNPRI1(ICOL)) THEN

IF (NPRT(ICOL). GT.IRNPR1(ICOL)) RRM(ICOL)=RRM(ICOL}+0.01
IF (NPRT(ICOL).LT.IRNPRI(ICOL)) RRM(ICOL)=RRM(ICOL)-0.01
GOTO 550

ENDIF

ENDIF

ENDIF

VD(ICOL)=(R+1y*SUMIXICOL)
DTD=SQRT(4*VD(ICOLMOLD/(DENGD*3.1415*VAT*3600))
DTB=SQRT(4*VDXICOL)*MOLB/{(DENGE*3. 1415 VAT *3600))
DT=DTB

IF (DTD.GT.DTB) DT=DTD
QCACOLSHVPD*VI{ICOL)-HLIQD*VD(ICOL)

QR{ICOLY=(R+1)* SUMD{ICOL)*HVPD-R*SUMIXICOLY*HLIQD+SUMB(ICOL)*HLIQ
+B-FD(ICOL NICOLY)*HLIQF

RETURN

END

SUBROUTINE HG{DFLK,BFHK,C,ICOLN,ALFAI)
IMPLICIT REAL*S (A-H,0-Z)

INTEGER LK HK1,JCOL

DIMENSION C(10).N(10), ALFA1(5,10)

COMMON XF(5,10)

COMMON /BLOCK 1/XD(5,10),XB(5,10),XP(5.10)
COMMON/BLOCK2/FI)(5,10), SUMB(10),SUMIX10),SUMF(103,1(5,10).F(5,10)
+B(3,10)

COMMON NOC,LK(10),HK1(10)

COMMON /COMPNCOMP

COMMON PHLNCM(10)

e+ L STIMAR DISTRIBUICAOQ DOS COMPONENTES

DO 10 I-1.NOC

10 FECOL D=FIICOL,NICOL)*XF(ICOL,I)
D(ICOL, LK(ICOLY)=DFLK*F(ICOL,LK(ICOL)}
B(ICOL,LK(ICOL)=F(ICOL, LK(ICOL)}-D{ICOL,LKICOL))
DXICOLHK1(ICOL))=(1.-BFHK)*FECOL,HK1(ICOL))
B({ICOL HKI(ICOL))=F(ICOLHK1(COL))-DICOLHKI(ICOLY)
CI=DLOG(D(ICOL, HK 1(COL))/B(ICOL HK 1(ICOL)))
C{ICOL=DLOG(D{ICOL, LK(ICOL}/BICOL, LK{ICOL)*(BICOL.HK]
+(ICOL)YD(ICOL HK1{ICOL)}VDLOG(ALF A1 (ICOL,LK(ICOL})
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DO 20 I=1,NOC
IFL.EQLEJICOLY)GO TO 20
IFQLEQHKI(ICOLY)GO TO 20
B{ICOL,H=FICOL.I)}(1.+EXP(C1+CICOL*DLOG(ALFA1(ICOL.D)))
D{ICOLI=FICOL,D)-BICOL,D)

20 CONTINUE

*rxrxxCALCULAR AS FRACOES MOLARES

SUMIICOL) = 0.00
SUMB(ICOL) = 0.00
DO 30 I=1,NOC
SUMD(ICOL)=SUMD(ICOLD{ICOL.T)
30 SUMBUICOL)=SUMB(ICOLY+B(ICOL T}
DO 40 I=1,NOC
XDACOLD=D(ICOL,1YSUMD(ICOL)
40 XB(ICOL,Iy=B(ICOL,IYSUMB(ICOL)
RETURN
END

SUBROUTINE UWD{Q RMIN,ICOL,ALFAL}

IMPLICIT REAT *8 (A-H.O-2)
** ESTA SUBROTINA CALCULA RMIN PELA EQUACAO DE UNDERWOOD
** O VALOR DE PHI ESTA ENTRE OS ALFAS DOS CHAVES OBTIDO
*+ PELO METODO DA BISSECCAQ
**  PHILL = LIMITE INFERIOR DE PHI
**  PHIUL = LIMITE SUPERIOR DE PHI

INTEGER LE.HK1

DIMENSION ALFA1(5,10),RMIN(10)

COMMON XF(5,10}

COMMON/BLOCK 1/7XIX5,10),XB(5,10),XP(5,10)

COMMON/BLOCKZ2/FD(5,10),SUMB(10),SUMEX10), SUMF(10),D(5.10),F(5,10)

+B(5,10)

COMMON NGC, LE(10),HKI1(10)

COMMON PHLMNCM(10)

PHI L ~ATFAKICOL HEIICOLY)

PHIUL~=ALFAIICOL,(HKIACOLYI)

DO 10=1.20

PHI=0.5*(PHILL+PHIUL)

FPHI=(-1.

PO 20 J=1,NOC

20 FPHI=FPHI+ AL FAI(ICOL Jy*XF(ICOL,JY(ALFAI(ICOL,T)-PHL)
IF(FPHI) 30,5040
30 PHILL=PHI
GOTO 10



40 PHIUL=PHI

10 CONTINUE

50 RMINQCOL)=-1.
DO 60 I=1,NOC

60 RMIN(ICOL)=RMINCICOL)+{ ALFALICOL,H*XDAICOL.D)(ALFA
+1(ICOL,1)-PHD)
RETURN

SUBROUTINE GLLDVICOL R, RMIN,NPR,C)
IMPLICIT REAL*S8 (A-H.O-7)

DIMENSION C(10), RMIN(10)

X=(R-RMINECOL))(R+1}

Y=1. -EXP((L+54. 4% 3% CCLA(11+117 25X SQRTEDD
NPR=(Y+C(ICOL)(1.-Y)

RETURN

END

SUBROUTINE TEMPR(EE,JPE,T,Q RRMN,NM,
+QC,QR.C,TD,TR.DT HCOL NPRT,PD,PBIRNPRLERRM1,RMIN, VD}
IMPLICIT REAL*S (A-H0-7)

REAL*§ NM

INTEGER HEKLHK, LXEEE

DIMENSION X1¢10), X2(10),X3(10),NM(10}
+TB{10),TD(10), Y 1{L O)LN(101,C
+{10),IRNPR}(10), ALF AL(5,10), RMIN(10), VI 10),NPRT(10), HCOL(
+10),PB(10),PD(10).PF(10).QC(10),QR(10},RRM(10)

COMMON XF(5,10)

COMMON/BLOGCK 1/XD(5,10).XB(5,10),XP(5,19)
COMMON/BLOCK2/FD(5,10), SUMB(10),8UMD(10), SUMF(106),1¢(5,10),F(5,10)
+B(5,10)

COMMON NOC,LE(20),HK1(10)

COMMON PHLNCM(10)

DO 100 I=1,8N0C

XID=XD{LD

XUT=XB(LD

100 X3(D=XF(J.D)

HEK=HKL(

IFE.EQ.111) THEN

CALL BUBP(X1,T.Y1,Pdl}

PIXD=PD1

IF(PD1.LE.L) PD(I=1.

PR(I=PD{IH0.007*NMD)

ENDIF

CALL BUBTCK,PF,Y 1,TA)

CALL ALIMENT(E.RRM,J.C,TA PF,PD.pb,QNMNPRT)

CALL PADOS(EE.E.Q.RRM.J,N,PF,PB PD,QC.QR.C. T, 1D, TB,DT,HCOL,NFRT,
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+IRNPRI,ALFA1RRMIRMIN,VD)
RETURN

END

SUBROUTINE TERMO(NOC,ICOL,X3,TAPHK.Q ALFAL)
IMPLICIT REAL*8 (A-HO-7}

INTEGER*2 HK(10)

REAL*8 KK(10)

DIMENSION 33¢10),Y(10),ALFAI(5,10),ALFA(10), DEEV(10), HLIQ(1
+0),HVAP(10),P(10}

HLIQA=0

HLIQB=0

DHVA=(

C FERREREEE ENTALPIA DO LEQI}IQ_ A TEMP. BOIJHA EREFEEXEFEREEEERERERRES

P1=P(ICOL)
CALL BUBT(X3,P1,Y,TBA)
CALL RELVOL(HE X3,P1,ALFA KK TBAJCOL)
CALL DHVAPI(DH V,TBA)
CALL IGEKHVAP,TBA)
CALL HLIQHLIQ,HVAP,DHV,TBA)
DO 3 I=1.NOC
HLIQA=HLIQA+HLIQM*X3(T)

3 DHVA=DHVA+DH V(I)*X3(])
HV=HLIQA+DHVA.

C *EEREREER ENTAIJPIA DO LIQIHDO A 'I‘E‘,‘\AP. ALINIE?\’T EFPEREFRREREERREEE
CALL IGEI(HV AP, TA)
CALL DHVAPKDHV,TA)
CALL HLIQKHLIQ.HVAP,DHV,TA) DO 5 I=1,NOC
HEIQB=HLIQB+HLIQD*X3()
ALFAI(ICOL )= ALFA)
5 CONTINUE
Q=(HV-HLIQB)(H V-HLIQA)
Q=1.
RETURN
END
SUBROUTINE ALIMENT(E,RRM,ICOL.C,TA,PF,PD.PB,Q,NM,NPRT)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
DIMENSION NM(10),X3(10), ALFAI(5,10),RMIN(10).PB(10),PIX10),PE(10)
+,C(10),NPRT(10), ALFA(10),RRM(10)
INTEGER*2 HK(10)
INTEGER HK1,E
REAL*S MP.RMP, NM KK(10)
COMMON XF(5,10)
COMMON/BLOCK 1/XD(5,10), X5, 10),XP(5,10)
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COMMON/BLOCK 2/FD(5,103,SUMB(10),SUMD(10),STUTMF(10),D(5,10),F(5,10)
+B(5.10)
COMMON NOC,LK(10)HK1(10}
COMMON PHLNCM(10)
PI=PF(ICOL)
DO 5 =1,NOC
5 X3(=XFICOLD
HEJCOL=HEIICOL)
RMP=0.206*0.43429* DLOGHSUMBICOLYSUMD{ICOL)*(XEFCOL HKI(ICOL)
+H/KFICOL, LRACOLY ) (XBICOL.LKJICOL)YXD(ICOL, HK I(ICOL))Y**2)
CALL RELVOL{HE,33,P1,ALFA KK, TBA,ICOL)
DO 10 E=1,NOC
10 ALFAIICOL,)=ALFA(D
CALL UWD{Q,RMIN_ICOL,ALFAl)
R=RRM(ICOL)*RMINICOL)
CALL GLLD{ICOL, R, RMINNPR.C}
MP={(10.0)**RMP)
NMICOLF(NPR*MP)/(1+MP)
PIXICOL)=PFICOL)-(0.00T*NMICOLY)
IF (PDICOL).LT.1.) PDICOL)-1.
PBICOLPIICOLYHD.007*NPR)
RETURN
END
SUBROUTINE CONDENS(QC, T, TB,N,J,J1,DT,HCOL, NPRT,PLCCOND,CCAGE.D
+ELTAI)
IMPLICIT REAL*R (A-H,0-Z)
INTEGER E
DIMENSION N(10), TB(10), TD(10),CCOND(5,10), HCOL( 10}, PEX16),NPRT(10
+3,QR(10),QC(10). PI{10),CCAG(10), VAPOR(10),DELTAL(10), TC(10}
TCH=TDFDELTALLD
QR(N~0
PD(H=PICT)
CALL CUSTOS(E,QC.QR,TC,TB,N,J,DT,HCOL NPRT,PD, TAC,CCAG, VAPOR
+CCOL,CAUX,CPRT)
CCOND(LICAUX
RETURN
END

B) Subrotina COMPLEXA

SUBROLTINE COMPLEXA(QXDHK, XBLK, DFLK, BFHK C.NPRT.RMIN, K,IC
+OLN.PF,TD,TP,TB,P,PD>,PB, PP, DT,QC, QR HCOL, AGUA, V APOR,CCOL.CAUX,

+TACLALFALNMNCOL, XCF.XCP,XCD,XCE) IMPLICIT REAL*S (A-H.O-Z} REAL*8 NM(10) INTEGER LK,

HEILNCOMPEEE

DIMENSION PIX10),
+PB(10), P(10), XDHK(1 03, XBLK(10), TAC(10), TD(10), TP(10), TB(10),N(10)
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+,C(16), VAPOR{ 10), AGUA(10),ALF A1(5,10),y1{10), HCOL(10),NPRT(15),
+VD{103,RMIN( 10),XP2(5,10),XP3(5,10, THE T A{10),QC(10),QR(10),XCF(1
+0), XCD{10),XCP{10),XCB(10),IRNPRI{10,RRM(10}, TACI(10)

COMMON XF(5,10)

COMMON/BLOCK 1/XD(5,16), XB(5, 10),XP(5,10)

COMMON/BLOCK2/FD(3,10),SUMB( 103, SUMD(10).SUMF(10),D(5,10),F(5,10)
+B(5,10)

COMMON NOC,L.K(10),HK1(10)

COMMON /COMP/NCOMP

COMMON PHLNCM(10)

E=0

E=D

NCOL=2

DO 100 =1,NOC

106 XF(ICOL,I=XF(ICOL.D)

FIXICOL, H=FD(ICOLNJICOLY)

LE(COL=LE{ICOL)

HEK1(ICOLy=HK1{ICOL)

IF(ICOL.EQ2) IE=1

DO 125 1=1,4

125 RRM(T)=1.2
150 DO 350 ICPX=ICOL3+E

OPEN(UNIT=20,FILE=DADOSE DAT, STATUS="0LD"

REAIX20,*) BFHK.DFLK

READ20,*) (XDHEK(®), [FICOL,3+E)

READ(20,%) (XBLEK(D), I=ICOL3+IE)

CALL DESTILACAO(Q,XDHK, XBLK, DFLK BFHK, RRM,C,NPRT,RMIN,K,ICPX,
+N,PF,TD,TB,P,PD,PB,PP,DT,QC,OR HCOL AGUA, VAPOR,CCOL.CAUX, TAC, AL
+FALNM, VD)

THETA(ICPX)=PHI

SOX2=0

SOX3=0
DO 360 I=1,NOC
SOX2=(XI(ICOL, I¥ ALFAI(ICOL D)}+SOX2

360 SOXB3~XBICOL. D* ALFAI(ICOLIHSQX3

DO 400 I=1,NOC

XP2(ICOLA1.D=(XD(ICOL, ¥ ALFAI(ICOL,)YSOX2
400 XP3(ICOL~+2 D={XB(ICOLI*ALFAI(ICCL.DYSOX3

PS2=SUMDXICOLY*RRMICOLY*RMIN(ICOL)

F2=SUMD(ICOL)+PS2
FF2=F2-P82
PS3=F2-(1-QPFI(ICOL.1)

F3=SUMB(ICOL)+PS3
FF3-F3-PS§3
IF ((ICPX+1.EQ.4+IE)) GOTQ 350
IF (ICPX.EQ.ICOL) THEN



DO 200 I=1,NOC
200 XEICOL+1,I-(X(ICOL. [*SUMDICOLIYE2
WRITE{14-+ICOL, *) (XFICOLA1,J), J=1,NOC)

FDOECOLA1,2y=F2
PF=PD(COL)

IF(PF.LT.L1)PF=1.1

N(ICOL+1 =2

LE(COL+1)=LEK(ICOL)

HE1(ICOL~1)=LE(ICOL}-1

Q=0

ENDIF

1F (ICPX.EQ.ICOL+1) THEN

DO 300 F=1,NOC

300 XF(ICOL+2.J-(XB(ICOL.D* SUMB(ICOL)YF3

WRITE{16+1COL, *) (XFICOL+2,), 3=1,NOC)
FIXICOLA2,1=F3
PF=PB(ICOL)

IF (PF.LT.1.1)PF=1.1

NACOL+2)=1
Q=1

LK(ICOL+2)=HK1(JCOL)-1
HKIICOL+2F=HK1(ICOL)

ENDIF
CLOSE(UNIT=21)

350 CONTINUE
355 NM2=NPRT(ICOL+2)-NMICOL+2}

NMI1=NMICOLA1 -+ NM2

DIE=NMI-NPRT(}COL)

IF (DIF.GT.1) THEN
RRM(ICOL=RRM(ICOL)-.001
R=RRM(ICOLY*RMIN(ICOL)

CALL GLLD(ICOL, R, RMIN,NPR,C)

NPRTICOL)=NPR
GOTO 355

ENDIF

IF (DIF.LT.L)YGOTO 150

SUMFICOL)=SUMB(ICOL+1 »#SUMD(ICOL+2)

DO 380 I=1,NOC

KPICOL D-(XDICOLA+2,D*SUMDICOL+ 2+ XB(ICOL+ 1, Ty*SUMB(ICOL+1)Y

+SUMF(ICOL)
XCPD=XPCOL,T)
XCB=XB(ICOL+2,I
380 XCIXD=XD(ICOL+1,T)
VIMIN=0
VIMIN=0
DO 420 I=1.NOC
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V2MEN=((ALF A1(ICOL+1,I*(SUMDX(ICOL+1 Y XIX(ICOL+1,[}+PS2+XP2(ICOL+1

£ DIW(ALFAIICOL~1.J)-THETA(COL+ 1)+ V2MIN

V3MIN=-((ALF A1(ICOL+2,[)*(SUMB(ICOL+2)*XBICOL+2, Iy PS3* XP3(ICOL+

+2, DDA ALFAL(ICOLA2,)-THETA(ICOL+2))+V3MIN)
420 CONTINUE

12AC=VD{COL+1)-SUMD(ICOL+1)

V2AB=VD(ICOL+1)-F2

L2AB-L2AC-PS2

R2ZAC=L2AC/SUMID(ICOL+1)

R2ZAB=12 AB/(SUMD{ICOL+1)+P§2)

L3AC=VIXICOLA2)-SUMIXICOL+2)

V3AB=VD{ICOL+2)+PS3

13AB=13AC+F3

R3AC=L3AC/SUMDN{ICOL+2)

R3AB=L3AB(SUMDICOL+2)+PS3)

SUMD(ICOL)=8 UMIXICOL~1)

SUMB(ICOL)=SUMB(ICOL+2)

RRM(ICOL)=VIXICOL+2ySUMDICOL+2)

RRM(ICOL)=R3AC

ICPX=3

o=1.

{F (VDICOL+1).GT. VIXICOL+2)) THEN

RRM(ICOL)=VD(ICOL+1YSUMIXICOL+1)

RRM(ICOLy=R2AC

ICPX=2

Q=0.

ENDIF

CALL DADOS(EE,E,Q.RRM.ICPX,N,P,PB,PD.QC,QR.C, T,TD,TB, DT, HCOL N

+PRT,IRNPR1,ALFA1RRMLRMIN, VD)

PICOL=PIXICOL+1 1+0.007*NPRT(ICOL+1)

CALL BUBT(XCP,P,Y1.T)

NPRTICOL=NPRTICOL+1HNPRT(ICOL+2)

HCOLICOLy=HCOIL{ICOL+1 #HCOLICOL+2)

TDICOL=TD{ICOL-+1)

TBICOL)=TBICOL+2)

TPICOLYT

CALL CUSTOS(E,QC,QR, TD,TB NJCOL, DT, HCOL NPR T, PD, TAC, AGUA VAPO

+R,CCOL,CAUX,CPRT)

TACIICOL)TAC(ICOL)

RETURN

END

C) Subrotina CUSTOS

SUBROUTINE CUSTOSE.QC.QR,TD, TBNICOL, DT, HCOL NPRT,PD,TAC, AGUA
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+ VAPOR,CCOL, C AUX,CPRT)
IMPLICIT REAL*8(A-H,0-Z)

INTEGER E

DIMENSION N(10), TD(10), TB(10),NPRT(10), HCOL{10),PD(10),QC(10,QR
+10), AGUA(10), V APOR(10)

C EE S LTS 22 e 3 2 bl CUSTO COL[}NNCONDENSADOR{REFERVEI}ORS:* ExEEREFERE
NPRINT =0
DELTAT=TD(ICOL)-300.
IF (EEQ.111) DELTAT=10.
ACOND = QC{IICOL)/(5.11067e06*DELTAT)
IF (TB{ICOL).LT.420.0) THEN
DELTA=420-TB(ICOL)
COSTV =2.807
GOTO 600
ENDIF
IF (TB(ICOL).LT.470.)THEN
DELTA=470.-TBACOL)
COSTV =398
GOTO 600
ENDIF
CALL CONDICOES(TVAPOR,COSTV)
TF (TR(ICOL).LT. TV APOR) THEN
DELTA=TVAPOR-TB(ICOL)
GOTO 600
ENDIF
600 AREB = QR(ICOL)/(5.11067e06 %(DELTA))
TEMP=TD{ICOL)
P1=PIICOL)
NP=NPRT(ICOL)
HC=HCOL(ICOL)
CALL COLCOST1(DT,HC,NE,P1,TEMP,AREB, ACOND,COLC AP, HEXCAP,CONCAP,RE
+BCAP.CSTPR NPRINT)
CAUX = HEXCAP*1.6
CCOL = (COLCAP+CSTPR)* 1.6

C AR ESREEERAFRERBERR ***S*CUSTO DAS LYmIDADES*****$$* EXREES KB ERRNE

AGUA(ICOL) = (QC(ICOL)*0.108*8500)/(500000*1055)
VAPOR(ICOL) ={(QR(ICOL)*COSTV*8500)/(915.5¥1000¥1055)
IF (EEQ.111) AGUA{ICOL)=0

CUTIL = AGUA(ICOL )+ VAPOR(ICOL)

TAC = CUTIL*(1-0.52)HCAUX+CCOL)Y2.5

E=111.

RETURN

END
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D) Subretina COLCOSTI1 (Triantafyllou, C., 1991)

SUBROUTINE COLCOSTI{DIAMHEIGHT NTRAY S, PRES, TEMP,AREB,ACOND,
* COLCAP HEXCAP,CONCAP,REBCAP TRAMPINPRINT}

COLUMN COST ESTIMATION

Calculation of the cost of a distillation colurn
including the reboiler and the condenser

COST BASIS 1990

Colump MPI from: ... +on. ICemE cost booklet
Cost of trays from .... -~ QUESTIMATE
Columm installation cost from ........ ICI data

HE MPI from e veeermereencnsieenn. IChemE cost booklet
HE ingtallation cost fom ............ ICT data

Material of construction ............ Carbon steel

Type of trays .....cvuavevnieniienns Sieve trays

Tray SPACINLE ...oarerememseerrinnens 18 HIS

Top + bottom spacing ... 4 M

ORIGINAL AUTHOR: DINOS .. CPi, 1990

GO 0000000000000 000060O00

IMPLICIT REAL#*R (A-H,0-Z)
Real DUMD, DUMH

Reat WEIGHT, DUMW

Real MPICOL

Character*] REPLY
REBCAP=0

CONCAP=0

PI1=3.141359

¢ Caleulate columm weight

C  CAILCULATE SHELL THICKNESS



C

(o]

Maximum allowable stress in bar

I (TEMPLT.323.0) Then
8= 13500

Eise H(TEMP.GT.323.0. AND.TEMP.LT 373} Then
§ =1250.0

Eise If (TEMP.GT . 373.0.AND.TEMP.LT 423) Then
8 =1150.0

Eise If (TEMP.GT.423 .0.AND. TEMP.LT.473) Then
8 =1050.0

Eise If (TEMP.GT.473.0.AND.TEMP.LT.523) Then
8= 930.0

Else If (TEMP.GT.523.0.AND.TEMP.LT.573) Then
§ = 850.0

Else If (TEMP.GT.573.0. AND. TEMP.LT.623) Then
§=800.0

Else
8= T700.6

EndIf

Joint efficiency = 0.85 for carbon steel

E¥=0383

Safety factor (see Douglas notes)
SF=40

You can usethe safety factor if for 8§ you use thetensile stength

Air density = 1.20 Kg/m3

RHOA = 1.2
Wind velocity = 63 m/s (140 mis/r)
VELW = 63.0
AHowance for cage ladders = 0.457 m (18 ins)
ZLAD = (457
Corrosion alfowance = 4 mm
See Vohume 6 pp.640
TCORR =4E-3
Density of carbon steel (kG/M3)
DENCS = 7860.0
Minimum design pressure = 4 barg
For safety we design for 10 % higher pressure
PDF=1.1
PDEF =440
Shell thickness at the top
If ((PDF*PRES).GT.PDEF) Then
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PD =PDF * PRES
Else
PD = PDEF
EndIf
C SHELL THICKINESS FOR INTERNAL PRESSURE
¢ =SHELL THICKNESS AT THE TOP OF THE COLUMN
¢ TP =PD*DIAMA2. 0% S*EVSF-0.6*PD))
TP=PD* DIAM / (2.0%(S*EJ-0.6*PD))
¢ ForTP>318mmuseEl=10
K (TP.GT.00318) Then
ElI=10
TP = PD * DIAM / (20%S*EJ0.6*PD))
End if
Shell thickness at the bottom

SHELL THICKINE 8§ FOR WIND LOAD

o000

OD=DIAM + 2.0 * TP
C  TW=RHOA*VELW**20%OD+ZL ADYHEIGHT**2.0/(1 ES*S/SF*PI*0D**2.0)
TW =RHOA* VELW ** 20 * (OD+ZLAD) * HEIGHT ** 2.0/ (1.E5*S*PI*
* OD*2.0)
C  SHELL THICKNESS FOR INTERNAL PRESSURE WHEN GIRTH SEAM
C GOVERNS BECAUSE OF WIND LOADING
TG = PD*DIAM/2 O*(2.0*S*EY/SF+0.4*PDY)
TG =PD * DIAM / (2.0*(2.0*S*EF+0.4*PD))
C SHELL THICKNESS AT BASE OF COLUMN
TB=TW+TG
C SHELL THICKNESS FOR WEIGHT CALCULATIONS
C Takethe average between thetop and the bottom

If (TB.GT.TP) Then
TSH = (TP+TB) * 0.5 - TCORR
Else
T8H = TP + TCORR
EndIf
C STANDARD PLATE THICKNESS INCREMENTS FOR SHELL
C SHELL THICKNESS UP TO 1 INCH INCREMENT = 1/32 INCH
C 2 1/16
C 3 178
C QVER 3 144

Cl1BY32=003125
C1BY16 = (.06250
ClBYE=0.12500
C1BY4 = (.25000

C TSI=TSHALO254
C  JF(TSLLE.l.0y THEN
C DUM = MOD(TSLCIBY32)
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0

IF(DUM.EQ.0.) THEN
CONTINUE
ELSE
TSI=(AINT(TST/CIRY32)+1.)*C1BY32
ENDIF
ELSETF (TSLLE.2.0) THEN
DUM = MOI(TSLCIBY16)
IF(DUM.EQ.0.) THEN
CONTINUE
ELSE
TSI = (AINT(FSU/CIBY16)+1.)*C1BY 16
ENDIF
ELSE IF (TSLLE.3.0) THEN
DUM = MOD(TSL,CIBYS)
TFDUMEQ.0.) THEN
CONTINUE
ELSE
TSI = (AINT(TSI/C1BYS)+1.)*C1BYS
ENDIF
ELSE
DUM = MOD(TSLC1BY4)
IFMUM.EQ.0.) THEN
CONTINUE
ELSE
TSI = (AINT(TSI/CIBY4)}+1.)*C1BY4
ENDIF
ENDIF
TSHELL = TSI * 0.0254
TSHELL = TSH
CALCULATE WEIGHT OF COLUMN SHELL

WEIGHT =PI * DIAM * (HEIGHT+0.8116*DIAM) * TSHELL * DENCS

(e TR

CALCULATE BASE COST OF COLUMN SHELL

6 o oo

0

Cost of the columm shell using the graph of the IChemE
"A Guideto capital cost estimating”,3rd edition
This is valid for 1987
DUMW = WEIGHT / 1000
Call COLMPED UMW, MPICOL)
Update from 1987 to 1990
Cost indeces from ¥C1
MPICOL = MPICOL # 131.3/ 1089
The cost of trays depends on the diameter
These data are fom QUESTIMATE (cost basis Ist half 1990) and
are valid for carbon steel sievetrays

Cost per tray

169
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C
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Call TRACOST(DIAMCET)
TRAMPI = CBT * NTRAYS

CALCULATE INSTALLED CAPITAL COST
By using installation factors from IChemE (COLFACTY or ICI
(COLFACTI)
TOTALMPI = MPICOL + TRAMPI
CALL COLFACT(DUMCBP,DUMCOST)
Call COLFACTI{TOTALMPLCOLINST)
Calculate cost of the HE
Condenser cost
If {ACOND.NE.0.0) Then
Calculate the cost of HE through the graph of the
IChemE. " A Guide to Capital Cost Estimating”,3rd ed
Cost basis : 1987
Call HEMPIKACOND,CONMPT)
Update from 1987 to 1990
Cost indeces from ICI
CONMPI = CONMPI * 131.3/108%
Installation cost of the condenser
Installation sub-factors from the IChesE cost booklet (HEFACT)
Or installation factors from ICI (HEFACT1)
CALL HEFACT(CONMPLCONINST,1}
Call HEFACTHCONMPLCONINST,1)
Total cost for the condenser
CONCAP = CONMPI + CONINST
Endif
Reboiler purchase cost
If(AREB.NE.0.0) Then
Call HEMPHAREB.REBMPD)
Update from 1987 to 1590
Cost indeces from ICI
REBMPI = REBMPI * 131.3/ 1089
Installation cost of the reboiler
CALL HEFACT(REBMPLREBINST,2)
Call HEFACTI(REBMPLREBINST,2)
Total cost for the reboiler
REBCAP = REBMPI + REBINST
Endif
HEXCAP = CONCAP + RERBCAP

o]

Printing the results

TSHELL = TSHELL * 1000
COLCAP = TOTALMPI + COLINST
If (NPRINT.EQ.I} Then



Write (*,5000) DLAN

Write (*,5100) HEIGHT

Write (*,5200) TSHELL

Write (*,5300) WEIGHT

Write (*,3400) NTRAYS

Write (*,5500) MPICOL

Write (*,5600) TRADMP]

Write (*,5700) TOT ATMPI

Write (*,5800) COLIINST

Write (*,5900) COLC AP

Write (*,6000) AREB

Write (*,6100) REBMPI

Write (*,6200) REBINST

Write (*,6300) ACOND

Write (*,6400) CONMPI

Write (*,6500) CONINST

Write (*,6600) HEXC AP

Endlf
Return

5000 Format (/1X,'Columr: diameter {m) (1 -6) L * Fl132)
5100 Format (1 X,'Colunm height (m) ¥ F132)
5200 Format {13,'Shell thicness (mm) L * F13.2)
5300 Format (120"Weight of column shell (Kgy (3,120- 100,000) ', * F13.2)
5400 Format {(1X, Number of trays F 1)
5300 Format (/1X,'Cost of column sheli (=) D, * F132)
5600 Format (1, 'Cost of trays (c) 2, * F13.2)

5700 Format {1X,"Tetal column MPI cost (o) (36,000- 1.205,200) 1, * FI13.2)

5800 Format (13,'Column installation cost (ce) L FI3D)

5900 Format (1X."T'ctal overall cost forthe columm () L, * OF13.

&000 Format (/1X,'Reboiler area (m2) (10 - 1,066} . * Fi3l)

6100 Format (1 X Reboiler MPI cost {te) (6,300 - 138,200) ¥ Fi3D)

6200 Format (1X, Reboiler installation cost () o, * FI3z)

630C Format (/13 'Condenser area (m2} (10 - 1,000} L, F F13)

6400 Format (1X'Condenser MPI cost (@) (6,300 - 158,200) Y, ¥ F13D)

6500 Format (1X,'Condenser installation cost (c2) o, * Fi13n

6600 Format (/1X,Total overall cost forthe HE (&) L, ¥ Fi32)
End

Subroutine COLMPICWEIGHT,COST)
€ Cost od the column shell using the graph ofthe IChemE
¢ A Guideto capital cost estimating”,3rd edition
Real WEIGHT, COST, X1, X2, Y1, Y2
C  Calculate cost per tone from the graph
W{WEIGHT.LT.3.12) Then
X1=WEIGHT
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X2=312
Yi=3.
Y2=Y1
Else If (WEIGH T .GE 3.12. AND WEIGHT.LT.4.0) Then
X1=3.12
X2=40
Yi=350
Y2=433
Else f (WEIGHT .GE 4.0 AND.WEIGHT.LT.5.0) Then
X1 =40
X2=35.0
¥1=433
Y2=3.79
Else If (WEIGHT .GE _5.0. AND. WEIGHT.L.T.6.0) Then
X1=3590
X2=60
Yi=379
Y2=3.36
Else If (WEIGHT.GE.6.0. AND WEIGHT.LT.7.0) Then
X1=60
X2=70
Y1=336
¥2=3.12
Eise If{ WEIGHT .GE.7.0. AND.WEIGHT.LT.8.0) Then
Xl=70
X2=840
Yi=3.12
Y2=29C
Else f (WEIGHT.GE.8.0. AND.WEIGHT.LT.9.0) Then
X1=80
X2=90
¥1=290
¥2=2.70
Else If (WEIGHT.GE . 9.0. AND. WEIGHT.LT.10.0) Then
X1=94
X2=100
¥Y1=270
Y2=254
Else If (WEIGHT.GE.10.0. AND WEIGHT LT.20.0) Then
X1=10.0
X2 =200
Yi=2354
Y2=1.90
Else If (WEIGHT.GE . 20.0. AND WEIGHT.LT.30.9) Then
X1=200
X2=300
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Y1 =190
Y2 =166

Else If (WEIGHT.GE.30.0. AND. WEIGHT.LT.40.0) Then
X1 =300
X2 =400
Yi=166
Y2 =151

Else If (WEIGHT.GE .40.0. AND WEIGHT.LT.50.0) Then
X1=400
X2=50.0
Y1=1.51
Y2=144

Else If (WEIGHT.GE.50.0. AND. WEIGHT.LT.60.0) Then
X1 =500
X2=600
Yi=144
Y2 =139

Else f (WEIGHT.GE.60.0.AND. WEIGHT.LT.70.0) Then
X1 =60.0
X2=700
Y1=139
¥2=133

Else If (WEIGHT.GE.70.0. AND.WEIGHT.LT.80.0) Then
X1 =700
X2 =380.0
Y1=135
Y2=133

Else If{WEIGHT.GE .80.0. AND. WEIGHT.LT.90.0) Then
X1 =80.0
X2=900
Y1=133
Y2 =132

Else H (WEIGHT.GE.S0.0. AND.WEIGHT.LE.100.0) Then
X1 =900
X2 =1000
Yi=L32
Y2 =130

Else If (WEIGHT.GT.100) Then
X1 =100
X2 = WEIGHT
Y1i=130
Y2=Yi

EndIf

¢ Calculation of the cost per tonne by linear interp.
CPERT = ((WEIGHT-X1/X2-X1)) * (Y2-Y1) + Y1
C  WRITE(® *YWEIGHT = WEIGHT.'COST PER TONNE = CPERT



1i4

CPERT = CPERT * 1600
C  Cost of colunm shell
COST = WEIGHT * CPERT
Return
End

Subroutine COLFACT(MPICST,INSTCST)
C  Calculate mstallation cost of the column
¢ byusingthe sub-factors of the IchemE cost booklet

IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)

Real MPICST, INSTCST

Real FER, FP, F1, FEL, FC, FSB, FL

If (MPICST.L'T.1800) Then
FER = 1.13
FP=243
F1=13%
FEL=0.19
FC=0.285
FSB=10.08
FL,=0.38

Else If (MPICST.GE.1800. AND.MPICST.I.T.2700) Then
FER = 1.13 + (0.77-1.13) * (MPICST-1800) / (23700-1800)
FP =243 + (1.96-2.43) * (MPICST-1800)/ (2700-1800)
FI =138 +(0.96-1.38) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FEL =0.19 + (0.13-0.19) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FC = 0.85 + (0.60-0.85) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
F8B = 0.08 + (0.06-0.08) ¥ (MPICST-1800} / (2700-1800}
FL =038+ (0.31-0.38) * (MPICST-1800) / (2700-1800)

Else If (MPICST .GE.2700.AND.MPICST.LT.7800) Then
FER =0.77 + (0.67-0.77) * (MPICST-2700} / (7800-2700)
FP = 1.96 + (1.38-1.96) * (MPICST-2700)/ {7800-2700)
FI=0.96 -+ {0.77-0.96) * (MPICST-2700) / (7800-2700}
FEL=0.13 + (0.10-0.13) * (MPICST-2700} / {7800-2700)
FC = 0.60 + (0.50-0.60} * (MPICST-2700) / (7800-2700)
FSB = 0.06 + {0.05-06.06) * (MPICST-2700) / (7800-2700)
FL =031 +¢0.21-0.31) * (MPICST-2700) / {7800-2700)

Else If (MPICST.GE.7800. AND.MPICST.LT.18000) Then
FER = 0.67 + (0.56-0.67) * (MPICST-7800) / (18000-7800)
FP = 1.38 + (0.96-1.38) * (MPICST-7800) / (18000-7800)
FI=0.77 + (0.60-0.77) * (MPICST-7800) / { IR000-7800)
FEL = 0.10 + (0.06-0.10) * (MPICST-7800) / (18000-7800)
FC = (.50 + (0.40-0.50) * (MPICST-7800) / (18000-7300)
FSB = 0.05 + (0.64-0.05) * (MPICST-7800) / {18000-7800)
FL =021 +{0.14-0.21) * (MPICST-780G) / (18000-7800)

Else If (MPICST.GE. 18000. AND.MPICST.LT.42000) Then
FER = 0.56 + (0.45-0.56) * (MPICST-18000} / (42000-18000)



FP =0.96 + (0.61-0.96) * (MPICST-18000) / (42000-18000)
FI = 0.60 + (0.43-0.60) * {MPICST-18000) / (42000-18000)
FEL = 0.06 = (0.03-0.06) * (MPICST-18000) / (42000-18000)
FC = 0.40 + (0.31-0.40) * (MPICST-18000) / (42000-18000)
FSE = 0.04 + (0.025-0.04) * (MPICST-18000) / (42000.18000)
FL = 0.14 + (0.08-0.14) * (MPICST-18000) / (42000-18000)

Else If (MPICST.GE. 42000 AND. MPICST.LT.120009) Then
PER = 0.45 + (0.38-0._45) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FP=0.61+(0.41-0.6 1) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FI = 0.43 + (0.33-0.43) * (MPICST~42000) / (120000-42000)
FEL = 0.03 + (0.03-0.03) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FC =031 + (0.21-0.3 1) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FSB = 0.025 + (0.025-0.025) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FL = 0.08 + (0.04-0.08) * (MPICST-42000) / (120000-42000)

Else If (MPICST.GE. 120000 AND MPICST.LT. 180000 Then
FER = 0.38 + (0.30-0.38) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
FP = 0.41 + (0.25-0.4 1) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
F1=0.33 + (0.18-0.33) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
FEL = 0.03 - (0.03-0.03) * (MPICST-120000) / (186000-120000)
FC =021 +(0.15-0.2 1) * (MPICST-120000) / (180000-120000)

FSB = 0.025 + (0.012-0.025) * (MPICST-120000} / (130000-120000)

FL = 0.04 + (0.03-0.04) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
Else If (MPICST.GT.180000) Then

FER =0.30

Fp =025

FI=0.18

FEL = 0.03

FC=0.15

FSB=0.012

FL =003
EndIf

Instailation cost for the columm

INSTCST = MPICST * (FER+FP~FI+FEL+FC+FSB+FL)
Return
End

Subroutine TRACOST(D,COST)
Evaluation of the cost of carbon steel sieve trays according
to the diameter
Data from QUESTIMATE (cost basis 1st half 1990)
IMPLICIT REAL*] (A-H.O-Z)
Real D, COST
Cost () per tray by linear interpolation
I (D.LE.1.0) Then
COST = 569
GoTo 10
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Else K({D.GT.1.0. AIND.D.LE.2.0) Then
Xi=10
X3=20
Y1 =365
Y3 = 1085
Else f (D.GT.2.9. AND.D.LE3.0) Then
X1=20
X3=30
Y1=1085
Y3 =1990
Else If{D.GT.3.0. AND.D.LE.4.0) Then
X1=340
X3=40
Y11= 1990
Y3 =3116
Else H{(D.GT4.0. AND.DLE 5.0) Then
X1=4.0
X3=30
Y1=3116
Y3 =4391
Else If (D.GT.5.0.AND.D.LE6.0) Then
X1=350
X3=60
Y1 =439]
Y3=5791
Else If (D.GT.6.0) Then
COST= 5791
Go To 10
EpdIf
COST= Y1 +(Y3-Y1)*(D-X1)/3-XD)
10 Return
End

Subroutine COLFACTI(MPICST,INSTCST)
C  Calculate installation cost of the colunm
¢  byusing IC] data
IMPLICIT REAL*8 (A-HO-Z)
Real*8 MPICST, INSTCST
Real FTOTAL
If(MPICST LT.36000) Then
FTOTAL = 4.442
Go To 10
Else If (MPICST.GE.36000.AND. MPICST.L.T.63100) Thent
X1 = 36000
X3 = 83100
Y1=4442
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Y3i=3144
Else IF(MPICST.GE.63100. AND. MPICST.LT.89700) Then
X1=63100
X3 = 89700
Y1 =3.144
¥3=2.534
Else F(MPICST.GE. 89700 AND MPICST.LT.129700) Then
X1 = 89700
33 =129700
Y1=2534
Y3 =2.055
Else i (MPICST.GE. 129700, AND.MPICST.LT.130200) Then
X1 = 129700
X3 = 150200
Y1=2.053
¥3 = 1894
Else H{MPICST.GE. 150200 AND MPICST.LT.170800) Then
X1 = 150200
X3 = 170800
Y1~1894
Y3=1.768
Else If (MPICST.GE. 1 70800, AND MPICST.LT.202600) Then
X1 = 170806
X3 = 202600
Y1=1768
¥3=1613
Else F (MPICST.GE.202600. AND MPICST1.T.251700) Then
X1 =202600
X3 =251700
¥Y1=1613
Y3=143%
Else If (MPICST.GE.251700 ANDMPICST.LT 316900) Then
X1=251700
X3 = 316500
Y1=1439
Y3=1377
Else  (MPICST.GE.3 16900 AND MPICST.LT.340100) Then
X1=316900
X3 = 340100
Yi=1377
Y3=1323
Flse IF(MPICST.GE.340100. AND MPICST . LT.374460} Then
X1 =340100
X3 = 374400
Y1=1323
Y3=1258
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Else If (MPICST.GE . 374400 AND.MPICST.LT.562300) Then
X1 =374400
X3 = 562300
Y1=1258
Y3 =0.966

Else If (MPICST.GE. 562300 AND MPICST.LT.10941007 Then
X1 = 562300
X3 = 1094100
Y1=0.966
¥3=0712

Else IF (MPICST.GE. 1094100 AND.MPICST.LE.1205200) Then
X1 = 1094100
X3 = 1205200
Y1=0712
Y3 =0.705

Eise If(MPICST.GT. 1205200) Then
FTOTAL = 0.705
Go To 10

EndIf

FTOTAL = Y1+ {Y3-¥1) * (MPICST-X1)/ (X3-X1)

16 Contmue
C Instaliation cost for the colunm

INSTCST =MPICST * FTOTAL

Return

End

Subroutine HEMPI{ AREA COST)
C  Calculation of the purchase cost of heat exchanger
¢ usingthe graph of the [ChemE booklet
C  The data points from the graph were fitted to an equstion
¢ fx)=aln+1)*(x**n) wher n=0,5 usmgthe NAG routine: EGZACF
IMPLICIT REAL*8 {A-H O-7)
Real A(6)
¢ Coefficients of the equation
A{1}=0.5391E<04
A(2) = 0.1134E+03
A(3) = -0.3200E+00
A(4)=0.9013E-03
A3y =-0.1027E-03
A(6) = 0.4095E-09
¢ The graph is valid for Area between 10 and 1060 m2
¢ Condenser purchase ¢ost
If (AREA.LT.10.} Then
COST = 6600.0
Else If(AREA.GT.1000) Then
COST = 82000
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Fise

COST=0.0

Dol01=0,5

COST = COST + ACH1) * {AREA**D)
10 Continue

End If
Return
End

Subroutine HEFACT(MPICST,INSTCST ICASE)
Evaluation of the installation cost of a heat exchanger
using the purchase cost and the installation subfactors
of the IChemE cost booklet
ICASE =1 : CONDENSER
ICASE =2 : REBOILER
IMPLICIT REAL*8 {A-H.0-Z)
Real MPICST, INSTCST
Real FER, FP, F1, FEL, FC, FSB, FL
Integer ICASE
If (MPICST.LT.1800) Then
FER =038
Fp=1.76
FI=1.00
FEL =0.19
FC =0.33
FSB =008
FL=0.38
Flse H (MPICST.GE.1800.AND.MPICST.L.T.2700) Then
FER = 0.38 -+ (0.15-0.38) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FP =176+ (1.40-1.76) ¥ (MPICST-1800} / (2700-1800}
FI = L.00 + (0.653-1.00) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FEL = 0.19 + (0.13-0.19) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FC = 0.35 + (0.28-0.35) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FSB = 0.08 + (0.06-0.08) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
FL = 0.38 +(0.31-0.38) * (MPICST-1800) / (2700-1800)
Else If (MPICST.GE.2700.AND. MPICST.LT.7200) Then
FER = 0.15 + (0.13-0_15) * (MPICST-2700) / (7800-27003
FP = 1.40 + (0.98-1.40) ¥ (MPICST-2700) / (7800-2700)
FI = 0.65 + ((0.49-0.65) * (MPICST-2700) / (7800-2700)
FEL =0.13 +(0.10-0.13) * (MPICST-2700) / (T800-2700)
FC = 0.28 + (0.22-0.28) * (MPICST-2700) / (7800-2700)
FSB = 0.06 + (0.05-0.06) * (MPICST-2700) / (7800-2700)
FL =031 +(0.21-0.31) * (MPICST-2700) / (78G0-2700)
Else If (MPICST.GE.7800. AND. MPICST.LT.18000) Then
FER = 0.13 +{6.11-0.13} * (MPICST-7800) / (18000-7800)
FP = 0.98 + {0.66-0.98) * (MPICST-7800) / (18000-780G()
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FI = 0.49 + (0.34-0.49) * (MPICST-7800) / {18000-7800)
FEL =0.10 + (0.06-0.10) * (MPICST-7800) / (18000-7800)
FC =0.22 + (0.17-0.22) * (MPICST-7800} / (18000-7300)
FSB = 0.05 + (0.04-0.03) * (MPICST-7R00) / (18000-7800)
FL=021 +(0.14-0.21) * {MPICST-7800) / (18000-7800)

Else If (MPICST.GE . 18000 AND MPICST.LT.42000) Then
FER=0.11 + (0.10-0.11) * (MPICST-18000) / (42000-18000)
FP = 0.66 + (0.40-0.66) * (MPICST-18000) / (42000-18000)

FI =034+ (0.22-0.34) * (MPICST-18000) / (42000-12000)
FEL = 0.06 + (0.03-0.06) * (MPICST-18000) / (42000-1 2000)
FC = 0.17 + (0.14-0.17) * (MPICST-18000) / (42000-18000)
FSB = 0.04 + (0.025-0.04) * (MPICST-18000) / (42000-13000)
FL =0.14 +(0.08-0.14) * (MPICST-13000) / (42000-18000)

Else If (MPICST.GE..42000 AND.MPICST.LT.120000) Then
FER = 0.10 + (0.08-0.10) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FP = 0.40 +{0.26-0.40} * (MPICST-42000) / (120000-42000)
F1=0.22 +(0.13-0.22) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FEL =0.03 + (0.03-0.03) * (MPICST-42000) / (120000-42000)
FC = (.14 + (0.10-0.14) * (MPICST-42000} / (120000-42000)
FSB = 0.025 + (0.025-0.025) * (MPICST-42000) / {120000-42000)
FL = 0.08 + (0.04-0.08) * (MPICST-42000) / (120000-42000)

Else If (MPICST.GE. 120000 AND MPICST.LT.180000) Then
FER =0.08 + (0.05-0.08) * (MPICST-120000} / (1 80000-1 20000}
FP = 0.26 + (0.16-0.26) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
Fi=0.13 + (0.09-0.13) * (MPICST-120000) / (130000-120000)
FEL = 0.03 + (0.03-0.03) * (MPICST-120000) / (180000-120006)
FC = 0.10 + (0.08-0. 10) * (MPICST-12000G) / (180000-120000)
FSB = 0.025 + (0.012-0.025) * (MPICST-120000) / (180000-120000)
FL =0.04 + (0.03-0.04} * (MPICST-120000) / (180000-120000)

Else If (MPICST (GT. 180000) Then
FER = 0.05
FP=0.16
Fi=0.09
FEL =0.03
FC =008
FSB=0.012
FL=(.03

EndIf

C Instaliation cost

INSTCST = MPICST * (FER+FP+FIH+FEL+FC+FSB+FL)

Retum

End

Subroutine HEFACTI({(MPICST,INSTCST,ICASE)
C  Ewvaluation of the installation cost of a heat exchanger
¢ using the purchase cost and the installation factors of ICI



<
C
C

Cost basis 1990
ICASE =1 : CONIDPENSER
ICASE =2 : REBOXLER
IMPLICIT REAL*8 (A-H,G-Z)
Real*8 MPICST,INSTCST
Real X1, X2, Y1, Y2, FTOTAL
Integer ICASE
(MPICST.LT.6300) Then
FTOTAL =6.875
Go To 10
Else If (MPICST.GE.6300.AND. MPICST.LT.9%00) Then
XK1 =6300
X3 =9900
Y1=6875
Y3 =3280
Eise If (MPICST.GE.9%00.AND. MPICST.LT.11300) Then
X1 =9900
X3 = 11300
Y1=35.280
Y3 =4.889
Else If{MPICST.GE.1 1300.AND.MPICST.LT.13000) Then
X1 =11300
X3 = 13000
Y1=4.880
Y3 =4.509
Else If (MPICST.GE. 1 3000.AND.MPICST.LT.15100) Then
X1 = 13000
X3 = 15100
Y1 = 4509
Y3 =4.139
Else If (MPICST.GE. 1 310C.AND MPICST.LT.17000) Then
X1=135100
X3 = 17000
Y1=4.139
Y3 =3.870
Else If (MPICST.GE.17000. AND MPICST LT 24600) Then
X1=17000
X3 = 24600
Y1=3.870
Y3=3148
Else If{MPICST.GE.24600. AND. MPICST.LT.27700) Then
X1 = 24600
X3=27TH0
Y1=3.148
Y3=2948
Eise If (MPICST.GE. 27700 AND MPICST.LT.60300) Then
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X1=27700
X3 = 60300
Y1=2948
Y3=1941
Else If (MPICST.GE.60300.AND.MPICST.LT.158200) Then
X1 = 60300
X3 = 1538200
Y1=1941
¥3=1184
Else If (MPICST.GE. 158200) Then
FTOTAL = 1.184
Go Te 10
EndIf
FTOTAL = Y1 + {Y3-Y1}* (MPICST.X1)/ 33-X1}
19 Continue
C Installation cost
INSTCST = MPICST * FTOTAL
Return
End
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APENDICE B

A) Subrotina INTSIMPLS

SUBROUTINE INTSIMPLS(TC2.TD,TB,P,Q RRM,N,NM,QCSLQRSLIRNPRL,IRH
+COLIRDCOLL PD,NCOL,C,DCLHCLNCL,PCLOCLQRL, TPL TBLCUTIL.CEQU  +IP, TC1, TNLSINT)
IMPLICIT REAL*8 (A-H.0-7)
INTEGER LK, HK1,N,¥E,REF REF1,FLAG.E
REAL*§ IRHCO1,IRIDCOL1,NM(10)
DIMENSION PD(103,PB(10),IRNPR1(10
+),TD1(10),TB1(10).P( 10),QK5,10),QDELTA(10), TAC(10)
+0QCK(5,10),0RI(5,10),C(10),QCSI(5),QRS!
+(5),TC1(5,10), TB(10), TD(10),SINT(20),N(10)
+DCK5,10),HCI3, 10), NCK5,10),IRHCO1{10),IRDCOL1(1
+0), PCI(5, 10), CUTIL( S, 10}, CEQUIP(5,10), CEQUIP1{5, 10, RMI
+N(10),NPRT(10), HCOL(10), VD(16),PI(10),QC1(10),QR1(10), TDK5,10),T
+BIS,10,RQ(5,10),SQDELTA(S,10),QC(10LQR(10), TC2(10).Q
+CRESIDUO1(5,10),REF1(10), TN1(10),QCRESIDU( 10).REF(10),QCRESIDUO2
+10),QCRESIDUO3(10),QCTI(5,10),QRIi(5,10),deftal (703 RMII(5,10),Q
+CM(10).CCAG(10), AGUA(10),VAPOR(10),R(5,10),RRM(10)
COMMON XF(5,10)
COMMON /BLOCK1/XTX5,10),XB(3,10),XP(5,10)
COMMON/BLOCK2/FD(5,10),SUMB(10),SUMD(10), SUME(103,D(5,10),F(5,10)
+B(5,10)
COMMON NOC,LK(10),HK1(10)
COMMON /COMP/NCOMP
COMMON PHLNCM(10)
OPEN(UNIT=26, FILE='SAIDAS DAT', STATUS="UNKNOWN')
OPEN(UNIT=30,FILE="SAIDA8 DAT' $TATUS="UNKNOWN")
DO 10 I=1,NCOL
DO 15 F=1,10
RMII(LJ)=0
DCULI=C
BCKLI0
NCI(LJ=0
PCILI=0
QCKLI=0
QCILLIF0
QRILEI=C
QRI(LT=0
TDILI=0
TBKLI=0
CEQUIPI(L,D)=0
CEQUIP(LJ=0
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CUTIL(L =0
TCI(LI)=0
QILN=0
QCHLI=0
QRIAIy=0
QCINITy=0
QRINI0

15 ROELI=0
TACI=0
IRF=0
=0
REFI(I}=0
REF(1)y~0
QCM(I=0
TNID=0
QDELTA(1)=0
QCE=QCSKD
QR(I=QRSKT)
BANDI1=0
BAND=0

10 TAC(I=0
E=0
CCOL1=0
CAUX1=0
CUTILI=0
CALL CONDICOES(TVAPOR,COSTV)
DO 850 IGRAF=10,10
DELTAI(1=IGRAF
DELTA1(2IGRAF
DELTAI(3)=IGRAF

¢ wEmmrxssssasssa s COLUNA VERSUS COLUNA®® SRz e sk a2 ke s et £a s h 521
=0
IR0
EE=101
E=111
SOMATAC=0
DO 600 ICOL=1,NCOL
SOMATAC=TAC(ICOL)+SOMATAC
NF=0
580 NF=NF+1
IF (NF.EQ.ICOL) NF=NF=+1
IF (NF.GT.NCOL) GOTO 600
TI=TB(NF)+dektal(icol)
TF (TLLE.TD(ICOL)) THEN
TI=TD(ICOL)
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ENDIF
CALL TEMPR(EE,FCOL.P, TLQ.RRMN,NM,QC1,QR1,C, TD1, TB1, DT, HCOL NPRT
+PLPB,IRNPR1.E,RRM1LRMIN, VD)
RMIKICOLNF=RMIN(ICOL)
PCKICOL,NF)=DT
HCI(ICOL.NF)=HCOIL{ICOL)
NCKICOLNF}=NPRT(COL)
PCHICOL,NF)=PI(ICOL)
QCIICOLNF}=QC1(ICOL)
QCI(ICOLNF=QC1(ICOL)
QRII(ICOLNF=QRI1¢ICOL)
QRI(ICOL NF)=QR 1(ICOL)
TDIICOLNF)=TD1(ICOL)
TRKICOLNF)=TB1(ICOL)
SQDELTA(ICOL NF)=((QRIICOL,NF+QCIICOL.NF)y2)*( TBI(ICOL,NF}-TD
+IICOLNF))
IF (NF.LT.NCOL) GOTO 580
600 CONTINUE
cﬂ**#*t*‘t*#*#***#*t*t**ﬁ##t#tt*******************t**s***&##**#t*t***t
DO 700 ICOL=1,NCOL.
NF=0
620 NF=NF-1
IF (ICOLEQ.NF) NF=NF+1
IF (NF.GT.NCOL) GOTO 700
1F (QC1(COL).LT.QR(NF)) RQICOLNF)=(QCNF Y (QR(NF)-QCL(ICOLY)
~*(TB(NF)-TD(NF))
IF (QCI(ICOL).GT.QR(NF)) RQUCOL NF)=QCNF}(QR(NF)))
+*(TBNF)-TIDXNE))
IF (NF.LT.NCOL) GOTO 620
700 CONTINUE
DO 730 =1, NCOL
DO 720 J=1,NCOL
IF (LEQ.J) GOTO 720
TF (RQ(LY).LTRQ,D) THEN RLI=ROLY
WRITE(*, 710} LI, R(L 3. TDHLD, TBIED, QCIL QR T, SQD
+ELTA(LY
710 FORMAT(2X.13.1,1X.13. 1,2 F5.2,2X,F7.2, 2X F1.22 X E8.2.2X F8 2
+ 2XE82)
ENDIF
720 CONTINUE
730 CONTINUE
C **tﬁ't##***COLUNAS*#IN’I‘EGRADAS*****#***
BANDI=0
CONT=0
COLUNA=1
QCKI,13=0.0
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DO 1000 I=COLUNANCOL
DO 2000 J=COLUN ANCOL
DO 1020 11=1,NCOL
DO 1010 IK=1,10
QCRESIDUOCI(ILIE)=0
QCRESIDUO2(IK)=0
QCRESIDUQ3(IK)=0
1010 QCRESIDUOJIK y=0
QCT=QCSIN)
QRO=QRSKLT)
1020 CONTINUE
FLAG=1
LC1=0
IF (LEQ.J) GOTO 2000
LC=0
KC=0
CALL COLUMN(L L 1LC,KC.NCOL,QC,QR,QCSLQRSLTDL TBLBCLHCLNG
+LPCLNPRT,QIRNPRLN.CRRM, QCLORLOQCM PNM,DELTAL FLAG,TD1.TB1,
+E,QCRESIDUQ, QCRESIDUOL TCLCCAG,CTVLCTHLCTCD
tesav=tel (i)
DO 3000 KCOL=COLUNANCOL
DG 4000 LOOL=COLUNANCOL
IRTBI{D.GT.TVAPOR) GOTO 3005
IF(NCOL.EQ.2) GOTO 420
IF (FLAG.EQ.1.AND.KCOL.GE.1) GOTO 433
IF (KCOL.EQ.JOR. KCOLEQILOR KCOL EQ.LCOL) GOTO 4000
IF (QCRESIDUOH.LT.0.AND.JEQ.LCOL) GOTO 4000
CALL COLUMN(KCOLLCOLLINCOL,QC.QR.QCSLCRSLTDLTELDCLHCLNC
+LPCLNPRT,QIRNPRIN,CRRM QCLORLQCM.ENM DELT AL FLAG, TD1,TB1,
+E.QCRESIDUO,QCRESIDUOLTCLCCAG, CTVL,CTHLCTCD
IFCTBYKCOL).GT. TVAPOR) GOTO 3005

420 CALL COLUMNI(LIKCOL. LCOL, TDLTBLPCLHCLNCE DCLQCM,QRSL QCRSI
+QCRESIDUQ,TCI,QCLCCAG,QR.NCOL)

C FEEXEXFEFERFFREEEREREIRRACY] TN A JFFEXIF AR RERBREFE TR BARLS RF

433 E=1.
f=11+1
if (QCRESIDUG(L,J). LT.QCRESIDUOI(KCOL,LCOL)}QCRESIDUG(
+F=QCRESIDUOL(LD
QCVALOR=QCRESIDUO
DT=IRDCOL1(J)
HCOL{D=TRHCO1(J)
NPRT(D=IRNPR1(J)
IF (TB(J).GT.TVAPOR) GOTO 4000
QCMIy-0



IF (QCRESIDUO(Y).GT.0) QR(J)=QCRESIDUO(])
1500 IF (FLAG.EQ.0. AND NCOL.EQ.4. AND.QCRESIDUO(J).GT.0) THEN
IF (QCHKCOL,LCOL).GT.QCILY) THEN
E=111
DELTANKCOLy=DELTAIKCOL)+1
TI=TB(LCOLy+DEL TAI(KCOL)
P(KCOLy=1.1
KJ=KCOL
NF=LCOL
ENDIF
IF (QCI(LH.GT.QCI(KCOL,LCOL)) THEN
E=111
DELTAI()=DELTAL(T}+1
TI=TB(I+DELTAL(T)
P(I)=1.1
KJ3=1
NF=]
LC=0
KC=0
ENDIF
CALL TEMPR(EE_KJIP,TLQ.RRM,N,NM,QCL,QR1,C,TD1,TB1 DT, HCOL NPRT
+PLPB,IRNPR1,E, RRMI1,RMIN, VD)
RMII(KI,NF)=RMIN(KI])
HCI(KJLNF)=HCOL(KIT)
PCIKJLNF)=PI(K.3T)
QCUEKINF=QC1KIT)
QCII(KILNF=QC (KT
QRINKJINF)=QR (K1)
QRIKILNF)=QR1(KIT)
NCI(KJINE)=NPRT(KJIJ)
TDI(RIINF=TD1(KIH
TBEKINF=TB1(KID)
DO 450 D=1.NCOL
QCIN=QCSIAn
450 QR(L=QRSILS)
IF (KJLEQ.KCOL) THEN
CALL COLUMN(KCOL, LCOL,LINCOL,QC,QR,QCSLQRSL TDL TBLDCLHCLNC
+LPCILNPRT,QIRNPR 1,N,C,RRM,QCLQRLQCM,P,NM,DELTA1,FLAG, TD},TBI,
+E.QCRESIDUO,QCRESIDUOL, TCLCCAG,CTVLCTHLCTCY)
CALL COLUMNI(LJ, KCOL, LCOL, TDL TBLPCLHCLNCL DCLQCMQRSLQCRSI
+,QCRESIDUO,TC1,QCLCCAG,QR,NCOL)
QRU)=QCRESIDUOD
IFQCRESIDUO(N-QCVALOR)LT.1.E8) GOTO 1700
IF(QCRESIDUO.GT.0) GOTO 1500
ENDIF
IF (KIJEQ.D) THEN

127
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CALL COLUMM(LJLC.KC.NCOL,QC,QR.QCSLQRSL TDL TBLDCLHCLNC
+LPCLNPRT,QIRNPRLN,C.RRM QCLQRLOCM, P NM, DELTALFLAG,TD1, TR1,
+E,QCRESIDUO,QCRESIDUOL, TC1,CCAG,CTVI, VTHLCTCT

CALL COLUMN(KCOL,LCOL,LINCOL,QC,QR,QCSLORSL TBL TBLDCLHCILNC
+I,PCLNPRT,Q,IRNPRIN,CRRM QCLQRLQCM, P NM,DELTALFLAG,TD1,TBI,
+E,QCRESIDUQ, QCRESIDUOL, TCL CCAG,CTVLCTHLCTCH
CALL COLUMNI1(I, LK COL LCOL, TDLTBLPCLECLNCLDCLQC M QRSL QCRSE
+,QCRESIDUO, TC1,QCLCCAG,QR,NCOL)

QR(N=QCRESIDUO(D)

IFQCRESIDUO(N-QCVALOR).LT.1.E8) GOTO 1700

IF(QCRESIDUO(N).GT.0) GOTO 1500
ENDIF
ENDIF

1700 IF (QCRESIDUO{J.LT.0) QR(J)=0

CALL CUSTOS(E,QC,QR.TD, TB,N,.DT,HCOL NPRT,PD, TACI, AGUA,
+VAPOR,CCOL, CAUX.CPRT)

TNHIF(AGUA(T)+V APOR(IDYH1-0.52)HCCOL+CAUX)2.5
CCOL1=CCOL+CCOLL
CAUXI=CAUX+CAUXI
CUTIL1=AGUA{J+ VAPOR(I+CUTIL1
ctv=VAPOR(I*(1-0.52+CTVI
e=(CCOL+CAUX)/2.5+ctci

EQUIP=(
EQUIPI=0
UTIL=0
EQUIP=CEQUIP{L J}+CEQUIP(XCOL.LCOLFCCOL1
EQUIP1=CEQUIP1(LJ+CEQUIP1(KCOL,LCOLYCAUX]
UTIL=CUTIL{EDN+-CUTILKCOL, LCOLHCUTILL
923 FORMAT{/2X.17.2,2X,17.2)
925 FORMAT{/2X, DIAM="F7.23X 'ALT = F7.2,3%,'NO PRATOS="17.2)
927 FORMAT{/2X "PRE 3="F7.2,3X,'QC=E154,3X ' QC1="E15.4,3X,'QR~"E
+135.4)
928 FORMAT(/2X, TD="F7.24X'TB-"F7.2)
929 FORMAT{2X, " TD="F7.2.42.TB="F7.2 4%, DELTAT="F7.2)
930 FOR.MAT(/ZX'*‘** **t#*t**#8&***t******t*tt****#t****t**'}
932 FORMAT{/2X,"CUSTO TOTAL=,F15.2)
933 FORMAT(/2X "CUSTO COLUNA="F135.2 4X RMIN="_F15.3)
935 FORMAT(/2X,"CUSTO VAPOR="F15.2 4XCUSTO CAPITAL="F15.2)
IF (NCOL.EQ.2. AND. LCINE.0) GOTO 30035

WRITE(26.923) 1,7

WRITE(26.925) DCKLJ),HCKLI),NCILT)
WRITE(26,927) PI(I),QCIQCMMD.QR(T)
WRITE(26,929) TD1(1), TBI(),DELTAL(D)
WRITE(26,933) TC1(LJ).RMILLT)
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IF (NCOL.EQ.L.AND. LC.EQ.0) GOTO 460
IF (FLAG.EQ.1) GOT'O 456
WRITE(26,923) KCOL.LCOL
WRITE(26,925) DCI(ECOL,LCOL), HCYKCOL,LCOL),NCI(KCOL,LCOL)
WRITE(26,927) PI(K.COL).QC{ECOL),QCM(KCOL),QR(KCOL)
WRITE(26,929) TD1{ECOL), TBI(KCOL),DELTAI(KCOL)
WRITE(26,933) TC1(KCOLLCOL).RMIKKCOL, LCOL)
460 WRITE(26.923) ¥
WRITE(26,927) PD{J»,QC(1),QCM(I).QR(])
WRITE(26,928) TDX(D, TB()
write{26,935) v, CTC
WRITE{(26,933) TN1(.H
TACTOTAL=TC1{L, +TCIEKCOL,LCOL}
TACTOTAL=TACTOTAL+TNI(J
WRITE(26,932) TACTOTAL
1F (LEQ.2) THEN
940 FORMAT(1X,F7.2,43LF7.2,4X F15.2,4% F15.2.4X F15.2)
WRITE(30,940) DEL T AL(H,RQULD, TCULIINID. TACTOTAL
SINT(H=TACTOTAL
ENDIF
WRITE(26.930)
IF (JEQ.1) SINF(D=TACTOTAL
IF (LCEQy GOTO 3005
456 IF (FLAG.EQ.1) THEN
WRITE(26.923) J
WRITE(26,927) PD(3), QC(T).QCMJL.QR(S;
WRITE(26,928) TD{(I5TB(T
write(26,935) atv,CTC
WRITE(26,933) TNL(D
K1COL=2*NCOL~(1+3)
WRITE(26,923) KICOL
WRITE(26,927) PD(K 1 COL),QCSI(K1COL).QCM(K1COL),QRSI(K1COL)
WRITE(26,928) TD(K 1COL), TBK1COL)
WRITE(26,933) TC2(K1COL)
TACTOTAL=TCHL DH+TNIITCAKICOL)
WRITE(26,932) TACTOTAL
WRITE(26.930)
BAND=1.
GOTO 4010
ENDIF
=0
=0
CAUX1=0
CTV=0
CUTIL1=0
CCOLI=0
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3005 DO 3020 ID==1 NCOL
DO 3010 IK=1,10
QUM(IK)=0.0

tel{i,j)=tcsav

QR(D=QRILD
QR{XCOLF=QRI(KCOL,LCOL)
QREIDJIK»QRI1IIDIK)
3010 QCIAD,IKy=CQCI(IDIK)
1CE=1
3020 CONTINUE
BAND=0
4010 FLAG=0
4000 CONTINUE
3600 CONTINUE
20060 CONTINUE
1600 CONTINUE
850 CONTINUE

RETURN

END

SUBROUTINE COLUMNICOLJCOLILIILNCOL CXX. RXX QCSLORSLTDLT
+BLDCLHECLNCL PCLNPRT.QIRNPRIN,C.RRMQCLORLQCM, P NMDELTAL,
+FLAG,TD1,TB1LE.QCRESIDUO,QCRESIDUO, TC1,CCAG.CTVLCTHLCTCDH

IMPLICIT REAL*8 ( A-HO-Z)

INTEGER LK HK1,N_EE REF.REF1 FLAGE

REATL*8 NM(10)

DIWNSION PBCI0S,IRNPRI(10),TD1(10), TBI{10),P{10),QCI(5,10),QRY(5
+,103,C(10),QC81(5),QRSI(3).TCI(5,10),N{10),DCY( 5,103, HCI(5,10.,NC
+1(5,10),PCI(5,10),CUTIL(S,10),CEQUIP(5,10),CCOND(S, 10, RMIN(1 0. N
+PRT(10),HCOL(10), VIX10).PI(10), TDKS5,10), TBK3,10),CXX(16
+3,RXX(10),QCRESIDUQI(S,10), REF1(10),QCRESIDUO( 1 ), REF(10),QCRESID
+U02(10),dekal(70),QCM(10}, AGUA(19}, VAPOR(10),CCAG{10) RRM(10)
COMMON XF(5,103
COMMON /BLOCK 1/XD{5,10).338(5,10),XP(5,10) .
COMMON/BLOCKZ/FD(5,103,8UMB(10). SUMD(10),SUMF(10),D(5.10L.F(5,10)
+,B(5,10}

COMMON NOC LE(10),HKI(10)
COMMON /COMP/NCOMP
COMMON PHINCM(10)
CALL CONDICOES{TVAPOR,COSTV}
TDI{ICOLTDKICOL,JCOL)
TBIICOLWTBKICOL. JCOL)
DT=DCIICOL,JCOL)
HCOLACOL=-HCI{ICOL JCOL)
NPRT{ICOL)=NCI(FCOL,JCOL)
PIICOL=PCKICOL,JCOL}

IF (JCOL.EQID THEN



E=111
TI=TBILIT+DELTAL(D
CALL TEMPR(EE,ICOL,P.TLQRRMNNM,CXX RX,C, TD1 TB1, DT, HCOLN
+ PR
+ T.FLPBIRNPR1,E.RRMILRMIN,VD)
QCIICOL,JCOL)=CXX(ICOL)
QRKICOL JCOLY=RXX(ICOL)
ENDIF
IF (TBYICOL).GT. TVAPOR) THEN
GOTO 1050
ENDIF
QCRESIDUQ(ICOL y=RXX(JCOL)
IF (JENE.0) RXX(JCOL)=QCRESIDUOILII)
IF (JCOL.NE.IIIL AND.IILNE.0) QCRESIDUQICOL=QRSI)
IF (QCI(ICOLJCOL).GT(QCRESIDUO(ICOL)Y)) THEN
E=1.
QCMACOL=QCIICOL,JCOL){QCRESIDUOICOL))
CALL CONDENS(QCM,TD1,TBI,N,ICOL,JCOL, DT, HCOL,NPRT,PI,CCOND,CCA
+ GEDELTAD
CXOHICOLQCRESIDUOUCOL)
RXX(ICOL=QRI(ICOL,JCOL)
ENDIF
IF (QCKICOL,JCOL).LT.(QCRESIDUXICOL))) THEN
QCMICOL)=0
CXX(ICOL)QCIICOL,JCOL)
RXX(ICOLy=QRI(ICOL.JCOL)
CCAGICOLY=0
CCOND(ICOL,JCOL)=0
ENDIF
CALL CUSTOS(E, CXXRXX, TD1, TB1,NICOL, DT, HCOL, NPRT, PL TACL AGUAV
+APOR,CCOL,CAUX, CPRT}
CUTIL{ICOL,JCOL)=AGUA(ICOL+VAPOR(ICOL)+CC AG(ICOL)
CEQUIP(ICOL, JCOLy=CCOL+CAUX+CCONINICOL, JCOL)
TCI(ICOL, ICOLY=CUTILICOL, JCOLY*(1-0.52)y+CEQUIP(ICOL JCOLY2.5
CTVI=VAPOR(ICOL)* 48
CTHI=(AGUAICOLY+CCAG(ICOL))* 48
CTCI=CEQUIP(ICOL,JCOL)2.5
CUSTO1=TCI(ICOL.JCOL}
QCRESIDUOIJICOL., JCOLYFRXX(JCOL)-QCKICOL, JCOL)
QCRESIDUG(ICOL =QCRESIDUOIICOL,ICOL)
QCRESIDUO2(JCOL=0QCRESIDUOICOL)
REF1(1y=JCOL
REF(1)=ICOL

050 RETURN

END
SUBROUTINE COLUMNI(ICOL,JCOL,KCOL, LCOL, TDL TBLPCLECLNGE DCLOC

1
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+M,QRSLQCRSLQCRESIDUO, TCLQCLCCAG,QR, NCOL)
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)
INTEGER N(10).E
DIMENSION TD1(10), TBI(10),QCKS5,10),QRSI(5), TC1(5,10),PCI(5,10).C
+UTIL(S,10),CEQUIP(5, 10).NPRT(10),HCOL{10),PI(10), TDI(S, 10), TBI(S,
+103,QC1(10,QR(10),QCRESIDUG(10),NCK(5,10),HCI(5,10),QCM(10),DCK(S
+,10), AGUA(10), VAPOR(10),CCAG(10)
E=1.
TDLLCOLTDIICOL,JCOL)
TBHLCOL)=TBIICOLIJCOL)
DT=DCKICOL.JCOL)
HCOL(LCOL)=HCIICOL,JCOL)
NPRT(LCOL=NCI(ICOL,JCOL)
PILCOLy=PCI(ICOL,JCOL)
IF (NCOLEQ.2) GOTO 433
TF (JCOL.EQLCOL) GOTO 433
IF(QCKKCOL, LCOL).GT.QRSKLCOL)) THEN
IF (QCI{ICOL, JCOL).GT.QRSKICOLY) QC1(ICOL=QCM(ICOL)
IF (QCM{ICOL). EQ.0.0) QC1(LCOL)=QCHICOL JCOL)
QR(LCOL)=0
CALL CUSTOS(E.QCLQR,TD1,TBLN,LCOL, DT, HCOL NPRT,PLTACI, AGUAV
+ APOR,CCOL.CAUXCPRT)
CUTHALCOL, JCOL)=AGUA(LCOLY+ VAPOR(LCOL
CEQUIP(LCOL, JCOL)=CCOL+CAUX
TCI(LCOL,JCOL)=CUTI{LCOL,JCOL)*(1-0.52+CEQUIP(LCOL,JCOLY2.5
ENDIF
IFCQCHKCOL,LCOL) LT.QRSKLCOL)) THEN
IF (QCI(ICOL,JCOL).GT.QRSI(JCOL)) QCI(ICOL)=QCM(ICOL)
IF (QCM(ICOL).EQ.0.0) QCHLCOL=QCKICOL,JCOL)
OQR(LCOL)=QRSI(LCOL)-QCI(KCOL,LCOL)
CALL CUSTOS(E,QCELQR, TDL,TBL,N,LCOL, DT HCOL NPRT,PLTACL AGUA V
+ APOR,CCOL,CAUX,CPRT)
CUTIL(LCOL, JCOL=AGUA(LCOL}VAPOR(LCOL)
CEQUIKLCOL, JCOL=CCOL+CAUX
TCI(LCOL,JCOL)Y=CUTI(LCOL JCOLY*(1-0.52)+CEQUIP(LCOL,JCOLY2.5
ENDIF
433 RETURN
END

B) Subrotina INTCOMPLX

SUBROUTINE INTCOMPLE(TD, TB,P,Q.RRM.N NM,QCSLQRSLIRNPR], IRHCO
+LIRDCOLINCOL.C.DCLHCLNCL PCLQCLQRL TDL TBIL,CUTIL CEQUIP,SINT}
IMPLICIT REAL*8 (A-H,0-Z)



INTEGER LELHK1.NLEEE

REAL* IRHCO1,IRIDCOLLNM(1IG)

DIMENSION PB(10), IRNPRI(10),X1¢10),X2(10).X3(10), TD1(10), TB1(10),
+P(10), TAC(10),QCI(S,10),QRI(5,10),C(10),QCSI5),QRSK(5), TC1(5.10)

+ TBAM,TD(10),SENT(20),N(19),DCI(5,103,HCI(5,10),NCI(5,10) IRHCO
+1{10%,IRDCOLI( 10),PCI3,10),CUTIL(5,10), CEQUIP(S,10),CEQ
FUTP1¢5,103,CCONID 5,10) RMIN(10),NPRT(10), HCOL{10), VIX10),PI{16),Q
+C1¢010),QRI(10), TIDIC5,10), TBLS, 10),RQ(S, 100, SQDELTA(5, 16),R(5,18)
+0CHOLOR10LCCOL2(10,CAUXI{10).CCAG(10), AGUA(ID), VAPOR(10),0C
+M(10),DELTAI(10), RRM(10)

COMMON XF(5.10)

COMMON /BLOCK 1 /XDX5,10),XB(5,10).XP(5,10)
COMMON/BLOCK.2/F¥D(5,10),SUMB(10),SUMD(10),SUMF(10),D{5, 103, F(5,100
+,B(5,10)

COMMON NOC,LK{10),HK1(10}

COMMON /COMP/INCOMP

COMMON PHINCM(10)

OPEN(UNIT=26 FILE="SAIDA4. DAT STATUS="UNKNOWN"

DO 10 1,3

DO 135 F=1,10

CEQUIPI(I =0

15 RQ{ D=0

J=3

Ji=3

J3=

J1=3

10 TAC(I=0

E=111

DELTAI(1)}=10

DELTAL(Zy=10

=0
1I=0
SOMATAC=0
DO 600 ICOL=1,NCOL.
EE=101
E=111
SOMATAC=TAC(ICOL)+SOMATAC
NF=0
580 NF=NF+1
IF (NF.EQICOL) NF=NF+1
IF (NF.GT.NCOL) GO'TO 600
TI=TBNF)+10
I¥ (FLLE. TIXICOL)) THEN

#akraedERarsrt s e s00LUNA VERSUS COLUNASS 2S£ 555551 8RR 0L XRRE

133



134

~TD{ICOL)

ENDIT

1F (NCM(ICOL).GE.1) GOTO 600
CALL TEMPR(EE,ICOL. P, TLQRRMN,NM,QC1,QR1,C, TD1,TB1,DT.HCOL NPRT
+PLPB.IRNPR1,E_ RRM1RMIN, VD)

DCICOLNF=DT

HCIICOLNF=HCOL{ICOL)

NCI(ICOLNF)=NPRT(ICOL)

PCKICOLNF)=PKICOL)

QCKICOLNFy=QC1(ICOL)

QRI(ICOL NF)=QR 1 (ICOL)

TDI(ICOL,NFy~TD1(ICOL)

TBKICOL,NF)=TBI(ICOL)

SQODELTA(ICOL NF=QRIJCOLNFY*(TBICOLNF)-TDI(ICOL NF)+QRSINF
+)*(TB(NF)-TDQNFY)

IF (NF.LT.NCOL) GOTO 580

600 CONTINUE

DO 700 ICOL=1, NCOL

IF (NCM(ICOL).GE. 1) GOTO 630

NF=0
620 NF=NF-+1

IF (ICOL.EQ.NF) NF=NF+1

IF (NF.GT.NCOL) GOTO 700

RQUCOL NF)y=((QRSINF)-QCIICOL)YQCSINE)*(TD1(ICOL)-TBINFY)

IF (QC1(ICOL).GT.QRSINF)) RQECOL NF)=((QC1(ICOL)-QRSKNF))/QRSI

+HICOL)XTBI(ICOL)-TD(NF))

IF (RQ(ICOL,NF).LT.1.) RYICOL NE)=1/RQ(ICOL,NF)
630 IF (NF.LT.NCOL) GOTO 620
700 CONTINUE

DO 730 1=1,3

DO 720 }=1,3

IF (NCM(I).GE.1) GOTO 720

IF (LEQ.J) GOTO 720

IF (RQE.J).LT.RQJ,T) THEN

RAD=RQLD
ENDIF

720 CONTINUE
730 CONTINUE

C

**‘**********’******SCAI;CLTLO D() CUSTO DA SEQ'{JENCIA****#%********#

Kl=1
DO 800 I=1,2

DO 850 K=1,2

IF (NCM(I).GE.1) GOTO 850
IF (LEQ.K) GOTQ 850



=T
Ji=K

N1=K

DO 860 L=1,NOC
XI(L=XD(J,L)
X2(L)y=XB{JL)

860 XHL=XF(IL)

C

REEEEREERERERE X XA **3COLD’NA JTCOM COLIINA J1 $58ar ki IS kS kX2 X R BT HFx

DT=DCIAIL)
HCOL(Yy=HCI(JI1)
NPRT(J=NCKJ,I1)
PKD=PCI(J,I1)
TDIJ)=TDIII)
TBUH=TBILI)
CALL CONDICOES(TVAPOR,COSTV)
IF (IBI{LGT. TVAPOR) GOTO 800
IF (QCI(JID.GT.QRSI(J1)) THEN
E=1.
QCM(I=QCI(I,I1»-QRSIJ1)
CALL CONDENS(QCM,TDI,TBIN,J,J1, DT HCOL NPRT,PLCCOND,CCAG.E
+DELTAL)
QC(=QRSI(I1)
QR{I=QRICJ,T1)
ENDIF
1F (QCI(I) LT.QRS(I)) THEN
QCM(I=0
QCE=QCKLI)
QR(JQRI(J,J1)
CCAG()=0
CCOND(,I1)=0
ENDIF
CALL CUSTOS(E,QC.QR,TD1,TB1,N,J,DT,HCOL,NPRT,PLTACL, AGUA, VAPOR.C
+COL,CAUX,CPRT)
CUTIL{LI =AGUA(I+VAPORUIHCCAG
CEQUIP(J,J1)=CAUX+CCOND(L I »+CCOL
TCHJ,I1=CUTTL(Y, J1 Y%(1-0.52)+-CEQUIP(J, 1 ¥/2.5
CAUXI(JFCAUX+CCOND(, I
CCOL2(H=CCOL
CTVIEVAPOR(I)* 48
CTHI~AGUA(TCCAG))* 48

HEXRERRKESBERFEFFRIEFFFOO]IINA JIFFEFRARXIARSFEXFXRATRE T FARRFER

E=1,
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DT=IRDCOL1(J1}
HCOL(J1)=IRHCO1(J1)

NPRT(J1)=IRNPR1(T)

PI(J1)=1.0

QC(I1)=QCSI(IT)

IF (TB(I1).GT.514.8) GOTO 800

QR(J1)=QRSI(J1)

IF (QCI(LF1).LT.QRSI(J1)) QR(J)=QR(I1 }QCKI, 1)

IF (QCKJJ1).GT.QRSII1) QR(JI =0

CALL CUSTOS(E.QC.QR.TD,TBN,J1,DT,HCOLNPRT,PL, TACL, AGUA, VAPOR.CC
+OL,CAUX,.CPFRT)

TACRD=(AGUA(N1)+VAPOR(N1)*(1-0. 520 HCCOL+CAUX)/2.5
CTV=VAPOR(N1)* 48+CTVI

CTH=AGUA(N1)*.48+CTHI

C FERLEERELFEERERREXFEREXSE SEQUENCiA COWLJETA kxFFRetEEFER L PR REE R

SINT(K1)=TC1(LI1+TACNI)
923 FORMAT{/23,17.2,2X,17.2)
925 FORMAT(/2X, DIAM="F7.23X,'ALT = F7.2,3X,NO PRATOS='17.2)
927 FORMAT(/2X, PRES=,F7.2,3X,'QC="F15.2,3X,/QC1=",F15.2,5%,/QR="F

+15.2)
928 FORMAT(/2X. PRES=' F7.2,3X,'QC="F15 23X, 'QR="F15.2)
929 FORMAT(/2X, TD="F7.2,7X, TB="F7.2)
930 FORMAT(/2X,*** RREXE % TEREET REE a0y
931 FORMAT(/2X. "UTIL="F15.2,2X, EQUIP='F15.2)
932 FORMAT(/2X,'CUSTO TOTAL="F15.2)
933 FORMAT(/2X.'CTV=F15.2)

1F (NCM(31).GE.1) THEN

WRITE(26,923) 1,71

WRITE(26.925) DCKZ,31),HCI(I,J1),NCKT,11)

WRITE(26,927) PCIZI.QCUI.QCMI.QREG

WRITE(26.929) TDI(J,J1),TBI(J.J1)

WRITE(26,931) CUTIL(LID,CEQUIP(LI1)

WRITE(26,930)

WRITE(26,923) 71

WRITE(26,925) DT,HCOL(H)NPRT(IT)

WRITE(26.928) PI(J1),QC(T1),QR(T1)

WRITE(26.929) TD{J1), TB(J1)

WRITE(26,933) CTV

WRITE(26,932) SINT(K1)

ENDIF

KI=K1+1
850 CONTINUE
800 CONTINUE

RETURN

END




