PROJETO DE OTIMIZACAO DE UM
REATOR CSTR-COLUNA
(Economics of a reactor — column process)

HENAUTH, R. C. S.*; VASCONCELQOS, R. S.*

Henauth, R. C. S. Graduada em Eng? Quimica pela Wersidade Catdlica de
Pernambuco — UNICAP; Mestranda em DesenvolvimentoedProcessos Ambientais
— DPA (UNICAP)
e-mail: rosangelahenauth@yahoo.com.br

Vasconcelos, R. S. Técnico em Quimica Industrial jpeCentro Federal de
Tecnologia de Pernambuco — CEFET/PE; Graduado em K& Quimica pela
Universidade Catélica de Pernambuco — UNICAP; Mestaindo em
Desenvolvimento de Processos Ambientais — DPA (UNAP)

e-mail: robsonsv12@yahoo.com.br




RESUMO

Neste projeto sera estudado e aplicados conceidtdsntionamento de reatores sejam
eles de fase liquida, funcionamento continuo, Estado, ou com objetivo de misturar
e deixar produtos finais em estado perfeitos. @#osf de uma grande variedade de
tipos de reacdo que podem ser cinética, parame&rgsojeto e esquemas de remocao
de calor sédo bastante exploradas. Os importandés®tie conversao e temperatura de
um projeto na area de transferéncia de calor eo®ytarametros do processo sao
quantitativamente estudados.

A mensagem importante que se pode transmitir meedialho € que os resultados de um
projeto ja implantando e estavel em seu processie mer usado para produzir
informacfes valiosas que dao indicacbes razoavédmeanfiaveis de como
efetivamente o reator pode ser controlado dinanmecaen

Um parametro para avaliar a controlabilidade nae fde concepcéo do estado
estacionario seré apresentado, e indica a frac&orcke motriz disponivel, temperatura
maxima que € realmente necessario em condicOestat#oeestacionario. Por exemplo,
guando um sistema de circulacdo de agua de resintané usado o valor do céalculo da
diferenca de temperatura é a temperatura do resops a temperatura de injecao de
agua. A diferenca de temperatura maxima € a temypardo reator menos a temperara
de refrigeracdo. Uma grande fracdo indica um pogmih que apenas aumentos
limitados na taxa de remocéao de calor sédo possye@issim, controlar a temperatura do
reator podem ser pobres.

Vérios tipos de reagbBes importantes sdo considera@ds seccbes seguintes. As
equacOes que descrevem cada um desses sistemdsssfwolvidos. O projeto de
estado estacionario com essas reacfes sao dis;utitiizando programas como o
Matlab por exemplo, quimica hipotética e o Aspseftwarecomercial Plus para uma

exemplo de quimica real.

Palavras - chave:Reatos CSRT, Matlab, Cinética Quimica.



ABSTRACT

In this chapter we study the steady-state desigpeofectly mixed, continuously
operating, liquid-phase reactors. The effects wfde variety of reaction types, kinetics,
design parameters, and heat removal schemes al@ezkpThe important effects of
design conversion and design temperature on haasfar area and other process
parameters are quantitatively studied.

The important message we are trying to convey ia thapter is that steady-state
design results can be used to yield valuable inftion that gives reasonably reliable
indications of how effectively the reactor can bamahmically controlled. A parameter
for assessing controllability at the steady-stagsigh stage will be presented. This
parameter indicates the fraction of the maximumilabke temperature driving force
that is actually needed under steady-state desigulittons. For example, when a
circulating jacket cooling water system is used tlesign value of the temperature
difference is the reactor temperature minus th&efademperature. The maximum
temperature difference is the reactor temperatuneisrthe coolant supply temperature.
A large fraction indicates a design in which orilyited increases in the rate of heat
removal are possible, and thus reactor temperaturgol may be poor.

Several important types of reactions are considémethe following sections. The
equations describing each of these systems ardopexdke The steady-state design of
CSTRs with these reactions are discussed, usingabMatrograms for hypothetical
chemical example and the commercial software Aspekrs for a real chemical

example.

Keywords: Reatos CSRT, Matlab, Chemical Kinetics.



INTRODUCAO

O projeto auxiliado pelsoftware Matlab € hoje uma realidade na industria
guimica. O desenvolvimento de equipamentos de e g a maior disponibilidade de
programas especializados permitem a andlise desdwalternativas de projeto, devido
a maior velocidade nos calculos associados a dtede uma solucdo, e propiciam
uma diminui¢éo dos erros humanos associados agsslvia calculos manuais.

As técnicas de otimizacdo podem ser considerantas éerramentas de grande
auxilio na busca de novas alternativas destes giroeatos de projeto e operacao. Isto
deve-se ao fato de que os problemas de projetari@itas e, seguidas vezes, infinitas
solugdes e a otimizacdo consiste em selecionarl@omeu uma das melhores dentre
este conjunto de solugdes, através de critériastakelecidos.

Na Engenharia Quimica, inUmeros sao os estudsitise de processo (RUDD
et al, 1973; GROSSMANN, 1989; BRITT et al, 1989 vavendo a selecdo da
sequéncia otimizada de operagfes unitarias (eqeip@s) que produzam um produto
especificado a partir da disponibilidade de matgniaa. A sintese de processo envolve
um certo grau de abstracdo, onde o0s equipamentosprefetados por métodos
simplificados, jA que o objetivo fundamental € figar a viabilidade da sequéncia
escolhida. Somente apds encontrada esta sequénsiderada 6tima é que o projetista
passara a etapa de projeto dos equipamentos indisid

Véarias sdo as propostas de algoritmos encontradoditeratura para a
otimizacao de projeto de colunas de destilacdo (EDGN et al, 1990; SALCEDO et
al, 1990; SKOVBORG e MICHELSEN, 1992; SRYGLEY e HOAND, 1965;
WALLER e GUSTAFSSON, 1978). Como critério de otiagao, os diversos autores
consultados indicam essencialmente critérios ecau@mpara constituir a funcao

objetivo.



OBJETIVO

Estudar a otimizagdo de um projeto de instalagéimédereatores CSTR ligados
em série a utilizacdo de um unico reator, poréadliga uma coluna de destilacéo, onde
o destilado (produto de topo — composto em suarmpeade pelo reagente) recircula
para o préprio reator CSTR. Verificando, com issw@jabilidade econémica em ambos

0S casos.



REVISAO DE LITERATURA

CINETICA QUIMICA

Harris (1973), define cinética quimica como sendstodo de todos 0s aspectos
da velocidade com que um sistema quimico aborda comalicdo de equilibrio.
Segundo Missen, Mims e Saville (1999), a Cinétioanica esta preocupada com as
taxas de reacdes quimicas, isto €, com a descggantitativa da forma como as
reacfes quimicas ocorrem rapidamente e os fataeeafgtam essas taxas. A cinética é
utilizada pelos quimicos como uma ferramenta ongessivel compreender aspectos
fundamentais dos caminhos da reacéao.

A cinética quimica também pode ser definida comestudo das taxas de
reacfes quimicas e os mecanismos de reacdo. Acaiggiimica e o projeto do reator
estdo no centro da producéo de quase todos ostgsagitimicos industriais (FOGLER,
2008).

De forma geral, um dos objetivos legitimos da otaétuimica é nos permitir
prever, antecipadamente, a taxa no qual as dadastasuias quimicas reagem e
controlar a mesma sob alguns pontos desejaveis.oCalternativa, nos permite
“moldar” as reacfes quimicas de forma a produzibsuncias com caracteristicas
quimicas desejaveis em um modo controlavel, indlwia escolha de um catalisador
adequado (MISSEN, MIMS E SAVILLE, 1999).

Introducdo a Engenharia de Reac¢des Quimicas

Dizemos que uma reagcao quimica ocorreu quando umenmidetectavel de
moléculas de uma ou mais espécies perderam suadalis e assumiram uma nova
forma (FOGLER, 2008).

Classificacdo das Reacfes Quimicas

As reacbes podem se classificar de acordo com @mide fases envolvidas,
podendo ser (INGLEZAKIS E POULOPOULOS, 2006):
v’ reacdes homogéneas: que tratam de fase liquidalida;s
v' heterogéneas, que sao nas fases liquido-sélidesdi@o, gas-liquido e liquido-
gas-sélido.



E quanto a estequiometria, podendo ser:
v' Simples;
v' Mdltiplas.

Levenspiel diz (1999) que, além de se classificaremm homogéneas e
heterogéneas, as rea¢gfes também se classificarataliticas,onde a taxa de reacéo é
alterada por materiais que ndo sao reagentes rmantps, SG0 materiais denominados
catalisadores, que ndo precisam estar em granddidpde na reacdo e tém como
funcao retardar ou acelerar a reacéo, sem seretificadds de forma expressiva. Tanto

as reacoes homogéneas como as heterogéneas podetaléicas ou ndo-cataliticas.

PROJETO DE REATORES E ANALISE DE DESEMPENHO

Um reator quimico é um dispositivo que permite wdamca da composi¢cao da
matéria através de reacao quimica (MISSEM, MIMSAR/IELE, 1999).

Os reatores sao equipamentos ou aparelhos quearaaleacdes quimicas sob
condicOes controladas e que tem, por consequénolatencdo de um ou mais produtos
com especificagdo desejada. Os reatores se distinda acordo com sua operacao, que
podem ser continua ou descontinua. Também exidigtiacdo de reatores segundo a
maneira de operar, podendo ser de diversos tisaNTOS; VASCONCELOS, 2002).

Quando se deseja projetar um reator e, conseqienternbter um processo
Otimo, deve-se levar em consideracdo ndo apenasimizacao dos custos, mas deve-
se considerar a andlise de custos do projeto decatar de forma global (SANTOS,
2010).

Parametros que afetam o desempenho dos reatores

O termo “Desempenho do Reator” geralmente se aefmrs resultados
operacionais obtidos por um reator, particularmeliterespeito a fracdo de reagente
convertido ou distribuicdo de produtos para umrd@teado tamanho e configuracéo,
como alternativa também pode se referir ao tamamhoonfiguracdo para uma
determinada converséo ou distribuicdo. Em qualgaeo depende de dois principais

tipos de comportamento:



v' As taxas dos processos envolvidos, incluindo aaeactransferéncia de calor e
massa, as vezes, influenciados por limitacdes diilaip;
v" Movimento relativo de elementos de fluido e pattissdlidas seja um sistema
de fluxo ou né&o.
Segundo Missen, Mims e Saville (1999), a faltardermacao suficiente sobre
um ou ambos os tipos € um dos principais obstacdéosim projeto de reatores

completamente racional.

EQUACOES DE BALANCO

Uma das ferramentas mais Uteis para o projeto ksarmde desempenho é a
equacao de balanco. Este tipo de equacdo € usaalagpaesentar uma quantidade
conservada, como massa ou energia, e como as nasdanQrrem em um sistema
especificado (MISSEN, MIMS E SAVILLE, 1999).

BALANCO DE MATERIAL

O primeiro passo, para a compreensao de reatoiescgs, € o balanco de
massa das espécies quimicas que participam daSesegg@imicas, esse balanco de
massa leva em conta as entradas de reagentesdas da produtos, o consumo de
reagentes e o acumulo de reagentes. A equacaxpessa o balanco de massa de uma
reacao quimica é o modelo de equacédo 1 e o moefel@nte ao balanco de massa para

um volume de reator esta mostrado na Figural:

Taxadeescoamentp | Taxadeescoamentp | Taxadeconsumalo )
Taxedeacumulo

dereagentpara dereagentpara reagentelevidoa
= + o +| doreagenteo
dentrodoelemento| | foradoelementale| |reacaaquimicano
elementaevolume
devolume volume elementalevolume
[Entra] = [sal + [Reagd +  [Acumuld
1)



lﬁ Elemento de volume do reator

O reagente entra — [~ > » O reagente sai

O reagente desaparece devido a
reacao dentro do reator

— O reagente ¢ acumulado dentro
do elemento

Figura 1 - Balanco de massa para um volume derr@a@@NTE: LEVENSPIEL, 2000)

Quando a composicdo no interior do reator for umfy ou seja, for
independente da posicdo, o balanco de materialrpaie feito sobre todo o reator.
Porém, quando essa composi¢cao nao for uniformalam¢o devera ser feito sobre um
elemento diferencial de volume, seguido de umagiatravés de todo o reator, para
as condic¢des apropriadas de escoamento e conémtRara muitos tipos de reatores, a
equacdao (1) pode ser simplificada e a expressattaete, quando integrada, fornece a
equacdo de desempenho basica para aquele tipo idaden Assim, no reator
descontinuo, os dois primeiros termos sao iguasera; no reator continuo, o quarto
termo desaparece; para o reator semicontinuo todoguatro termos devem ser
considerados (LEVENSPIEL, 1999).

ECONOMIA DE UM PROCESSO REATOR-COLUNA

A otimizagdo em projeto baseia-se fundamentalmeatdormulacdo de um
padrédo de medida - a fungéo custo - que represedésempenho ou o valor de uma
deciséo e, iterativamente, na busca de melhorite d=sempenho através da selecéo
entre um conjunto de alternativas possiveis (FOGER4).

Os meétodos classicos de otimizacdo geram uma seqUémre-determinada de
possiveis solugdes, baseados nas variages prasopnaduncdo custo e selecionam a

solugdo otima (valor maximo ou minimo da funcdota@usEm muitos casos,

8



dependendo das caracteristicas desta funcdo,nreétedos podem gerar sequéncias de
solugdes que convergem assintoticamente para sslugiimas locais (CARNEIRO,
1996).

Conforme EDGAR e HIMMELBLAU (1988), ndo existe métoou algoritmo
de otimizacdo que possa ser aplicado a todos ddepmas. A escolha do método de
otimizacdo para qualquer caso particular depend&radamentalmente das
caracteristicas da funcdo objetivo e se ela é cifexplicitamente, da natureza das
restricbes e do numero de variaveis independerdependentes.

De acordo com Fogler (2009), reatores quimicos \&&ms projetados para
conter reacdes quimicas de interesse em escalatiialuO projeto de um reator
quimico trata com multiplos aspectos de engenhqubémica, sobre os quais 0s
engenheiros quimicos trabalham para obter a maaga@dos valores desejaveis para a
reacao dada. Projetistas garantem que a reacdowesge com maior eficiéncia para o
produto de saida desejado, produzindo o mais etidimento do produto, mas gerando
0 minimo de custos para serem comprados e operados.

Rodrigues et al (2006), diz que, um processo @@mmantém suas
caracteristicas se os fatores de perturbacdo @egso como um todo forem mantidos
constantes, por esse motivo, € possivel diminuicustos e o tempo de pesquisa e
desenvolvimento na extrapolagdo dos dados obtidodaboratorio para as plantas

piloto, e destas para as escalas das plantas iiaiist

REATOR CONTINUO DE TANQUE AGITADO (CSTR)

E também chamado de reator de retromistura, utdizarincipalmente para
reacdes em fase liquida, normalmente operado emdl@®stacionario e necessita de
uma misturacdo homogénea, consequentemente, argdurpe a concentracado e a
velocidade n&o dependem do tempo ou da posicao. \@maue a temperatura e a
concentracdo sao idénticas em qualquer ponto dorredeve-se considerar que a
temperatura e a concentracdo de saida do reatad&diicas as encontradas no seu
interior. Por esse motivo os CSTR s&o consideregiisres ideais. Em sistemas onde a
processo de mistura ndo é ideal deve-se recomwatras métodos de modelagem, tais
como distribuicdes de tempo de residéncia, paranghb de resultados significativos
(JUNIOR, 2011).



COMBINACAO DE REATORES

Reatores quimicos podem ser dispostos independentemcombinados em
série ou paralelo. De acordo com Pereira (20093 gaalquer tarefa particular e para
todas as ordens positivas de reacdo, o reator stermiperfeita € sempre maior que o
reator de fluxo pistonado, para uma mesma aliméatagnesma conversao. A razao de
volumes aumenta. Com a ordem de reacdo. Quandoneersdo € pequena, O
desempenho do reator é sé levemente afetado pelodé escoamento. A razdo de
desempenhos aumenta muito rapidamente a altasrsdege conseqientemente, uma
representacdo apropriada do escoamento se torna mportante nesta faixa de

conversao.

REATORES EM SERIE

Fogler (2009) diz que, reatores podem ser conestadoseérie, de modo que a
corrente de saida de um reator € a corrente dergkgio para outro reator. Quando
esse arranjo é usado, frequentemente € possivigraaces calculos, definindo a
conversao em termos de um ponto a jusante em veandarsdo em relacdo a qualquer

um dos reatores. Para reatores em série a convees@mntrada através da equacao 2:

_ Mols totaisdaespécidimitantea
Mols daespécidimitantealimentadonaol®reator

@)

Xa

Segundo Pereira (2009), o reator CSTR é usadogxtenente na industria de
processos quimicos. Consiste em tanques cilindagitados que possuem mistura
perfeita. Podem ser dispostos em multiplos tanqaigiduais sem conexdes entre si,
podem ainda ser conectados em paralelo, ou aimdisp®stos em série com o intuito
de otimizar a cadeia produtiva. Para minimizar &tessidades de bombas e
manutencéao, freqiientemente, escolhe-se fluxo pordfide entre os estagios. Reatores
CSTR sao empregados quando trabalha-se com sotido$siquidos, ndo sendo
recomendados para operacdes a altas pressoes. s agpectos como mecanicos e
de transferéncia de calor, sdo similares aos esabtmtelada. Entretanto, € necessario ter

uma entrada para adi¢ao continua de reagentes said@apara corrente de produtos.
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Uma alternativa para reatores CSTR em série € aator seguido por uma
coluna de destilagdo que recicla reagente de ypalta o reator. O fluxograma desse
processo é mostrado pela Figura 2 o reator podgesgreno porque a concentragdo do
reagente no reator pode ser grande. A conversabalgldo reagente (com

realimentacado) ndo € igual a conversdao média (semerreator) (LUYBEN, 2007).
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z _f_*«. Xp

Figura 2 — Reactor stripper flowsheet (FONTE: LUWBE2007)

Naturalmente, que existe um investimento na agfoside uma coluna de
destilacdo e trocadores associados (condensadefeesador) e, mais importante
existird um custo adicional de energia para o vefdor. Descartaremos qualquer custo
de energia no sistema de reator multiplo porquenaissmos que 0 uso de agua como
refrigerante é de baixo custo. Este processo reatmiuna tem diferentes graus de
liberdade, os quais podem ser ajustados paraazgisbbjetivos econbmicos o0 mais
importante é o tamanho do reator. O reator menoraiar coluna e o fluxo recirculado
(LUYBEN, 2007).

O mesmo caso cinético considerado em secao antericsado no reator o

efluente do reato(F) de composicdoz( § alimentado na coluna de destilacdo de onde

se obtém o componente A pelo topo como uma cordeteciclo e o0 componente mais
pesado B na base da coluna como uma corrente detprd&Jma vez que a corrente de

topo ndo é uma corrente de produto ndo tem quattepureza. O vapor que sai pelo
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topo é condensado e bombeado de volta para o raaton fluxo molar(D)de

composicao(x, ). A corrente liquida na coluna @ e )a de vapor éD (LUYBEN,
2007).

PROJETO DE COLUNAS DE DESTILACAO

As colunas de destilacdo sdo projetadas usanda diasdocurvas de/(E) para
as misturas a serem separadas. A caracteristicarda de equilibrio liquido-vapor da
mistura determinara o niumero de estagios de eqailitbnseqientemente o nimero de
pratos necessarios para a separacao. Isto podestrado facilmente pela aplicacdo do
método de McCabe-Thiele para projetos de colunagias (GOMIDE, 1988).

Método de McCabe-Thiele para projetos de colunadria

O método McCabe-Thiele € aplicado usando a curwdlLdie para determinar o
namero de estégios tedricos requeridos para efats@paracdo de uma mistura binaria.
Ele assume vazao molar do liquido e do vapor cotestésto implica em:

v/ Calor molar de vaporizacdo dos componentes é qaarstante;
v Efeitos de calor séo despreziveis (calor da so|ymrala e ganho de calor na
coluna, etc.);

v Para cada mole de vapor condensado, um mole deédigwaporizado.

Equilibrio e linhas de operagéo

O método McCabe-Thiele assume que o liquido quedaddbandeja e o vapor
gue sai do mesmo estdo em equilibrio. O equililigisido-vapor ¥LE) e as linhas de

operacéo sao mostradas na Figura 3.
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Figura 3 -VLE e linhas de operacdo (FONTE: GOMIDE, 1988)

PROJETO DA COLUNA DE DESTILACAO

Para colunas de destilacdo, devemos também pr@eestimar o custo do

condensador e refervedor, equacdes 3 e 4, respeeite, além de especificar as
exigéncias da agua de resfriamento e vapor de moemo (CARNEIRO, 1996).

Lyuben (2007) mostra, ainda, a equacédo 5 referantecusto de uma coluna de

destilacéo.

C($) = 7296[(area) °*

Em que:

A = 2431

ondensado

C($) = 7296[(area) °*°

13
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Em que:

V =146m°

Re fervedor

C($) = 17p400(D) **° (L) °** (5)

DOUGLAS (1988) propde a minimizacdo do custo anegbresso em funcéo
do custo de capital (custo da coluna, refervedoorelensador, nUmero de pratos) e
custo das utilidades (geracéo de vapor de aqueminemgquanto Logsdon et al (1990),
baseia-se no critério proposto por Douglas (1988acionando o custo anual com a
quantidade de destilado produzido e custo da atagéo.

O custo total de uma coluna €, portanto, a som#&des os custos basicos
multiplicados pelo fator que converte o custo lAsim custo total instalado (PERRY e
CHILTON, 1973).

Calculo do namero de pratos reais

Para o calculo do numero real de pratos, usaemnceito de eficiéncia global
(E°) definida na equacédo 6. Geralmente, essa eficiésitua-se entre 20 e 80%
(RICHARDSON, 2002) que é uma medida do afastameéasocondicfes de equilibrio
entre as fases liquida e gasosa, uma vez queregsiasdo alcancadas em cada andar
(DOUGLAS,1988). Obviamente que sera necessaribnal efetuar o arredondamento
até a unidade superior, uma vez que néo se us&ragda de prato para a construcédo da

coluna.

_ Numerogepratostedricos
Numerosdepratosreais

E° 100 (6)

Para o equilibrio liquido - vapoV[E) assume-se que pode ser descrito pela
constante de volatilidade relativa entre o compt;néne B, a =15 em cada bandeja
na coluna as composi¢bes (Fracdo molar de A) doidbg (x)e vapor § B&o
relacionadas como segue (LUYBEN, 2007; GOMIDE, 1988

alX

* Tr D @

y
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O projeto da coluna é baseadopioch pointentre a linhaV{LE) e a linha de
operagdo. Se a alimentagdo é em forma de liquiticasi® isso ocorre &,,

aximo

(LUYBEN, 2007):

alz

Ymé\ximoz— 8)(
1+(a-1)Z

Quando a composicao de topo for maior quegor 80% E°) a diferenca entre
Y,

Méaximo

e z pode ser obtido pela equacgao 6 (LUYBEN, 2007):
xD = YNT =z+ 0’8 |lYmélximo - Z) (9)

Esse critério é similar ao uso de uma razao dexeide 1,2 vezes a razdo de
refluxo minima em uma coluna cheia. Uma condicames®aria deve ocorrer entre o

namero de bandejas e o ponto de bolha. A inclindedmha de operacéo resultante € a

razao liquido vapoF/D (LUYBEN, 2007):

F X —X

- (10)

D Z-X,

As concentracbes molares sdo convertidas em Bagdelares e vazbes

volumétricas sdo convertidas em vazdes molares @agdculo das bandejas em uma
coluna. A corrente de alimentacgq = 0,03506Km0% com uma composicaad, = 1
(Fracdo molar de A) uma vez que a reagao é equirfiolaol de A produz 1 mol de B)
a vazdo molar da base da coluna B é igual a vaziar da alimentagéoR,). A

conversao do sistema € 98% de forma que a concéatdm reagente na base da coluna

(a corrente de produto B) >, = 002(Fragao molar de A). Através da Figura 4 pode-se

verificar o diagrama utilizado para o calculo donefio de pratos tedricos de strippers
(LUYBEN, 2007).
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Operating
Line

Slope = F/D

X

Figura 4 — McCabe-Thiele diagram of stripper (FONTBYBEN, 2007)

Com relacdo ao diagrama mostrado acima, Gomid@&8fl@omenta que
McCabe-Thiele mostra uma mistura binaria, tendo wonaa de equilibrio liquido-
vapor uniforme e que possui uma forma relativamimit de separacgéo.

O balanco do componente em torno da coluna podesseio para obter o fluxo
de vapor no topo[@), uma vez que a razé% € conhecida através das seguintes

equagdes (LUYBEN,2007):

zF = Dx, + Px,

Z[%}D =Dx, + Px; 11

A composi(;f?\oKmOI ; do reagente no reat&@,, a qual € usado na avaliagéo
m

cinética, € convertida em fracdo molar de A atraleed_ UYBEN, 2007):
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CA
801

zZ= (12)

A velocidade de consumo do reagente no reator gedeobtida através da
equacdao abaixo (LUYBEN, 2007):

V.KC, = 4F (13)
R A 0

PROJETO DO TROCADOR DE CALOR

Para projetar ou prever o desempenho de um trocdelacalor € essencial
relacionara a taxa total de transferéncia de @afgnandezas tais como: as temperaturas
de entrada e de saida dos fluidos, o coeficientgatjde transferéncia de calor, e a area
superficial total disponivel para transferénciacdr. Duas dessas relacdes podem ser
obtidas, de imediato, pela utilizagédo de balan¢oisags de energia nos fluidos quente e
frio, respectivamente, conforme mostra as equagdes 15 abaixo (INCROPERA,

1996): Para 0 nosso projeto usaremos apenas aaeqléc
q=m, Wie-i4) (14)
q=m; Wiy —ie) (15)

Segundo Luyben (2007), para conhecer o valor noméata area total do

trocador (condensador + refervedor) é dada pelagéqul6:

UQT, -Tg)

Os parametros de projeto conhecidos gdok, F,, z,, X,, COmMo mostra a

tabela 1 (apéndice 1). As etapas do roteiro pacargrar a melhor dimensao do reator
sédo (LUYBEN, 2007):
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V1.

VII.

Escolha um valor para o volum¥y() do reator em h
CalculeC, da equagéo 13 e z da equacéo 12.

CalculeY,

Méaximo

da equacao 8.
Defina a composicdo de topg =Y,,; usando a equagao 9.
Calcule F/D da equacéo 10.

Calcule D da equacéo 11.

O numero de bandejas requeridas é alcancado quacdmposicdo do vapor

saindo da bandeja é igual ou maior qye

18



RESULTADOS

I.  Diante da situagao proposta, assumiremos um Votlemeator:

Vg =20m°

[I.  Conhecido o valor pareyR, mostrado acima e de posse se alguns dados

fornecidos pela tabela 1 (apéndice 1) foi possiaegvés da equacdo 13, encontrar a

concentracdo do subproduto na saida do r&ator
Vi kyso [C = Y [F,

20m® [B185(10*s™ [T, = 098[D,03506<M0}/

mol
_ 098D,03506K A
20m® [B185M10*s™

A

C,, = 2,0990Kmal/

Diante do valor obtido pargA podemos, através da equacgado 12, encontrar o

valor para a fragdo molar do produto na saida aloréz ):

Kmol
_C 20990 %n ,
801 801

z= 0262

lll.  Diante do valor da volatilidade relativar | e do valor para a fragdo molar do

produto na saida do reatar X foi possivel calcularmos a fragdo molar maxima

0 VaPOT Fiypmo)-

19



YMél)(imo = a—[z
1+(@-)z
1500262
1+ (15-1) (D262

=0,3475

Méximo —

Y,

Méaximo

IV.  Através da definicdo da composicao de topo (Fragdlar de A), calculada a
partir da equacao 9, foi possivel verificar quemgosicado no topo da coluna é igual a
composicdo do destilado, isto &, =Y,;, portanto, a reta de operacéo intersectada é

x =y, conforme mostrado na figura 3.

Xp = YNT =z+ 0'8[(YMéxim0 - Z)
Xy =Y,y = 0262+ 08[{0,3475- 0262)

x5 =Y,; =0,3304

V. A razao entre a alimentacdo e a saida do produtopteda colund:%D pode

ser obtida através da equacédo 10 (LUYBEN, 2007):

Xp = X,

F

D zZ-X,

E 0,3304—- 002
D 0262- 002
F

D

=1,2826

VI.  Avazdo molar pode ser obtida através da equac8oUMBEN, 2007):

D= Px,

mol
_ 0,03508K A D02
(1282610262 - 0,3304

— Kmol
D =01241 A
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VIl.  Acima do valor dex, fica impossibilitado o enriquecimento do vapor no
composto mais volatil, pois atingiremds§,,..,, que é a fragdo molar maxima de A, ou

seja, a quantidade maxima do composto A no vaparpanostrado na Figura 4. Assim

0 vapor vai se enriguecendo a medida em que sobelunza.

Calculo do custo da instalacéo

v" Custo do Reator CSTR:

C(®)rearor = AODA7640 D) ** L) **** 0 C($)gearor = 1499155004

v" Custo do Condensador:

C($)conpensaos = 17640L(D) 108 L) %20 C($)conpensaoa = 259602327

v" Custo do Refervedor:

C($)rerervepor = 176400(D) **° [{L) **** O C($)rerervepor = 186080563

v" Custo da Coluna:

C($)corma = 17640 D) ™ [L) ** 0 C($)coruna = 123442674
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v' Custo de Energia:

C($)cneran = (Calorfornecidoaorefervedoy [{3600){24) [{365)
Onde:
Calorfornecidoaorefervedor= C [D

Emque:
_ 6]
C = 2324010 Amol
— Kmol
D = 01241 A
Logo:

Calorfornecidoaorefervedor= (232410° %(m oI) [(0,1241Km0|/s) 0

Calorfornecidoaorefervedor= 2884084%

Portanto, substituindo na equacgao do custo de ienéegos que:

C(®)eneron = (2.884.084)(3600)(24)(365)0) C(B)enens = 12/ 422079
v' Taxa de Custo Anual (TAC):

Z Custos
TAC=

- . . +C($
Periodaderetornodoinvestimero ®enern

1499155004+ 259602327+186080563+123442674
3anos

TAC= +427422072

TAC= 111684892%nc
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Céalculos para troca térmica

v Area da Jaqueta:

=27D* = A

Jaqueta

A

Jaqueta

=2[B1416[123350 A, = 34254M°

aqueta

v' Vazéo do Fluido Refrigerante:

_ Q 9973010°
F, = =
C, T, -T,,) 4183131578-294

0 F, = 10943Kmo}/

v' Temperatura de Saida do Fluido Refrigerante:

o)
Q |l
A

:—21—3
U |1TR _TJ)

9973010°
851
T, =350~~~
34254
T, =31578K
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Célculos adicionais referentes ao reator CSTR

v' Diametro do Reator:

ZWRJ%

2020 )3
T DREATOR:(—j u DREATOR: 2335“

DREATOR = [ 3,1416

v' Comprimento do Reator:

Lreator = 2D reator = Lreator = 21023350 Lgearor= 4670m

Célculo relativo ao numero de pratos

v" NuUmeros de Pratos Teoricos:

De acordo com oSoftwere Matlab (apéndice 1), o numero de pratos foi

demonstrado pela equacao (6) abaixo:

_ Numeroglepratosteoricos

16
E° 00 =>80=——01000 NPR=20
Numerodepratosreais oo NPRE(l 9

O algoritmo esquematizado no apéndice 1 permitenéirmacdo dos calculos
demonstrados e de outros de importancia signii@atA Figura 5 (apéndice 1 ) mostra

0 esquema do reator — coluna apos a otimizagéao.
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CONCLUSAO

De um modo geral, as destilagbes na pratica indusgtnvolvem misturas
multicomponentes, porém a compreensdo dos prircig@ destilacdo de misturas
binarias € particularmente importante do ponto idea\didatico, pois constitui a base
para as operacfes mais complexas. Além disso, teeon@stabelecimento de hipoteses
simplificadoras que nao afetam o projeto, masitanil a identificacdo da influéncia das
variaveis envolvidas (requisitos de projeto) sabpgocesso.

Concluimos com o presente projeto que o custoipatalacdo e manutencédo de
trés (3) reatores CSTR em série é bem proximo dtwale instalacdo e manutencéo de

um REATOR - COLUNA do tipo stripper, porém o retoruleste é ainda mais

significativo que a primeira hipotese.
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APENDICE
Tabela 1 — Parametros do projeto (FONTE: LUYBEN)7Z20

Unidade de

Parametros Definicao Valor X
medida

Fracdo molar de A 002
(produto de base) '

X Conversao 098 -
Peso mol. do Kg
M processo 100 Kmol

Densidade do Ky
P fluido refrigerante 1000 m®

Cap. térm. do fluido KJ
© refrigerante 4183 Ag

Fo Alimentac&o 4377010°° Km%

F, Vazao do fluido 10943 Km%

refrigerante

T Temp. de entrada
CoJ

do lig. refrigerante 294 K

Coef. global de W IK
u 851 Y~

transf. de calor

a Razao% 15 -

Calor para o proc. 6 J
de vapor. 2324110 %(mol

@

N
»



A

F = 0.15916 kmol/sec

£ " 18
Fp=0.03506 kmol'sec y
Z,=1
Cpao = 8.01 kmol/m® N
To=294K
Reactor f.
D = 0.1241 kmol/sec
Vgp=20m? Xp=0.3304 mf A
Tr=350K Tp=322K
Ca = 2.99 kmol/m3 f’
Z=0.262mf A Stripper
T,=316 K
A =342 m?
P = 0.03506 kmol/sec

N Xp = 0.02 mf A

—£2 ]

Figura 5 — Reactos striper floeshee®AB (FONTE: LUYBEN, 2007)
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Programa realizado no Softwere Matlab

%Programa CSTR Otimizag&o

clearall
clc
closeall

tr=350;
conv=.98;
factor=10;
Ca0=8.01;
m=100;
td=322;
k0=20.75€6;
EA=69.71e6;
f0=0.03506;
p=fO;

z0=1;

a=1.5;

k=kO*exp(-EA/tr/8314);
xp=1-conv;

%Set Vr

Vr=20; %Volume do Reator, "m3"
diam=((2*Vr)/pi)"0.3333; %Diametro do Reator, "m"
comp=2*diam; %Comprimento do Reator, "m"
z=conv*f0/8.01/k/Vr;

Ca=z*8.01,

ymax=(a*z)/(1+((a-1)*z));

xd=z+(0.8*(ymax-z));

foverd=(xd-xp)/(z-xp);

d=(xp*p)/((z*foverd)-xd);

if d<=Oyeturnend

f=d+p;

%Calculo do nimero de pratos na coluna%
[Npt,Npr]=Npratos(xp.f,a,d,p,xd);

%Calculo da area de transferencia de calor%
t0=294;

tcin=294;

u=851;

lambda=-69.71e6;

roe=801;

cp=3137;

m=100;

cj=4183;

roej=1000;

areaj=2*pi*diam”"2;
g=(1-xp)*f0*(-lambda)-cp*m*f*(tr-td);
tj=tr-g/u/areaj;

fi=a/(cj*(tj-tcin));
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%Calculo do diametro da coluna%
ROe=(100*115*144)/(1545*580);
vel=1/sgrt(ROe);
vapor=(d*100)/(.454*0.8*62.3);
areacol=vapor/vel;
dcol=sqrt((4*areacol)/pi);

%Calculo do Custo total anual
gcond=852;

Tcond=13.9;

gref=568;

Tref=34.8;

Periodo=3;

[TCA, reator,refer,cndr,coluna] = custoanual(d,caargm,dcol,qcond, Tcond,gref, Tref,Npt,Periodo);
disp([Taxa de custo anual: '$ "num2str(TCA)/ana])

%Gréficos

[VlI=
graf(Vr,d,conv,k,f0,a,xp,p,cp,m,f,u,lambda,tr,tj¢d,z, Tcond,qcond, Tref,gref,Periodo, TCA,Npt,cndatre
or,refer,coluna);

function[V]=
graf(Vr,d,conv,k,f0,a,xp,p,cp,m,f,u,lambda,tr,tjxd,z, Tcond,qcond, Tref,gref,Periodo, TCA,Npt,cndatre
or,refer,coluna);

V=((Vr-Vr)+10):60;

h=1,;

D=(d-d)+0.2236;

T=(tj-tj)+343.2772;

XD=(xd-xd)+0.6031;

Z=(z-z)+0.5241;

RT=(reator-reator)+0.973697;
HX=((refer+cndr)-(refer+cndr))+0.6534727862;
CL=(coluna-coluna)+0.1856841829;

CPA=(TCA-TCA)+1.374392727;
n=(V(end)-V(1))/h;
forj=1:n

V(+1)=V(j)+h;

D(j+1)=(xp*p)/(((conv*f0/8.01/k/V/(j+1))*(((conv*f0B.01/k/V(j+1))+(0.8*((a*(conv*f0/8.01/k/V (j+1)))/
(1+((a-1)*(conv*f0/8.01/k/\V/(j+1))))-(conv*f0/8.0 1M/ (j+1)))))-xp)/ ((conv*f0/8.01/k/V/ (j+1))-xp))-
((conv*f0/8.01/k/V(j+1))+(0.8*((a*(conv*f0/8.01/k/N\j+1)))/(1+((a-1)*(conv*f0/8.01/k/V(j+1))))-
(conv*f0/8.01/k/V(j+1)))));
T(+1)=tr-((1-xp)*fO*(-lambda)-cp*m*(D(j+1)+p*(tr-td))/u/(2*pi*(((2*V(j+1))/pi)"0.3333)"2);
XD(j+1)=(conv*f0/8.01/k/V(j+1))+(0.8*(((a*(cav*f0/8.01/k/V(j+1)))/(1+((a-
1)*(conv*f0/8.01/k/V(j+1)))))-(conv*f0/8.01/k/V(j+1)));
Z(j+1)=(conv*f0/8.01/k/V(j+1));

RT(+1)
=((10%(17.640)*((((2*(V(j+1)))/pi)*0.3333)"1.066)(R*(((2*(V(j+1)))/pi)*0.3333))"0.802))*1000)/1000
000;

HX(+1)=((7296*((((D(j+1))*(23.24*(106)))/((qcond)(Tcond)))"0.65))+(7296*((((D(+1))*(23.24*(10
~6)))/((qref)*(Tref)))*0.65)))/1000000;
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CL(j+1)=(((17.640*((sqrt((4*((((D(j+1))*100)/(.4540.8*62.3))/(1/sqrt((100*115*144)/(1545*580)))))/pi
))71.066)*(((1.2)*(Npt)*0.61)"0.802)))*1000)/100000

CPA(j+1) =
(((((LO*(17.640)*((((2*(V(j+1)))/pi)"0.3333)A1.066Y(2*(((2*(V(j+1)))/pi)"0.3333))"0.802))*1000)+(((
17.640%((sqrt((4*((((D(+1))*100)/(.454*0.8*62.3)jL/sqrt((100*115*144)/(1545*580)))))/pi))*1.066)*((
(1.2)*(Npt)*0.61)"0.802)))*1000)+(7296*((((D(j+1)X23.24*(10°6)))/((qcond)*(Tcond)))*0.65))+(7296
*((((D(+1))*(23.24*(10°6)))/((qref)*(Tref)))*0.65))/(Periodo))+(((((D(j+1))*(23.24*(10"6)))/1000)*36
00*24*365)*(4.7*(10"-6))))/1000000;

switch V(j);
caseV(1)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((B(1))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fO(1-conv))/((D(1)) +0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(1))+(0.8*(((a*(2(1)))/(1+((a-1)*(Z(L)HZ(1))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(1))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(1))+f0);
n=n+1,;
end
N1=n-1;

caseV(2)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(2))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOf1-conv))/((D(2))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(2)+(0.8*(((a*(2(2)))/(1+((a-1)*(Z(2)NNZ(2)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(2))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(2))+f0);
n=n+1,;
end
N2=n-1,;

caseV(3)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(3))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOfL-conv))/((D(3))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(3))+(0.8*(((a*(2(3)))/(1+((a-1)*(ZGNIHZ(3)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(3))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(3))+f0);
n=n+1;
end
N3=n-1;
caseV(4)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));

x(1)= ((D(4))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOf1-conv))/((D(4))+f0);
ycalc=(1-conv);
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n=1;
while ycalc<((Z(4))+(0.8*(((a*(Z(4)))/(1+((a-1)*(Z(MIHZ(H))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
X(n+1)=((D(4))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(4))+f0);
n=n+1,
end
N4=n-1;
caseV(5)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(5))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOf1-conv))/((D(5))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(5))+(0.8*(((a*((5)))/(1+((a-1)*(Z(5))IHZ(5))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(5))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(5)) +0);
n=n+1;
end
N5=n-1;

caseV(6)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(6))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+ff1-conv))/((D(6))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(6))+(0.8*(((a*(2(6)))/(1+((a-1)*(Z(6)))H(Z(6)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(6))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(6))+0);
n=n+1;
end
N6=n-1;

caseV(7)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((B(7))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fO(1-conv))/((D(7)) +0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(7))+(0.8*(((@*(2(7)))/(1+((a-1)*(Z(7)HZ(7))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(7))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(7))+f0);
n=n+1,;
end
N7=n-1;

caseV(8)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(8))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOfL-conv))/((D(8))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(8))+(0.8*(((a*(2(8)))/(1+((a-1)*(Z(8))HZ(8)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(8))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(8))+f0);
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n=n+1,
end
N8=n-1;

caseV(9)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(9))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fOfL-conv))/((D(9))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(9))+(0.8*(((a*(2(9)))/(1+((a-1)*(Z(9HZ(9)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(9))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(9))+f0);
n=n+1,;
end
N9=n-1,

caseV(10)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(10))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(10))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(10))+(0.8*(((a*(2(10)))/(1+((a-1)*(Z(10))-(Z(10)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(10))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(10))+f0);
n=n+1,;
end
N10=n-1,

caseV(11)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(11))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(11))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(11))+(0.8*(((a*(2(11)))/(1+((a-1)*(Z(1))))-(Z(11)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(11))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(11))+f0);
n=n+1;
end
N11=n-1;

caseV(12)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(12))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(12))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(12))+(0.8*(((a*(2(12)))/(1+((a-1)*(2(19)))-(2(12)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(12))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(12))+f0);
n=n+1;
end
N12=n-1;
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caseV(13)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(13))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(13))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(13))+(0.8*(((a*(2(13)))/(1+((a-1)*(Z(13)))-(Z(13)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(13))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(13))+f0);
n=n+1;
end
N13=n-1;

caseV(14)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(14))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(14))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(14))+(0.8*(((a*(2(14)))/(1+((a-1)*(Z(19)))-(Z(14)));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(14))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(14))+f0);
n=n+1,;
end
N14=n-1,

caseV(15)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(15))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(15))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(15))+(0.8*(((a*(2(15)))/(1+((a-1)*(Z(13))-(Z(15)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(15))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(15))+f0);
n=n+1,;
end
N15=n-1,

caseV(16)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(16))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(16))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycalc<((Z(16))+(0.8*(((a*(2(16)))/(1+((a-1)*(Z(16)))-(Z(16)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(16))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(16))+f0);
n=n+1;
end
N16=n-1;

caseV(17)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(17))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+f{1-conv))/((D(17))+f0);
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ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(17))+(0.8*(((a*(Z(17)))/(1+((a-1)*(Z(17N)-(Z(17)))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(17))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(17))+f0);
n=n+1;
end
N17=n-1;

caseV(18)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(18))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(18))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(18))+(0.8*(((a*(2(18)))/(1+((a-1)*(Z(18)))-(Z(18)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(18))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(18))+f0);
n=n+1;
end
N18=n-1;

caseV(19)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(19))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(19))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(19))+(0.8*(((a*(2(19)))/(1+((a-1)*(Z(19)))-(2(19)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(19))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(19))+f0);
n=n+1;
end
N19=n-1;

caseV(20)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(20))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(20))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(20))+(0.8*(((a*(2(20)))/(1+((a-1)*(Z(20))-(Z(20))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(20))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(20))+f0);
n=n+1,;
end
N20=n-1,

caseV(21)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));

x(1)= ((D(21))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(21))+f0);

ycalc=(1-conv);

n=1,

while ycale<((Z(21))+(0.8*(((a*(2(21)))/(1+((a-1)*(Z(2M))-(Z(21))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
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ycale=y(n);
X(n+1)=((D(21))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(21))+f0);
n=n+1,

end

N21=n-1;

caseV(22)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(22))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(22))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(22))+(0.8*(((a*(2(22)))/(1+((a-1)*(Z(2)-(Z(22)))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(22))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(22))+f0);
n=n+1,;
end
N22=n-1,

caseV(23)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(23))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fq{1-conv))/((D(23))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(23))+(0.8*(((a*(2(23)))/(1+((a-1)*(Z(23))-(Z(23)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(23))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(23))+f0);
n=n+1;
end
N23=n-1;

caseV(24)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(24))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(24))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(24))+(0.8*(((a*(2(24)))/(1+((a-1)*(Z2(29)))-(2(24)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(24))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(24))+f0);
n=n+1;
end
N24=n-1;

caseV(25)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(25))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fq{1-conv))/((D(25))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(25))+(0.8*(((a*(2(25)))/(1+((a-1)*(Z(25)))-(Z(25)));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(25))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(25))+f0);
n=n+1,;
end
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N25=n-1;
caseV(26)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(26))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(26))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(26))+(0.8*(((a*(2(26)))/(1+((a-1)*(Z(26)))-(Z(26)))):;
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(26))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(26))+f0);
n=n+1,;
end
N26=n-1,;

caseV(27)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(27))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(27))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(27))+(0.8*(((a*(2(27)))/(1+((a-1)*(Z(ZTMN)-(Z(27)))):;
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(27))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(27))+f0);
n=n+1,;
end
N27=n-1,

caseV(28)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(28))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(28))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(28))+(0.8*(((a*(2(28)))/(1+((a-1)*(Z(29)))-(Z(28))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(28))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(28))+f0);
n=n+1;
end
N28=n-1;

caseV(29)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(29))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(29))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(29))+(0.8*(((a*(2(29)))/(1+((a-1)*(Z2(29)))-(Z(29)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(29))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(29))+f0);
n=n+1;
end
N29=n-1;

caseV(30)
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yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(30))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(30))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(30))+(0.8*(((a*((30)))/(1+((a-1)*(Z(30)))-(Z(30)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(30))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(30))+f0);
n=n+1;
end
N30=n-1;

caseV(31)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(31))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(31))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(31))+(0.8*(((a*(2(31)))/(1+((a-1)*(Z(3))))-(Z(31)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(31))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(31))+f0);
n=n+1;
end
N31=n-1;

caseV(32)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(32))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(32))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(32))+(0.8*(((a*(2(32)))/(1+((a-1)*(Z(3))-(Z(32)));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(32))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(32))+f0);
n=n+1,;
end
N32=n-1,;

caseV(33)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(33))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(33))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycalc<((Z(33))+(0.8*(((a*(2(33)))/(1+((a-1)*(Z(33))-(Z(33)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(33))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(33))+f0);
n=n+1,;
end
N33=n-1,

caseV(34)
yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(34))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fq1-conv))/((D(34))+f0);

ycalc=(1-conv);
n=1;
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while ycalc<((Z(34))+(0.8*(((a*(2(34)))/(1+((a-1)*(Z(32)))-(Z2(34)))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(34))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(34))+f0);
n=n+1,
end
N34=n-1;

caseV(35)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(35))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fq{1-conv))/((D(35))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(35))+(0.8*(((a*(2(35)))/(1+((a-1)*(Z(39)-(Z(35)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(35))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(35))+f0);
n=n+1;
end
N35=n-1;

caseV(36)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(36))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(36))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(36))+(0.8*(((a*(2(36)))/(1+((a-1)*(Z(39)))-(Z(36)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(36))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(36))+f0);
n=n+1;
end
N36=n-1,;

caseV(37)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(37))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fq{1-conv))/((D(37))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(37))+(0.8*(((a*(2(37)))/(1+((a-1)*(Z(3TM)-(Z(37))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(37))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(37))+f0);
n=n+1,;
end
N37=n-1,

caseV(38)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(38))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(38))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(38))+(0.8%(((a*(2(38)))/(1+((a-1)*(Z(39)))-(Z(38))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(38))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(38))+f0);
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n=n+1,
end
N38=n-1;

caseV(39)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(39))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(39))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(39))+(0.8*(((a*(2(39)))/(1+((a-1)*(Z(39M)-(Z(39)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(39))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(39))+f0);
n=n+1,;
end
N39=n-1,

caseV(40)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(40))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(40))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycalc<((Z(40))+(0.8%(((a*(2(40)))/(1+((a-1)*(Z(40))-(Z(40))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(40))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(40))+f0);
n=n+1,;
end
N40=n-1,

caseV(41)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(41))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(41))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(41))+(0.8*(((a*(2(41)))/(1+((a-1)*(Z(41)))-(Z(41)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(41))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(41))+f0);
n=n+1;
end
N41=n-1;

caseV(42)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(42))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(42))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(42))+(0.8*(((a*(2(42)))/(1+((a-1)*(2(4)))-(2(42)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(42))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(42))+f0);
n=n+1;
end
N42=n-1;
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caseV(43)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(43))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(43))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(43))+(0.8*(((a*(2(43)))/(1+((a-1)*(Z(43)))-(Z(43)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(43))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(43))+f0);
n=n+1;
end
N43=n-1;

caseV(44)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(44))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(44))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycale<((Z(44))+(0.8*(((a*(2(44)))/(1+((a-1)*(Z(49)-(Z(44))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(44))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(44))+f0);
n=n+1,;
end
N44=n-1,

caseV(45)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(45))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(45))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycalc<((Z(45))+(0.8*(((a*(2(45)))/(1+((a-1)*(Z(43)-(Z(45)));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(45))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(45))+f0);
n=n+1,;
end
N45=n-1,

caseV(46)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(46))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(46))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycalc<((Z(46))+(0.8*(((a*(2(46)))/(1+((a-1)*(Z(46)))-(Z(46))));
y(m=@x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(46))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(46))+f0);
n=n+1;
end
N46=n-1;

caseV(47)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(47))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+f{1-conv))/((D(47))+f0);
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ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(47))+(0.8*(((a*(Z(47)/(1+((a-1)*(Z(4TM)-(Z(47)))));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(47))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(47))+f0);
n=n+1;
end
N47=n-1;

caseV(48)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(48))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(48))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(48))+(0.8*(((a*(2(48)))/(1+((a-1)*(Z(49)))-(Z(48)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(48))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(48))+f0);
n=n+1;
end
N48=n-1;

caseV(49)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
X(1)= ((D(49))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(49))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1;
while ycalc<((Z(49))+(0.8*(((a*(2(49)))/(1+((a-1)*(Z(49)))-(Z(49)))));
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
x(n+1)=((D(49))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(49))+f0);
n=n+1;
end
N49=n-1,;

caseV(50)

yp=(a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv));
x(1)= ((D(50))*((a*(1-conv))/(1+(a-1)*(1-conv)))+fg1-conv))/((D(50))+f0);
ycalc=(1-conv);
n=1,
while ycale<((Z(50))+(0.8*(((a*(2(50)))/(1+((a-1)*(Z(50))-(Z(50)));
y(n)=(@*x(n)/(1+(a-1)x(n)));
ycale=y(n);
x(n+1)=((D(50))*y(n)+f0*(1-conv))/((D(50))+f0);
n=n+1,;
end
N50=n-1,;

break
otherwise
disp(Custo do processo inviayel'

end

end
N51=10;
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V(51)=60;
subplot(3,2,1),plot(V,CPAjnewidth’1.5)
title(" )

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'
ylabel(TAC (10"6%/ano)'

subplot(3,2,2),plot(V,XDs-r',V,Z,'b', linewidth}1.5)
title(" )

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'

ylabel(z e xd (mf A))

legend(xd','z',1)

subplot(3,2,3),plot(V,Tljnewidth,1.5)
title(" )

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'
ylabel(Tj (K)")

subplot(3,2,4),plot(V,Dljnewidth’1.5)
title('

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'
ylabel(Recirculacdo (Kmol/seg)'

subplot(3,2,5),plot(V,RTy,V,HX,"--r'\V,CL," g linewidth,1.5)
title(" )

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'

ylabel(Custo de capital (10763$)'
legend(Reator,'Coluna,"Trocador,2)

subplot(3,2,6),plot(V(1),N1gb,V(2),N2,0b'V(3),N3,0b,V(4),N4,0b'V(5),N5,0b'V(6),N6,00,V(7),N7
,'0b’V(8),N8,0b’V(9),N9,0b'V(10),N10;0b,V(11),N11,0b,V(12),N12,0b'V(13),N13,0b',V(14),N14,0
b',V(15),N15,0b,V(16),N16,0b,V(17),N17,0b'V(18),N18;0b'V(19),N19;0b,V(20),N20,0b'V(21),N2
1,0b'V(22),N22,0b,V(23),N23;0b'V(24),N24,0b'V(25),N25,0b'V(26),N26,0b,V(27),N27,0b'V(28),
N28,0b'V(29),N29;0b,V(30),N30,0b,V(31),N31,0b,V(32),N32,0b'V(33),N33,0b,V(34),N34,0b,V(3
5),N35,0b,V(36),N36,0b,V(37),N37,0b,V(38),N38,0b'V(39),N39;0b,V(40),N40,0b'V(41),N41,0b;

V(42),N42,0bV(43),N43,0b,V(44),N44,0b,V(45),N45,0b,V(46),N46,0b,V(47),N47,0b'V(48),N48,
0b'V(49),N49,0b'V(50),N50;0b,V(51),N51,0b! linewidth;1.5)

title(" )

grid

xlabel(Volume do reator (m3)'

ylabel(N° de prato}'

end

function[TCA reator,refer,cndr,coluna] =
custoanual(d,comp,diam,dcol,qcond, Tcond,gref, Tetf Reriodo);
reator =(10*(17.640)*((diam)"1.066)*((comp)*038)*1000;
calor = (d)*(23.24*(10"6));
cndr = 7296*(((calor)/((gcond)*(Tcond)))"0.65);
refer = 7296*(((calor)/((gref)*(Tref)))"0.65);
coluna = ((17.640*((dcol)*1.066)*(((1.2)*(Np0)*61)"0.802)))*1000;
energia = (((calor)/1000)*3600*24*365)*(4.7*(1®));
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TCA = (((reator)+(coluna)+(cndr)+(refer))/(Padb))+(energia);

disp([Custo capital do reator: '$ "num2str(reator)])
disp([Custo capital do Condensador: '$ "hum2str(cndr)])
disp([Custo capital do Refevedor: '$ "num2str(refer)])
disp([Custo capital da Coluna: '$ “num2str(coluna)])

disp([Custo de energia térmica por ano '$ "hum2str(energiajano])
end

function [Npt,Npr]=Npratos(xp,f,a,d,p,xd);

yp=(a*xp)/(1+(a-1)*xp);

X(1)= (d*yp+p*xp)/f;

ycalc=xp;

n=1,

while ycalc<xd
y(n)=(a*x(n)/(1+(a-1)*x(n)));
ycalc=y(n);
X(n+1)=(d*y(n)+p*xp)/f;
n=n+1;

end

Npt=n-1;

Npr=Npt/0.8;

end
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