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Capitulo 1 — Introducéo

As disciplinas de Projeto de Engenharia Quimica 1 e 2 sdo matérias que tem por
objetivo a aplicacdo de todos os conhecimentos adquiridos ao longo do curso de
Engenharia Quimica no projeto de uma planta ou unidade quimica, por isso sao
matérias que pontuam o final deste curso.

Nessas disciplinas foram abordadas a definicdo e etapas do projeto, a avaliagéo
econdbmica do mesmo, a engenharia de processo, com 0 projeto de vasos, torres,
reatores, trocadores de calor, fornos, bombas, compressores, instrumentacdo e controle,
tubulagdes, seguranca, 0s materiais de construcdo e diagramas mecanicos de processo,
além de pontos desde engenharia de detalhe e construcdo até a entrada em
funcionamento e operacgéo de plantas.

Cada fundamento aprendido desde as matérias de calculo e quimica até os
fendmenos de transporte, operacdes unitarias, simulacdo de processos e instrumentacdo
e controle foi necessario, ndo somente para compreender os contetidos abordados nas
disciplinas de projeto, mas para desenvolver o que esté presente neste trabalho.

1.1 Objetivos

Este trabalho teve por objetivo o projeto de uma unidade quimica de separagédo
multicomponente de uma mistura de hidrocarbonetos leves (n-hexano, n-heptano e n-
octano), dada a natureza da mistura a separacdo deve ser feita através da destilagdo
fracionada.

Portanto, a unidade de separacdo tratou-se de uma planta de destilagdo
fracionada, nela foram projetados os principais equipamentos da operacdo, como a
coluna ou torre de destilacdo e o vaso pulmdo, além dos sistemas de troca de calor e de
impulsdo mecéanica, além do diagrama de processo e o sistema de controle da planta.

Devido as condi¢des do atual semestre, o trabalho sofreu algumas limitagcdes que
serdo abordadas no decorrer dele, mas cada projeto foi realizado da forma mais
completa possivel, tendo cada ficha de especificacdo associada sido preenchida e cada
parametro de projeto exposto.



Capitulo 2 - Avaliacdo Econdmica e de Rentabilidade

Os calculos econbmicos sdo uma das partes mais importantes num projeto de
uma planta quimica, pois avaliar a viabilidade econdmica de um projeto é essencial para
que 0 mesmo seja aprovado e colocado em funcionamento, dessa forma existem
diversos célculos que devem ser feitos para que se tenha uma nocdo da rentabilidade de
todo o processo, desde as estimativas de custos de equipamentos e servigos até uma
avaliacdo preliminar dos gastos envolvidos.

Nesse capitulo foi realizada uma avaliacdo econémica preliminar de uma planta
de destilacdo de benzeno e tolueno, tal planta é diferente da que foi projetada no resto
do trabalho, que se trata de uma unidade de separacdo multicomponente, como sera
visto nos proximos capitulos, além de uma analise de rentabilidade de processos
produtivos de cloreto de vinilideno.

Embora se trate de processos diferentes do principal que foi abordado neste
trabalho, esse capitulo descreve e demostra as ferramentas necessarias para se realizar
uma avaliacdo da viabilidade econbmica e rentabilidade de um processo, para que o
mesmo seja colocado em operacdo depois de cada projeto envolvido ou que seja
modificado caso o0 balan¢o econdmico nédo seja favoravel.

2.1 - Estimativa de Custos de Equipamentos

O primeiro passo para estimar o custo necessario para colocar a unidade em
funcionamento é fazer o calculo dos custos dos equipamentos, assim usa-se a
equacdo™:

Co.=a+bxS"
Sendo:
Ce — custo estimado do equipamento;

a,b — constantes especificas dos equipamentos (disponivel na tabela 6.6 — Chemical
Engineering Designl):

n — expoente especifico do equipamento (disponivel na tabela 6.6 — Chemical
Engineering Designl):

S — pardmetro de tamanho especifico do equipamento (disponivel na tabela 6.6 —
Chemical Engineering Design[).

Assim, seguem-se o0s calculos:



Bomba de Alimentacao

O custo da bomba ser& dado pelo custo da bomba centrifuga de estagio Unico e
de seu motor, dessa forma:

Cp= Cp + Cp,
Onde:
Cb1 — custo da bomba de estagio unico;
Cm — custo do motor da bomba.

Levando em consideracdo uma poténcia de 2,507 kW e uma vazéo de operagéo
de 57,53 m¥/h.

Logo, para o calculo da bomba de estagio Unico:
a=6900; b=206;n=0,9;S=Q=57,53 m¥h = 15,98 L/s
Cpy = 6900 + 206(15,98%%) = $9.395,10
Enquanto que para o motor da bomba:
a=-950;b=1770;n=0,6; S=P =2,507 kW
C,, = —950 + 1770(2,507%¢) = $2.122,32
Assim, o custo da bomba é de:

Cp, =9395,10 + 2122,32 = $11.517,42

Vaporizador

Para a operacdo é necessario um trocador de calor com fluxo de calor (Q) de
3,958 Mkcal/h, utilizando-se um vapor de baixa pressio de 6 kg/cm?g (pressdo de
operacgdo) a 160°C (temperatura de operacdo). A temperatura de alimentacéo da planta é
de 25°C, enguanto a de saida é de 112,6°C, considerando que o fluido de aquecimento €
vapor de agua a constante de troca térmica global (U) é 1000 kcal/(h.m?); com esses
dados pode-se calcular a area de troca térmica do vaporizador, considerando condic6es
ideais de troca térmica em que o fator de correcdo (Ft) é igual a 1:

Q
(4T, — ATl)]

Z°2
In aT,

A=

UxFix|

Onde:



ATI = Tq,ent - Tf,sai

AT; = Tysai — Trent
Portanto:
L 3,958 X 10° s
oo 13 @925 - 0601723,

[

160 —112,6)

Tendo agora o parametro de dimensdo do vaporizador, pode-se fazer a
estimativa de preco do equipamento através da equagdo de estimativa de custos
mostrada anteriormente, a tabela fornece 4 tipos de equipamentos que poderiam
desempenhar essa operacao, sendo eles o evaporador de tubo vertical e os trocadores de
calor tipo casco-tubo, tubo duplo e de placas. A tabela 2.1 a seguir dispdem suas
constantes e 0s custos de cada um:

Tabela 2.1 - Constantes especificas dos equipamentos e seus respectivos custos

Parametros | E. Tubo Vertical | T. Casco e Tubo | T. Tubo Duplo | T. de Placas
a 280 24000 1600 1350
b 30500 46 2100 180
n 0,55 1,20 1,00 0,95
Custo ($) 254654,44 28705,34 100930,00 8370,86

O equipamento escolhido foi o Trocador de calor de placas por apresentar o
menor custo entre os analisados, dessa forma o custo do vaporizador (Cy) é de
$8.370,86.

Torre de Destilacao

A torre de destilacdo para esse projeto tem 15,5 m de altura, com 2,9 m de
diametro, tendo 15 pratos do tipo valvula e espacamento de 2 pés entre os pratos, com
folga de 0,91 m na base e no topo a pressdao no topo da coluna é nula, enquanto que no
fundo é de 1 kg/cm?g e o liquido fica retido no fundo por 10 minutos.

Para estimar o preco de uma torre que atenda esses requisitos deve-se estimar o
preco unitario de cada prato e adaptd-lo para numero de pratos da torre, calculando
também o custo do vaso da torre de destilaco.

O custo do vaso requer o pardmetro peso para ser calculado, e para calcular o
peso do vaso é necessario saber sua espessura, geometria, pressdo de operacdo e
material de fabricacdo; este ultimo deve ser escolhido em funcdo da operagdo que é
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realizada, dessa forma o aco carbono é um bom material para ser trabalho, levando em
consideracdo que nesse caso ndo sao utilizados liquidos ou vapores corrosivos na torre.

A espessura do vaso (t) pode ser calculada atraves da espessura minima:

. P;D;
~ 2SE —1,2P;

Ou entdo através da equacdo que compreende a tensdo longitudinal no vaso:

o P.D;
~ 4SE —0,8P,

Sendo:
Pi — presséo interna do vaso;
Di — diametro interno do vaso;
S —tensdo maxima resistida pelo material;
E — eficiéncia da solda.

A pressdo interna assumida para a torre é a pressdo de fundo, que é 1 kg/cm?g,
por ser a maior pressao, em fungdo da seguranca; uma correcdo de seguranca feita na
pressdo da torre é incrementar 10% ao seu valor ou somar 1,8 kg/cm?g, entretanto como
ambas as corre¢des fornecem pressdes menores que o0 valor minimo de pressao interna
para operacdo da torre que é de 3,5 kg/cm?g, assume-se uma pressdo interna de 3,5
kg/cm?g por seguranga.

A tensdo maxima resistida pelo ago carbono é 12900 psi ou 906,96 kg/cm?,
segundo a tabela 13.2.1 do Chemical Engineering Design!!l, para uma temperatura de
operacdo limite de 500°F (260°C). Ja a eficiéncia de solda é um fator de seguranca, o
qual é geralmente assumido como 0,85.

Assim sdo calculados os valores de espessura do vaso:

35x29

t =
2(906,96 x 0,85) — 1,2(3,5)

=66X103m =66mm

35x29

t = =3,29X103m =33
4(906,96 x 0,85) — 0,8(3,5) m mm

Por questdes de seguranca assume-se a maior espessura do vaso, que foi
calculada pela equacdo de espessura minima, além disso sdo acrescentados 3 mm como
medida de protecdo a corrosao com o tempo, logo a espessura do vaso € de 9,6 mm.

Tendo o valor da espessura do vaso, torna-se possivel calcular o peso do mesmo
através da seguinte equacaoll):

11



_ 240[C,, x Do (h, + 0,8D,)] x t
g

Pv

Sendo:
Cw — constante do tipo de vaso (1,5 paratorres de destilacdo);
D. — diametro externo do vaso (diametro interno + espessura = 2,9096 m);
hy — altura do torre (ou do vaso);
t — espessura do vaso (em mm);
g — aceleracdo da gravidade (9,841 m/s?).
Portanto:

240[1,5 x 2,9096(15,5 + 0,8 x 2,9096)] x 9,6
Py = 581 = 18273,97 kg

Com o pardmetro peso e os coeficientes para um vaso vertical™ ¢ calculado o
custo do vaso:

a=10000; b=29;n=0,85; S =py=18273,97 kg
C,, = 10000 + 29(18273,97%8%) = $131.606,27

Ja o custo unitario dos pratos € mais simples de ser calculado, pois seu
parametro é o didmetro interno da torre que corresponde ao diametro dos proprios
pratos, usando os coeficientes para um vaso do tipo valvula:

a=180;b=340;n=1,9;S=Di=29m
Cpy = 180 4 340(2,9°) = $2.750,60

Para se ter o preco dos pratos que compdem a coluna de destilacdo basta
multiplicar esse valor pelo nimero de pratos:

C, = Cpy x NP = 2750,6 x 15 = $41.259,00
O custo da coluna da-se pela soma do custo dos pratos e do vaso, assim:

C.= C, + C, =131606,27 + 41259,00 = $172.865,27

Condensador

E requerido um condensador que seja capaz de retirar um calor a um fluxo (Q)
de 7,209 Mkcal/h, a temperatura de entrada é de 28°C e a de saida 45°C, com a
temperatura de operagdo do fluido de 81,19°C; considerando o coeficiente global de
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troca térmica como 700 kcal/(h.m?), a rea de troca térmica que € o pardmetro para o
custo do condensador pode ser calculada, tal qual como foi feito com o vaporizador:

7,209 X 10°
A= = 233,29 m?
(81,19 — 28) — (81,19 — 45)
700X 1X ln(81’19_28)
(81,19 — 45)

Assim como foi feito com o vaporizador, diferentes tipos de equipamentos
foram analisados para saber qual corresponderia a um menor custo, 0s coeficientes e
custos se encontram na tabela 2.2:

Tabela 2.2 - Constantes especificas dos equipamentos e seus custos

Parametros | E. Tubo Vertical | T. Casco e Tubo | T. Tubo Duplo | T. de Placas
a 280 24000 1600 1350
b 30500 46 2100 180
n 0,55 1,20 1,00 0,95
Custo ($) 612126,82 55932,52 491509,00 33322,30

Novamente é escolhido o trocador de placas por apresentar 0 menor preco em
relacdo aos outros trocadores, sendo assim o custo do condensador (Cc) é $33.322,30.

Refervedor

O refervedor da torre de destilacdo deve ser capaz de fornecer um calor (Q) de
5,146 Mkcal/h, o fluido de aquecimento é vapor de baixa pressdo a 6 kg/cm?g a 160°C,
a temperatura do fluido de operagdo é 133,6°C; usa-se um coeficiente de global de
transmissdo de calor de 1000 kcal/(h.m?) para calcular a area de troca térmica do
refervedor.

Como ha apenas duas correntes envolvidas na troca de calor e elas séo
constantes, ndo é necessario fazer uma média logaritmica da diferenca de temperatura,
como era feito antes, mas apenas uma diferenca simples, tal como a seguir:

5,146 X 10°

A=
1000 x 1 x [160 — 133,6]

= 194,92 m?

Usando a area de troca térmica obtém-se o custo do refervedor, entretanto ha
dois tipos de refervedor que podem ser usados o Kettle e o Termossifdo, a tabela 2.3
apresenta seus coeficientes e custos de cada um:
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Tabela 2.3 - Parametros e custos do refervedor

Parametros Kettle Termossifao
a 25000 26000
b 340 104
n 0,9 1,1
Custo ($) 64115,57 60345,94

O refervedor do tipo termossifdo foi escolhido por apresentar menor custo, entdo
o custo do refervedor (C;) é de $60.345,94.

Vaso Pulmao

O vaso pulméo da torre auxilia a operacdo da mesma fazendo com que haja uma
vazdo de destilado de 21,86 m3/h e uma vazdo de refluxo de 73,44 m®/h, a pressdo de
operacdo € nula, o tempo de retencéo é de 10 minutos com o tanque a 50% do nivel de
seu diamétro, a razdo geométrica (L/D) é 5; com base no tempo de retencdo foi
calculado o didmetro deste, sendo 2,1 m e seu comprimento 10,5 m.

Tal qual foi feito para a torre de destilacdo o vaso pulméo tem como parametro
de estimativa de custo o peso, e para calcular este é necessaria a espessura do vaso,
portanto foi escolhido o mesmo material (ago carbono) e as suas constantes sdo as
mesmas e como a pressdo de operacgdo € nula assumiu-se a pressao de opera¢do minima
de seguranca 3,5 kg/cm?g, o célculo da espessura ento é:

o 3,5x2,1
~2(906,96 x 0,85) — 1,2(3,5)

=4,78X 1073 m = 4,78 mm

o 3,5x2,1
~ 4(906,96 x 0,85) — 0,8(3,5)

=2,39X10"3m =2,39mm

Considerando a maior espessura e adicionando 3mm por seguranca, a espessura
do vaso pulméao é 7,78 mm. O didmetro externo do tanque passa a ser 2,10778 m.
Apenas a constante do tipo de vaso (Cw) é que muda, passando para 1,08 por se tratar de
um vaso pulméo simples.

Aplicando ela na equacéo do peso tém-se:

240[1,08 x 2,10778(10,5 + 0,8 x 2,10778)] x 7,78
Dy = 981 = 5280,07 kg

Tendo o peso do vaso, é estimado o seu custo, levando em consideracdo que ele
deva ser um vaso horizontal por operar em um nivel normal de 50% do seu diametro,
assim o custo é:

a=8800; b=27;n=0,85; S = pv=5280,07 kg
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Cyp = 8800 + 27(5280,07°%%) = $48.210,10

2.2 - Avaliacdo Econdmica Preliminar

Depois de calcular o custo de todos os equipamentos, uma analise econdémica
deve ser realizada e para isso um dos primeiros passos € fazer a atualizacdo do preco
dos equipamentos, os dados usados para a estimativa do preco dos equipamentos séo de
2007, através do indice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index)!, o indice
mais recente encontrado foi o do ano de 2018, sendo assim o preco dos equipamentos é
somado e corrigido para 0 ano de 2018:

CEPClyp18

E=(Co+ Co+ Ci+ Cot G+ C,,p)zomxm

E = (11517,42 + 8370,86 + 172865,27 + 33322,30 + 60345,94
568,82

m = $362.546,69

+ 48210,10) 5007 X

Agora com o custo total atualizado dos equipamentos, pode-se usar 0 método

das porcentagens para estimar outros valores do imobilizado, esse método consiste em

assumir porcentagens de outros custos para estimar seus valores, dessa forma ha uma

faixa de porcentagem que € utilizado de acordo com o projeto, para fazer esses célculos

serdo usados os valores médios das faixas de porcentagem e o projeto sera considerado
pequeno.

Logo a seguir a tabela 2.4 dispde os valores calculados pelo método das
porcentagens, suas equacdes e faixas de porcentagem, junto com suas respectivas
estimativas de custo:

Tabela 2.4 - Valores da area de processo

Indices Porcentagem Equacdo |Estimativa de Custo ($)
Preco dos Materiais (M) 60% - 70% 0,65 x E 235655,35
Engenharia de Detalhe (ED) 40% - 50% | 0,45 x (E+M) 269190,92
Construcéo (C) 50% - 70% | 0,60 x (E+M) 358921,22
Supervisao de Construcéo (SC) 10% 0,10 x (E+M) 59820,20

A soma de todos esses valores da area de processo fornece o ISBL (Inside
Battery Limits ou Parte Interna do Limite de Bateria) esse parametro também € usado
no método de porcentagens para calcular outros indices que sdo utilizados para estimar
o0 preco do imobilizado (I).

ISBL=E+M+ED+C+SC
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ISBL = 362546,69 + 235655,35 + 269190,92 + 358921,22 + 59820,20 =
$1.286.134,38

A tabela 2.5 apresenta os valores calculados a partir dele, bem como as faixas de
porcentagem:

Tabela 2.5 - Valores calculados com base no ISBL

indices Porcentagem| Equacdo | Estimativa de Custo ($)
Servigos Auxiliares (SA) 4% 0,04 x ISBL 51445,38
Off-Sites (OS) 8% 0,08 x ISBL 102890,75
Gastos de Arranque (GA) 3%-4% | 0,035 x ISBL 45014,70
Contingéncias e Imprevistos (ClI) | 5% -15% | 0,10 x ISBL 128613,44

O imobilizado (1) compreende a soma do ISBL e de todos os valores calculados
com base nele, portanto:

I =ISBL+SA+ 0SS+ GA+CI

I = 1286134,38 + 51445,38 + 102890,75 + 45014,70 + 128613,44 =
$1.614.098,65

O capital de giro (CG) é calculado com base no imobilizado, sendo de 10 a 30%
do valor do imobilizado, neste caso foi escolhido 20 % do valor de imobilizado:

CG = 0,2 x1614098,65 = $322.819,73

Os gastos prévios (GP) tidos com um processo ja tdo conhecido como é a
destilagdo ndo sdo tdo significativos pra projetos novos que requerem pesquisa e
desenvolvimento e acabam influindo mais no preco final do investimento, portanto
considera-se que eles sejam equivalentes a 10% do imobilizado:

GP=01x1=0,1x1614098,65 = $161.409,87

Para por a planta em funcionamento estima-se que 0s gastos ndo sejam muito
altos, ja que se trata de um projeto pequeno, assim o0s gastos de posta em funcionamento
(GPF) corresponderam a 30% do valor do imobilizado:

GPF =0,3x1=0,3x1614098,65 = $484.229,60

O investimento (Y) necessario para por a planta estudada em funcionamento é
dado pelo soma dos valores do imobilizado (1), capital de giro (CG), gastos prévios
(GP) e os gastos para posta em funcionamento (GPF). Portanto o investimento
requerido é de:

Y=1+CG+ GP + GPF

Y =1.614.098,65 + 322.819,73 + 161.409,87 + 484.229,60 = $ 2.582.557,84
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2.3 - Avaliacdo de Rentabilidade de Processo

Nesta parte do projeto foram avaliados dois processos para a producéo de cloreto
de vinilideno, os célculos relativos a avaliacdo econdmica do projeto estdo em outro
documento, em ambos 0s processos a planta requer 3 anos para entrar em
funcionamento, sendo que a vida da mesma € de 15 anos.

Considerando uma taxa de inflagcdo constante de 5% por ano, uma amortizagdo
linear de 10% durante 10 anos, um imposto de 35% sobre o lucro bruto e taxa de juros
de 10%, além da recuperacdo do capital de giro (inflacionado) e de 10% do
investimento (sobre o imobilizado sem inflacdo), puderam ser calculados dois
coeficientes de andlise de rentabilidade para cada processo. Sendo eles o Valor
Atualizado Liquido (VAL) e a Taxa Interna de Retorno (TIR), que sdo expressos na
tabela 2.6:

Tabela 2.6 - Avaliacdo de rentabilidade dos processos

Processo VAL (R$) TIR (%)
1 46.283.171,97 13,90%
2 174.981.712,88 20,82%

Ambos os processos apresentaram VAL’s positivos que indicam que os dois
processos sao economicamente viaveis, sendo que o processo 2 é ainda mais rentavel
visto que garante um lucro quase 4 vezes maior que o do processo 1, aléem disso as duas
taxas de retorno interno foram maior que a taxa de juros de 10%, indicando que ambas
seriam um investimento melhor que a aplicacdo no banco, mas novamente o processo 2
mostrou ser 0 mais atraente por apresentar um retorno duas vezes maior que a aplicacdo
em banco, logo o processo 2 é o mais rentavel.
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Capitulo 3 — Projeto de Vasos, Torres e Reatores

Nesse capitulo é feita a primeira parte do projeto da unidade de separacdo
multicomponente por destilacdo, os principais equipamentos da planta sdo projetados a
seguir, a torre ou coluna de destilacdo é o equipamento central da operagdo, por isso 0s
parametros como razdo de refluxo, nimero de pratos e as dimensdes da torre devem ser
calculados com muito cuidado, ja que o resto do processo dependera disso.

Outros equipamentos como 0 vaso pulmao, os trocadores de calor e as bombas
do sistema de impulsdo devem ser projetados com base nos dados e parametros
calculados para a torre, o sistema de troca de calor e o sistema da impulsdo serdo
projetados independentemente em outros capitulos. Além disso, neste capitulo ha uma
avaliacdo econbmica dos equipamentos e servicos, e também as fichas de especificacdo
das correntes, equipamentos e pratos da unidade.

3.1 - Projeto de Torre de Destilagéo

O objetivo é projetar uma torre de destilagio multicomponente através do
método de calculo aproximado, a alimentacdo da torre &€ composta por trés
componentes: n-hexano, n-heptano e n-octano; que devem ser separados uns dos outros.
A tabela 3.1 traz os dados sobre 0s componentes que compdem a mistura a ser
fracionada, desde a volatilidade relativa de cada um a suas respectivas fracdes nas
diferentes correntes da torre:

Tabela 3.1 - Dados dos componentes e correntes da mistura

Alimento Destilado Residuo atilidad
Volatilidade
Componente - - - .

p A (krlr)ml.h XA D (kgr;ol.h X R (kr11)10I.h i relativa
Hexano (L) 40 0,4 40 0,534 0 0 2,7
Heptano (1) 35 0,35 34 0,453 1 0,04 2,22
Octano (P) 25 0,25 1 0,013 24 0,96 1

* L — componente leve, | — componente intermediario, P — componente pesado.

O método de célculo aproximado é baseado na resolucdo de duas equacdes, as
quais estdo dispostas a seguir:

:-:,_.,-x,.JIJ_

*
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KXoty

o P “
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Il'lf.l - [J

ertepn

Figura 3.1 - Equacdes do método aproximado
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Onde q representa a razéo entre o calor requerido para vaporizar 1 mol de
alimento com o calor latente de vaporizacdo deste, tal valor assume diferentes valores
dependendo do tipo de alimentagdo com o qual estd se trabalhando, neste caso
consideramos que a alimentacdo desta torre se trata de um liquido saturado, e para tanto
o0 valor de g é 1. Rm por sua vez, é a taxa de refluxo minima, que deve ser calculada a
partir das raizes da primeira equacdo, ou seja, os valores de 6.

Como esta torre deve realizar o fracionamento de trés componentes, as equacgdes
acima podem ser modificadas para se adequar a configuracdo da alimentacdo, desta
forma:

AciXcia AciXcia acpxcpa
ag—0 a—0 ag,—0

= 1—q

AciXcip AciXcip AepXcepp
=R, +1
g —0 a—0 agp—0

Os sobrescritos “a” e “D” se referem a alimentacdo e a corrente de destilado,
respectivamente, enquanto os sobrescritos “cp”, “ci” e “cl” dizem respeito aos
componentes chave pesado, intermediario e chave leve, respectivamente também.

Realizando as devidas substituicdes dos parametros das equacdes pelos seus
valores indicados na tabela 1 e resolvendo a primeira equacédo (através de um programa
de Matlab, nomeado SolverTheta.m), obtém-se as raizes 01 ¢ 02, cujos valores sdo 1,173
e 2,426; como estes dois valores estdo dentro da faixa que comtempla as raizes que vai
da volatilidade relativa do componente pesado a volatilidade relativa do componente
leve, ou seja, de 1 a 2,7; considera-se ambos os valores a principio.

Aplicando estes valores na segunda equacéo tém-se a taxa minima de refluxo Rm
(também calculada com o SolverTheta.m), os valores obtidos nesse calculo foram 0,829
e -0,622, o valor negativo ndo faz sentido, uma vez que indicaria uma saida de material
da torre no lugar do refluxo, portanto tal valor foi descartado e considera-se que 6 ¢é
1,173 e Rm é 0,829.

O préximo passo ¢ realizar a estimativa do nimero minimo de pratos da torre, tal
estimativa é feita pela equacdo de Fenske para pratos minimos, disposta logo a seguir:

og (24) (22)

Npin + 1=
e log(acl,cp)

médio

Deve ser considerado que nesta equacdo o componente leve diz respeito a
corrente de residuo, portanto o n-heptano é o componente mais leve da corrente de
residuo, ja o componente pesado continua sendo o n-octano. Desta forma, tém-se:
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08 (553), (659) |

min = log(z;zz)médio

Npin + 1 =8,478
Npin = 7,478

Logo, pode-se considerar que o nimero minimo de pratos para esta coluna é de 8
pratos. Para estimar o numero de estagios da coluna deve-se usar a relacdo empirica de
Gilliand, descrita em seguida:

Vo1 [< 1+54,4X )(Xl)]
TP 11+ 17,2x) \Ux

O parametro Y resultante dela € usado junto com o nimero de pratos minimo
para estimar o nimero de estagios tedricos da torre, através da seguinte equacgéo:
Nmin+Y
1Y

Porém para realizar estes calculos é necessario ter o parametro X, tal parametro
é dado segundo a equacao:

5 ()

+1

X

Ol e~

Visto que o parametro L/D é taxa ou razdo de refluxo (RR).

Através da estimativa do numero de pratos tedricos, também é pode ser
calculado o nimero de pratos reais em relagdo a eficiéncia dos pratos (1), considera-se
que os pratos empregados na torre tem 80% de eficiéncia por se tratar de uma operacgéo
limpa e pouco corrosiva, portanto ne = 0,8.

Nyeqr = %

O célculo do parametro X foi realizado com incrementos de 20, 40, 60 e 100%
sobre a taxa de refluxo minima, bem como o pardmetro Y e o nimero de pratos tedricos
e reais. A tabela 3.2 dispde tais valores:

20



Tabela 3.2 - Estimativa do nimero real de pratos

'”%r:rg;”to RR* X % N Nreal | Nrea**
20% 0,0948 | 0,831 | 05711 | 18,6745 | 2323432 | 24
40% 1,606 | 0,1535 | 0,5019 | 15,9388 | 19,9235 | 20
60% 13264 | 02138 | 04488 | 14,3067 | 17,8834 | 18
100% 16580 | 03119 | 03722 | 12,4398 | 155497 | 16

*RR — Razéo de Refluxo, RR = L/D.
**\alores arredondados para valor inteiro superior mais préximo.

Em seguida a isto, devem-se calcular as vazdes de vapor e liquido em circulagédo
dentro da torre, sendo assim o balanco de massa da mesma deve ser feito, para tanto no
método aproximado considera-se que essas vazfes sd0 constantes, isso € uma
simplificacdo feita para realizar os calculos, pois ndo se sabe verdadeiramente se sdo ou
ndo constantes. A figura 3.2 representa o esquema da torre que esta sendo projetada:

Alimento
A

Xia

%

i

Destilado

Xip

Refluxo

L/D

XiLip = Xip

Residuo
R

Xir

Figura 3.2 - Esquema da torre de destilacdo

O balango de massa na zona de enriguecimento da torre, ou seja, na parte
superior a alimentacdo demostra que a o liquido em movimento nesta parte corresponde
ao refluxo, levando em consideracdo que o tipo de alimentacdo é liquido saturado (ou

em ebulicdo).

Por sua vez o vapor que circula na torre vem do refervedor no fundo da mesma,
sendo assim ele € condensado completamente quando chega ao topo gerando, portanto a
corrente de liquido que retorna a torre pelo refluxo e a corrente de destilado que deixa a

torre.

As equacdes a seguir representam matematicamente essas relacdes:

L=RRxD

V=L+D
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V=RRxD+D
V=Dx(RR+1)

Por meio destas equagdes sdo calculadas as vazdes molares das correntes que
circulam pela torre, é possivel obter a vazdo volumétrica da corrente de vapor
dividindo-a pela densidade da corrente de destilado que sai do condensador, esse valor é
obtido através de simuladores como o Aspen HYSYS, neste trabalho sera usado o valor
aproximado de 0,0349 kmol.m3. A tabela 3.3 reine os valores dessas correntes em
relacdo as taxas de refluxo:

Tabela 3.3 - Valores das correntes de liquido e vapor na torre

Incremento da RR RR L (kmol.hY) | V (kmolh?) | V (mh?)
20% 0,9948 74,610 149,610 4286,819
40% 1,1606 87,045 162,045 4643,123
60% 1,3264 99,480 174,480 4999,427
100% 1,6580 124,350 199,350 5712,034

Com o valor aproximado da vazdo volumétrica da corrente de vapor na torre, é
possivel calcular estimar o didmetro que a torre deve ter, mas primeiro deve-se se
calcular a velocidade limite da fase vapor ao longo da coluna, ja que velocidades
superiores a essa fardo com que haja o fendmeno de arraste do liquido pelo vapor.

Logo, é utilizada a equacdo de York para o calculo dessa velocidade limite, a
constante k ¢é considerada 0,23, enquanto que as densidades da corrente de vapor (pg) €
liquido (pL) sdo 3,242 kg.m™ e 616,1 kg.m™, respectivamente. A equagdo de York e o
calculo estdo descritos a seguir:

PL — Pg
Pe

Vim = Kk

616,1 kg. m=3 — 3,242 kg. m=3 1
Viim = = 3,162 ft.s

3,242 kg.m™3

Viim = 0,964 m.s™ !

Tendo a velocidade limite, pode-se calcular a secédo transversal minima da torre
(Smin), por sua vez calcula-se o didmetro minimo (Dmin) da torre com base na secao
transversal minima em relacdo as razdes de refluxo, considerando um formato cilindrico
da torre; o diametro real da torre deve comtemplar um fator de seguranca para que nédo
haja o arraste de liquido pelo vapor, portanto ha um sobredimensionamento de 20%
sobre o didmetro minimo da torre e a secdo transversal real da torre pode ser calculada
com base neste diametro.
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A seguir estdo as equacdes da secdo transversal minima e do didmetro minimo
da torre, assim como a equacédo da secéo transversal real da torre:

%4
Smin = vy
im
’4x5 ;
Dpin = %
mx D?
S = 7

A tabela 3.4 contém os valores da secdo transversal e didmetro minimos da torre
de acordo com cada taxa de refluxo:

Tabela 3.4 - Valores da secédo transversal e diametro minimos e reais da torre

Incremento da RR RR Smin (mM?) S (m?) Dmin (m) D (m)
20% 0,9948 1,235 1,779 1,254 1,505
40% 1,1606 1,338 1,927 1,305 1,566
60% 1,3264 1,441 2,075 1,354 1,625
100% 1,6580 1,646 2,370 1,448 1,737

Tendo determinado uma das dimensGes da torre (o didmetro), agora se deve
calcular a altura da mesma, levando em conta todas as consideracdes de espacamento
entre pratos para um servico limpo, espacamento do prato de alimentacdo e de fundo da
torre.

A estimativa da altura do fundo da torre leva em consideracdo a corrente de
liquido no interior da torre, assim contando com a contribuicdo da fracdo liquida da
alimentacdo e a parte liquida que retorna a torre pelo refluxo, além disso, é levado em
conta 0 tempo de retencao (1) que neste caso ¢ de 10 minutos e a se¢do transversal da
torre, a vazdo molar deve ser convertida para vazdo massica e para tanto usa-se a
densidade da corrente de residuo (dr) que é 5,375 kmol.m3. A equacdo a seguir
representa o célculo feito para se determinar a altura de fundo da torre:

Volume (L+A)xt
Area dgxS

Hfundo =

Ja a altura do restante da torre é dado pela multiplicacdo do nimero de pratos
reais da torre pelo espacamento entre eles, que para um servico limpo como este é de
1,5 ft ou 0,46 m, deve-se descontar dois pratos do numero pratos da torre, pois estes
dizem respeito aos pratos de topo e fundo, que como a alimentagdo possuem um
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espacamento proprio, tipicamente assumido como 910 mm. A figura a seguir demostra
visualmente essas relacoes:

CARGA I #10 me ngics

fn* de platos = I +E

TopNg | ) I &1 mw malwis
BOMLER | 410 me Wi
i A
| e frawmpo msilsnsig
_\—|_|_l—'_

Figura 3.3 - DimensGes tipicas das partes da torre de destilacdo

RE
BE

O dimensionamento dessa altura da torre que ndo leva em conta seu fundo é
descrito pela equacéo abaixo:

Hcoluna = (NR - 2) X 0,4‘6 +3x 0,91

A altura total da torre entéo é dada pela soma dessa altura da coluna com a altura
de fundo da torre, desta forma:

H = Hfundo + Heotuna

A tabela seguinte comtempla os dados da estimativa de altura da torre em
relacdo a cada razdo de refluxo:

Tabela 3.5 - Estimativa da altura da torre de destilacdo

Incremento da RR RR Hfundo (m) Hcoluna (m) H (m)
20% 0,9948 3,043 12,850 15,893
40% 1,1606 3,010 11,010 14,020
60% 1,3264 2,981 10,090 13,071
100% 1,6580 2,935 9,170 12,105

Com a altura estimada da torre pode ser realizado o célculo econdmico para
estimar 0s custos, porém devem ser calculados outros parametros antes disso, a
espessura minima da torre (emin), bem como a espessura por tensdo longitudinal (elong),
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destes dois valores é considerado o maior e acrescentado 3 mm como fator de
seguranga, assim tém-se a espessura total da torre (etotal). As proximas equacdes se
relacionam a estas dimensodes:

P;D
Gmin = 50E —1,2P,
P;D
Glong = 45E —0,8P,
€total = Maior espesssura + 3 mm

Nestas equacOes P;i representa a pressdo interna da torre, considerando-se a
maior (na tabela de informagdes das correntes), que é de 2 kg.cm™, entretanto o valor
minimo da pressdo interna é de 3,5 kg.cm?; D representa o didmetro real da torre,
calculado anteriormente; S representa a tensdo maxima suportada pelo material, sendo
de 906,96 kg.cm? (tabela 13.2.1 Chemical Engineering Design™); por dltimo o
parametro E é a eficiéncia de solda, geralmente considerada como 0,85.

Usando os valores obtidos para a espessura e altura da torre, foi possivel calcular
0 peso e a massa da torre, 0 peso € dado pela primeira equagdo a seguir, enquanto a
massa é dada pela razdo entre este peso e a aceleracao da gravidade:

W, = 240xC, x D, x (H+ 0,8D,) x e;ota1

D, =D+ erpra
W,
m= —
g

Nesta equagdo o pardmetro Cw é um fator que para torres de destilacdo é
considerado 1,5, ele leva em conta as massas dos componentes e por conta disso é
diferente para vasos, ja que estes sdo mais simples; De é o didmetro externo da torre,
dado pela soma do diametro real da torre (interno) com a espessura dela; aléem disso, a
espessura da torre na equacdo do peso deve ser em milimetros.

Na tabela 3.6 encontram-se os valores da espessura da torre, peso e massa da
mesma:

Tabela 3.6 - Espessuras, peso e massa da torre

Incdr:rlg(;nto RR emin (mm) | elong (mMm) | etotal (Mm) Wg (N) m (kQg)
20% 0,9948 3,426 1,710 6,426 59797,773 | 6095,594
40% 1,1606 3,565 1,779 6,565 56797,751 | 5789,781
60% 1,3264 3,700 1,846 6,700 56589,953 | 5768,599
100% 1,6580 3,954 1,974 6,954 58953,579 | 6009,539

25




O célculo econdmico da torre e feito com base no capitulo 6 do livro Chemical
Engineering Design!!, desta mesma fonte (tabela 6.6) foram retirados os parametros
para o calculo do custo do vaso da torre de destilagdo e dos seus pratos, considerados
tipo valvula. A tabela 3.7 traz estes pardmetros:

Tabela 3.7 - Parametros para célculo de custo da torre de destilagdo

Parametro a b n
Vaso da Torre 10000,00 29,00 0,85
Prato Tipo Valvula 180,00 340,00 1,90

Estes parametros sdo usados nas seguintes equacfes para que possa ser feita a
estimacédo do custo do vaso da torre de destilagdo (Cv) e do custo unitario dos pratos da
torre (Cp), 0 custo total da torre (Ct) é dado pela soma do custo do vaso com o custo
unitario dos pratos multiplicado pelo nimero de pratos da torre de destilacdo, de acordo
com as equaces a seguir:

Cvz007)y = a+bx W
CP(2007) =a+ b X DTl
Cr2007) = Cy + Cp x Ng

Cabe ressaltar que as estimativas de custo sdo relativas ao ano de 2007, que € 0
ano referente aos parametros, assim o valor deve ser corrigido para o ano atual, isso é
feito através do indice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index)!?), o do ano de
2007 é de 525,02; o do ano mais recente encontrado é o de 2018 que ¢é de 568,82; a
correcdo do custo é dada ela seguinte equacéo:

CEPCl,y1g
C2018 = Ca007 X —CEPCIZOO
7

A tabela 3.8 compreende as estimativas de custos do vaso e dos pratos da torre
de destilacdo, enquanto a tabela 3.9 traz os valores estimados do custo total da torre e
custo corrigido, que sdo dados em dolares:

Tabela 3.8 - Estimativa dos custos individuais da torre de destilacdo

IncrementodaRR | RR m (kg) Cv007) (%) D (m) Cr2007) ($)
20% 0,9948 | 6095,594 57825,73 1,505 919,29
40% 1,1606 | 5789,781 55778,42 1,566 977,54
60% 1,3264 | 5768,599 55636,02 1,625 1035,58
100% 1,6580 | 6009,539 57251,22 1,737 1151,04
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Tabela 3.9 - Estimativa do custo corrigido da torre de destilacéo

Incregg‘to da RR Cvoor) (8) | Croo7y($) | Nr Cro07) ($) Cro1s) ($)
20% 0,9948 57825,73 919,29 24 79888,64 86553,38
40% 1,1606 55778,42 977,54 20 75329,31 81613,68
60% 1,3264 55636,02 1035,58 18 74276,41 80472,95
100% 1,6580 57251,22 1151,04 16 75667,83 81980,45

3.2 - Projeto de Vaso Pulméo

Tendo feito os calculos relativos a torre de destilacdo, parte-se para 0 vaso
pulméo do refluxo, que fica posicionado apds o condensador no topo da torre. O tempo
de retengdo (t) ¢ considerado como sendo de 10 minutos, segundo instrucdes a razao
L/D é de 5 e segundo a ficha de informagdo das correntes, a densidade molar da
corrente de destilado (pp) é 6,638 kmol.m™,

Com estes dados pode-se calcular os valores das dimensdes do vaso pulmao,
obtendo a vazdo de liquido que entra no vaso (Q), correspondente a corrente de vapor
que vai para o topo dividida pela densidade molar do destilado, o volume util do
(Volutil) vaso pode ser estimado pela multiplicacdo da vazédo de liquido pelo tempo de
retencdo, a partir deste ultimo é obtido o volume geométrico (Volgeom) do vaso em
relacdo ao nivel normal dentro do vaso (hn), que tem um valor tipico de 50%, ou seja
0,5. As equacdes a seguir explicitam essas relagdes:

0 = V
pDest
Vol = Qxt
Vols,;
VOlgeom — hutll
n

A tabela 3.10 reune os valores de vazdo de liquido e de volumes util e
geométrico para as diferentes razdes de refluxo:

Tabela 3.10 - Estimativa do volume do vaso pulméo

Incremento da RR RR Q (mh?1) | Volatil (m®) | Volgeom (m®)
20% 0,9948 22,538 3,756 7,513
40% 1,1606 24,412 4,069 8,137
60% 1,3264 26,285 4,381 8,762
100% 1,6580 30,032 5,005 10,011
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A préxima parte dos célculos é a estimativa do diametro minimo do vaso (Dmin)
e para estimar qual o didmetro real da torre faz-se um sobredimensionamento de 20%
sobre o diametro minimo (DS), ao mesmo tempo se calcula o didmetro minimo com um
acréscimo de 0,3 m (Do,3); o maior entre estes dois valores é escolhido como o didametro
real do vaso pulmao, isto é tomado como uma medida de seguranca para garantir o bom
funcionamento do equipamento. A equacdo a seguir define o céalculo feito para se
encontrar o didmetro minimo do vaso pulmé&o:

D 3|4 x VOlgeom
min = |'mx (L/D)
A tabela abaixo dispGe os valores estimados do didmetro minimo e real do vaso

pulmao em relacdo as raz6es de refluxo:

Tabela 3.11 - Estimativa do didmetro do vaso pulméo

Incremento da RR| RR | Volgeom (m®) | Dmin (m) Ds (m) Do (M)
20% 0,9948 7,513 1,241 1,490 1,541
40% 1,1606 8,137 1,275 1,530 1,575
60% 1,3264 8,762 1,307 1,568 1,607
100% 1,6580 10,011 1,366 1,639 1,666

Evidentemente os valores de diametro Do,3 foram maiores e portanto séo
considerados os valores de didmetro real da torre. Assim sendo, com o didmetro real do
vaso pulméo, pode-se calcular a espessura deste (evp) e consequentemente 0 Seu peso
(Whwp), estes valores podem ser calculados através das proximas equacades:

P, x (%)x 1000

= C.A.
P = S XE—06xPy

Wyp =246 xDx (L+08xD)x(e+X)

Nestas equagdes o parametro Pp corresponde a pressdo de desenho do vaso
pulmdo, segundo a ficha de informacGes de correntes a pressdo de operagdo do vaso é
de 1,0 bar, que corresponde a 1,01972 kg.cm™, dessa forma adicionando-se 1,8 kg.cm™
tem-se a pressdo de desenho do vaso, que seria de 2,81792 kg.cm?, entretanto a pressao
minima de desenho que ¢ considerada para operacdes deste tipo € 3,5 kg.cm™ e portanto
é a que foi utilizada nos célculos.

O parametro St nada mais € que a tensdo de cisalhamento do aco ao carbono para
temperaturas e pressdes moderadas, sendo 1055; E € a eficiéncia de solda de 85% ou
0,85; C.A. é a sobre-espessura do vaso contra corrosao, um fator de seguranca que para
operacOes em ambientes pouco corrosivos como este é de 3 mm; por fim X é um fator
de complexidade que assume o valor de 2 para operagdes com vasos pulmaes.
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Foram feitos calculos com base nessas equacdes e os valores estdo dispostos na
tabela 3.12:

Tabela 3.12 - Valores da espessura e peso do vaso pulméo

Incremento da RR RR eve (Mm) Wyp (kg)
20% 0,9948 6,02 2717,107
40% 1,1606 6,08 2859,608
60% 1,3264 6,14 2999,213
100% 1,6580 6,26 3270,852

E possivel estimar o custo do vaso a partir do seu peso, de acordo com a seguinte
equacéo:

Cvp(2006) = —2500 + 200 x W;,p*°

Entretanto, deve se levar em consideracdo que este valor de custo é para 0 ano
de 2006, e deve ser atualizado tal qual o custo da torre foi, atraves do indice CEPCI, tal
indice para o ano de 2006 foi de 499,65, enquanto o indice do ano mais recente é o de
2018 sendo 568,82[%, como visto. Logo, a atualizacio do preco se da pela relacio a
seguir:

CEPCl,41g
C2018 = C2006 X leooe

Desta forma, a tabela 3.13 contém as estimativas de custo do vaso pulmdo bem
como o valor atualizado ao ano de 2018:

Tabela 3.13 - Estimativa do custo do vaso pulméo

Incremento da

RR RR Wi (kg) Cvr006) ($) Cvpo1g) ($)
20% 0,9948 2717,107 20487,62 23326,20
40% 1,1606 2859,608 21203,58 24141,35
60% 1,3264 2999,213 21891,27 24924,32
100% 1,6580 3270,852 23193,69 26407,20

3.3 - Projeto dos Trocadores de Calor

Com o projeto do vaso pulmao pronto o préximo passo €é realizar o projeto dos
trocadores de calor que irdo fornecer calor ao refervedor na base da coluna e ao
condensador acima dela.

Comecando pelo trocador de calor referente ao condensador da torre de
destilagdo deve-se conhecer os valores do calor latente de topo (QL,Topo) e da
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temperatura de corrente de destilado (Tp), ambas estdo na ficha fornecida de
informac@es das correntes, sendo respectivamente 7602 kcal.kmol™ e 79,66 °C.

Com estes dados pode-se calcular o calor trocado no topo da coluna (QTopo)
pelo produto da vazdo da corrente de liquido no topo que é equivalente a vazdo molar de
vapor na coluna com o calor latente do topo da torre, portanto:

QTopo =Vx QL,Topo

Outros parametros importantes para o célculo das dimensdes do trocador sdo a
temperatura de entrada (Trete) € Saida (Trets) do refrigerante (dgua) cujos valores sdo
dados como 28 °C e 45°C, respectivamente; também é necessario o coeficiente global
de troca térmica (UTopo), para o qual foi considerado o valor de 500 W.m2.°C?, que
convertido para as unidades empregadas assume o valor de 492,925 kcal.h"t.m2.°C™,

A partir desses valores é calculada a diferenca média logaritmica das
temperaturas (ATmL) no condensador, com isso e o calor trocado no condensador é
possivel estimar a area de troca térmica do condensador, conforme as proximas
equacoes:

(Tp — Trese) — (Tp — Treys)

In (TD - TRefE)
Tp — Trefs

ATML =

QTopo
UTopo X ATML

ATopo -

A tabela 3.14 possui os valores da estimativa da area de troca térmica do
condensador, bem como os parametros de calor trocado no mesmo e varia¢do da media
logaritmica da temperatura:

Tabela 3.14 - Estimativa da area de troca térmica do condensador

Incremento da RR RR QTopo (kcal.h™) | ATmL (°C) | ATopo (m?)
20% 0,9948 1137335,220 42,60 62,105
40% 1,1606 1231866,090 42,60 67,267
60% 1,3264 1326396,960 42,60 72,429
100% 1,6580 1515458,700 42,60 82,753

Com a area de troca térmica do condensador € feito 0 mesmo procedimento para
calcular a area de troca térmica do refervedor no fundo da torre de destilacdo; na ficha
de informacdes das correntes é encontrado o valor do calor latente de fundo (QL,Fundo)
e da temperatura do residuo (Tr), sendo respectivamente 7847 kcal.kmol-1 e 150,6 °C.

Logo, o primeiro dado a ser calculado é o calor trocado no refervedor no fundo
da torre (QFundo), ela é dada pelo produto da vazdo da corrente liquida que chega ao
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refervedor, que é dado ela soma da vaz&o molar da fase liquida na torre com a vaz&o
molar da fase liquida da alimentagdo, com o calor latente do fundo, como demostrado
pela proxima equacao:

QFundo = L +A)x QL,Fundo

Para o célculo da &rea de troca térmica do refervedor devem ser obtidos os
valores da temperatura de vapor de baixa pressdo (Tv) e do coeficiente global de troca
térmica de fundo do refervedor (UFundo), o primeiro valor é dado como 230 °C, ja o
coeficiente global é fornecido como 750 W.m2.°C™, cuja valor convertido para as
unidades utilizadas é de 644,888 kcal.h-1.m-2.°.

De forma semelhante a que foi feita para o condensador é calculada variacdo da
temperatura no refervedor, porém como as temperaturas sao constantes a diferenca entre
elas ndo é feita com uma média logaritmica, mas sim com uma simples; o célculo da
area de troca térmica, porém, é mais parecido com o do refervedor, tal qual pode ser
visto nas equacdes 37 e 38:

AT = TV_TR

A _ QFundo
fundo UFundo x AT

Os valores da estimativa da area de troca térmica, assim como a variacdo de
temperatura e o calor trocado no refervedor estao dispostos na tabela 3.15:

Tabela 3.15 - Estimativa da area de troca térmica do refervedor

Incremento da RR RR QFundo (kcal.h-1) AT (°C) AFundo (M2)
20% 0,9948 1370164,670 79,40 26,759
40% 1,1606 1467742,115 79,40 28,665
60% 1,3264 1565319,560 79,40 30,570
100% 1,6580 1760474,450 79,40 34,382

Tendo as estimativas de area de troca térmica do condensador e do refervedor
pode-se calcular os custos desses equipamentos, para isso obtém-se 0s parametros para
o célculo do custo (tabela 6.6, Chemical Engineering Design[!l) considerando um
trocador de calor do tipo casco-tubo para ambos, estes parametros estdo presentes na
tabela 3.16:

Tabela 3.16 - Parametros para o calculo do custo do condensador e refervedor

Parametro a b n
Condensador 24000,00 46,00 1,20
Refervedor 24000,00 46,00 1,20
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O célculo do custo do condensador (Cc) e refervedor (Cr) sdo realizados
levando em consideracgdo a area de troca térmica e os pardmetros descritos na tabela 16,
segundo as equacoes:

Cczo07) = a+bx ATqp,
Crz007) = a+bx Afunao

Tendo em vista que tais valores séo referentes ao ano de 2007, eles devem ser
atualizados utilizando o indice CEPCI do ano mais recente, neste caso 2018, em relacéo
ao do ano de 2007, os indices CEPCI destes anos ja foram descritos anteriormente.

As tabelas a seguir contém os valores estimados do custo do condensador e
refervedor datorre, além dos valores atualizados ao ano de 2018:

Tabela 3.17 - Estimativa do custo do condensado

Increrggnto da RR ATopo (m2) Cc(2007) ($) Cc(2018) ($)
20% 0,9948 62,105 30523,92 34753,04
40% 1,1606 67,267 31179,91 35499,91
60% 1,3264 72,429 31846,05 36258,34
100% 1,6580 82,753 33206,52 37807,31

Tabela 3.18 - Estimativa do custo do refervedor

Incremento da RR RR AFundo (M2) CR(2007) (3$) CR(2018) (3)
20% 0,9948 26,759 26375,31 30029,63
40% 1,1606 28,665 26579,72 30262,36
60% 1,3264 30,570 26786,87 30498,21
100% 1,6580 34,382 27208,84 30978,65

3.4 - Projeto da Bomba de Refluxo

O ultimo equipamento a ser projetado é a bomba de refluxo da torre, o primeiro
parametro a ser determinado é a vazao volumétrica do refluxo (QRefl), para tanto é feita
a razdo da vazdo molar do destilado, equivalente a corrente de liquido na torre, pela
densidade molar deste (pp), ja dada antes como 6,638 kmol.m=. Logo:

L

Q =
Refl oo

Os outros dados a serem calculados sdo a altura de admissdo (HAdm),
correspondente & altura de elevacéo do vaso pulmdo, com 3 m de elevacdo, mais a altura
do nivel do liquido no vaso pulmdo, o nivel normal no vaso é de 50%, e como se trata
de um vaso horizontal essa altura corresponde a metade de seu diametro (Dve), € altura
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de impulsdo (Himp) que é dada pela altura da bomba, que corresponde a altura da torre
(Ht), acrescida dos 3 m de elevagdo do vaso pulmédo. A seguir estdo as equacdes
relativas a tais célculos:

D
HAdm=3m + %

Hlmp = HT + 3m
A tabela 3.19 possui 0s valores desses parametros:

Tabela 3.19 - Vazéo de refluxo e altura de admisséo e impulso

Incremento da RR RR QRefl (M3.h-1) HAdm (m) Himp (m)
20% 0,9948 11,240 3,771 18,893
40% 1,1606 13,113 3,787 17,020
60% 1,3264 14,986 3,803 16,071
100% 1,6580 18,733 3,833 15,105

Com base nas alturas hidraulicas de admisséo e impulsdo pode ser calculada a
pressdo manomeétrica na admissao (PMan,Adm) e na impulsdo (PMan,Iimp), multiplicando
a altura hidraulica pela aceleracdo da gravidade e pela densidade em massa do destilado
(pp), que segundo a ficha de informacdes das correntes é de 616,7 kg.m?3, porém na
pressdo de impulsdo deve ser considerada também a perda de pressdo por conta do
condensador, que é de 0,35 kg.cm™, de forma que a pressdo manométrica do topo onde
sai 0 refluxo é esta, deve-se adicionar também a perda de pressdo causada pela pela
valvula de controle do refluxo que é de 0,1 kg.cm™.

Com os valores das pressdes manometricas pode-se calcular a diferenca de
pressao manométrica (AP), esse valor ¢ dado pela diferenca entre a pressao
manométrica de impulso e a de admissdo. Cujas equacgdes se seguem:

PMan,Adm = Hygm X ppx g

Pyanimp = Himp x pp x g + (0,354 0,1)kg.cm™>

AP = PMan,Imp - PMan,Adm

Desse jeito foram calculadas as pressdes manométricas e suas diferencas e elas
estdo reunidas na tabela a seguir:
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Tabela 3.20 - Press6es manomeétricas e diferenca de pressao

Incremento da RR RR PMan,Adm (Pa) PMan,Imp (Pa) AP (Pa)
20% 0,9948 22812,103 158431,785 135619,683
40% 1,1606 22913,384 147097,809 124184,425
60% 1,3264 23009,608 141358,508 118348,900
100% 1,6580 23189,132 135510,668 112321,536

Uma vez que se tenha a vazdo volumétrica da bomba e a diferenca de pressdo
manomeétrica necessaria pode-se calcular a poténcia Gtil da bomba (PotUtil) pelo produto
desses dois valores, a poténcia absorvida (PotAbs) é dada em funcdo da eficiéncia
hidraulica da bomba que é considerada como sendo 45%, e também a poténcia elétrica
(PotElet) pode ser calculada pela razdo da potencia absorvida pela eficiéncia elétrica que
é dada como 90%. Conforme as equagdes abaixo:

Potyy = Qgesr X AP

Pot't'l
POtAbS = 041151
Pot b
POtElet = 0; -

A tabela 3.21 tem os resultados obtidos para a estimativa das poténcias da
bomba:

Tabela 3.21 - Estimativas de poténcia da bomba de refluxo

Incremento da RR RR Potutil (W) PotAbs (W) PotElet (W)
20% 0,9948 423,43 940,95 1045,50
40% 1,1606 452,35 1005,21 1116,90
60% 1,3264 492,67 1094,83 1216,48
100% 1,6580 584,48 1298,84 1443,16

Logo, tendo a vazdo volumétrica da bomba e a potencia elétrica requerida pela
mesma ¢é feita a estimativa do custo desse equipamento, para isso devem ser conhecidos
0s parametros para o célculo de custo, como a bomba é formada por duas partes
principais o casco e o motor, dessa forma, de acordo com a tabela 6.6 do Chemical
Engineering Design!!l, os parametros de céalculo sdo:

Tabela 3.22 - Parametros do calculo de custo da bomba de refluxo

Parametro a b n
Casco Bomba Centrifuga 6900.00 206,00 0,90
de Estagio Unico
Motor -950,00 1770,00 0,60
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As equacbes para o célculo de custo dos equipamentos sdo apresentadas em
seguida, lembrando que o custo final da bomba (Cg) é dado pela soma do custo do casco
da bomba (Ccg) com o custo do motor da bomba (Cwmg), € que a vazdo volumétrica da
bomba deve ser em L.s?, enquanto a poténcia da bomba deve ser em kW.

Ccp2007) = A+ b x QRefln
Cup2007) = @+ bx Potge:"
Cr(2007) = CcB(2007) T Cup(2007)

Novamente € ressaltado que tais valores sdo relativos ao ano de 2007 e devem
ser atualizados para 0 ano mais recente através do indice CEPCI, tal como feito
anteriormente.

A tabela 3.23 retine os custos estimados das duas partes da bomba, enquanto a
tabela 3.24 traz o custo final do equipamento e o custo atualizado:

Tabela 3.23 - Estimativa dos custos das partes das bombas

Incremento da RR RR QRefl (L.s?) | Ccapoory ($) | PotElet (KW) |  Cmsoor) ($)
20% 0,9948 3,122 7473,96 1,046 867,89
40% 1,1606 3,643 7559,37 1,117 941,40
60% 1,3264 4,163 7643,57 1,216 1040,84
100%0 1,6580 5,204 7808,96 1,443 1255,78

Tabela 3.24 - Estimativa do custo final da bomba de refluxo
Incremento da RR RR Cg(007) ($) Cg(o018) ($)
20% 0,9948 8341,85 9037,77
40% 1,1606 8500,77 9209,95
60% 1,3264 8684,41 9408,91
100%0 1,6580 9064,73 9820,96

3.5 - Anélise Econémica
Custo de Equipamentos

Ao longo do projeto foram calculados os custos individuais de cada equipamento
necessario para a unidade de destilacdo, sendo assim para calcular o custo do
investimento necessario para colocar uma planta como essas em funcionamento deve-se
calcular o custo total dos equipamentos (Cg), dado pela soma de todos os custos
anteriores:
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Crzo18) = Cr2018) t Cvp2018) T Ce(z018) + Cr(2018) + Cr(2018)

O valor estimado do investimento (Y) é dado pelo produto do custo atualizado
dos equipamentos pelo fator de Wang (fw), que é 4,74, sendo assim tem-se:

Y = Cgo18) X fw

A seguinte tabela apresenta o custo de investimento sobre 0s equipamentos da
unidade de destilagéo:

Tabela 3.25 - Estimativa do investimento para a unidade de destilacéo

Incremento da RR RR Ce018) ($) Y (%)
20% 0,9948 183700,01 870738,06
40% 1,1606 180727,26 856647,20
60% 1,3264 181562,74 860607,40
100% 1,6580 186994,57 886354,26

Custos de Operacao

Considerando que a planta fiqgue em funcionamento durante 15 anos, devem ser
calculados os gastos de insumos que havera ao longo deste tempo, um dos gastos que se
tera € com o fluido refrigerante (Ca), neste caso trata-se da adgua e, portanto tem de ser
calculado o custo de sua utilizacao.

Para realizar este calculo devem ser conhecidos o calor trocado no condensador
(QTopo), cujos valores estdo na tabela 14, também devem ser conhecidas as
temperaturas de entrada (Trete) € saida (Trers) da &gua de refrigeracdo, que sao
respectivamente 28 °C e 45 °C, além da capacidade calorifica (Cpa) da agua que € de 1
kcal.kg™.°C?, sob pressdo constante, por ultimo é necessario o valor da densidade da
4gua (pa), cujo valor é 1g.cm™ ou 1000kg.m™, e o custo por m® da agua de refrigeracéo
(fa), esse valor é estimado em 0,1 $.m=. O célculo se d4 como demostrado na equagéo
abaixo:

QTopo >
C h = < ve f
Alhora) Cpa ve (TRefS - TRefE) X Pa ¢

Deve se ter em mente que esse calculo fornecera os custos de operacéao por hora,
devendo ser convertidos para o tempo de 15 anos de operacdo, fornecendo o custo para
o0 tempo de operacdo da bomba (Ca(15 anos)).

Na tabela a seguir estdo os custos da agua de refrigeracdo por hora e para o
tempo de 15 anos:
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Tabela 3.26 - Estimativa de custos da agua da refrigeracéo

Incremento da RR RR CA(hora) (3$) CA(15 anos) ($)
20% 0,9948 6,69 879695,34
40% 1,1606 7,25 952812,19
60% 1,3264 7,80 1025929,04
100% 1,6580 8,91 1172162,73

Outro custo de utilidade que se deve calcular é o custo da utilidade quente do
refervedor, ou seja, o custo do fluido de aquecimento, que é o vapor de baixa presséo,
para se definir seu custo (Cv) é necessario conhecer o calor trocado no refervedor do
fundo da torre (QFundo), disponivel na tabela 15, o custo por t de vapor de baixa
pressdo utilizado (fv), definido como 10$.t%, além do calor latente do vapor (QL,Vap) na
temperatura de operagdo (230 °C), definido pela equacédo de Regnault em kcal.t™:

QLyap = 606,5 — (0,695 x T)
QLyap = 606,5 — (0,695 x 230)
QLvap = 446,65 kcal. kg™
QLvap = 446650 kcal. t™*

Logo, a equacdo seguinte define o custo do vapor de baixa pressdo de
aquecimento no refervedor, entretanto deve-se atentar novamente que o valor esta por
hora e deve ser convertido para o periodo de 15 anos (Cv(15 anos)):

Qruna
CV(hora) = < e X fy

QL,Vap

A tabela 3.27 comtempla os valores dos custos estimados do vapor de baixa
pressdo de aquecimento por hora e para 15 anos:

Tabela 3.27 - Estimativa de custos do vapor de aquecimento

Incremento da RR RR CV(hora) (3$) CV(15 anos) ($)
20% 0,9948 30,68 4033649,44
40% 1,1606 32,86 4320909,23
60% 1,3264 35,05 4608169,01
100% 1,6580 39,42 5182688,58

O ultimo custo dos gastos de operacdo que deve ser calculado € o do consumo
elétrico da bomba de refluxo, sendo assim conhecendo os valores da poténcia elétrica
requerida pela bomba (PotElet), contidos na tabela 21, e o custo do eletricidade (fe) que
é de 0,25 $.kWh ¢ calculado o custo do consumo elétrico, que é um custo por hora e

37




deve ser convertido para os 15 anos de operacdo (Cg(15 anos)). A equacdo que define
este custo € dada abaixo:

CE(hora) = Potge X [,

Os valores da estimativa de custo do consumo elétrico da planta estdo reunidos
na tabela a seguir:

Tabela 3.28 - Estimativa do custo do consumo elétrico

Incremento da RR RR CE(hora) (3) CE(15 anos) ($)
20% 0,9948 0,26 34368,27
40% 1,1606 0,28 36715,46
60% 1,3264 0,30 39988,76
100% 1,6580 0,36 47440,23

Desta forma com cada custo de operacédo calculado, pode-se determinar o custo
de operacdo total (Cop(15 anos)) para o periodo de 15 anos somando-se 0s trés custos de
operacéo, de tal modo:

COP(15 anos) = CA(15 anos) + CV(15 anos) + CE(15 anos)

Desse jeito, a tabela 3.29 apresenta os valores dos custos de operacédo e do custo
total de operacéo:

Tabela 3.29 - Estimativa do custo de operagdo da planta em 15 anos

In(ar:rlgf?nto RR CA(15anos) ($) | Cv(15 anos) ($) CE(15 anos) ($) COP(15 anos) (3)
20% 0,9948 879695,34 4033649,44 34368,27 4947713,06
40% 1,1606 952812,19 4320909,23 36715,46 5310436,87
60% 1,3264 1025929,04 4608169,01 39988,76 5674086,81
100% 1,6580 1172162,73 5182688,58 47440,23 6402291,54

Custos Totais

Tendo realizado a analise econbmica dos custos de equipamento e o célculo do
investimento necessario, assim como 0s custos de operacdo da planta durante 15 anos,
pode-se estimar os custos totais para tal unidade, o custo total sera dado pela soma do
investimento (Y) com o custo de operacao (Cor(15 anos)), como descrito abaixo:

Custos Totais =Y + Cop(15 anos)

A tabela 3.30 representa os valores dos custos totais da planta de acordo com
cada taxa de refluxo escolhida:
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Tabela 3.30 - Custos totais da planta em relacdo a raz&o de refluxo

Incremento da RR RR Y (%) COP(15 anos) (3) Custos Totais ($)
20% 0,9948 870738,06 4947713,06 5818451,12
40% 1,1606 856647,20 5310436,87 6167084,07
60% 1,3264 860607,40 5674086,81 6534694,21
100% 1,6580 886354,26 6402291,54 7288645,80

A partir dos dados dessa tabela foi plotado o grafico de progressdo dos custos
em funcdo do incremento da vazdo, no qual os dados em azul representam o
investimento em equipamentos, os de cor vermelha representam os custos de operacao,
e por ultimo os dados de verde representam 0s custos totais, tal grafico pode ser visto

logo a seguir:

8.00
7.00
@ 6.00
4
0 5.00
<
S 4.00
o
e 3.00
3
o 2.00
1.00
0.00

Progressao dos Custos

P

____a—

=

=—nrl——uuu">

0%

20%

40% 60%
Incrementoda RR

80% 100%

120%

Figura 3.4 - Progressdo dos Custos em funcdo da Razéo de Refluxo

Pode-se ver atraves da tabela e deste grafico que a razdo de refluxo mais viavel
para o projeto € de 20%, embora ela ndo represente 0s menores custos em relagdo ao
custo dos equipamentos, € a que apresenta 0s menores custos de operacao entre as taxas

de refluxo.

Ao avaliar o gréafico percebe-se também que os custos de operacdo influenciam
muito mais nos custos totais que a o investimento em equipamentos, e também que 0s
custos de operacdo sdo muito mais influenciados pela razdo de refluxo, de forma que
seus valores variam bem mais.

Portanto a razdo de refluxo desse projeto é de 20% a mais do que o refluxo
minimo calculado no inicio pelo método aproximado, assim como todos 0s parametros
relacionados a essa taxa e aos equipamentos, como 0s 24 pratos da torre de destilagao.

39




Nas unidades a seguir se encontram as fichas de especificagdo do processo,
preenchidas a partir dos dados calculados neste capitulo, elas sdo importantes pois
fornecem as informacbes dos pardmetros de projeto da planta de destilagcdo, aléem de

serem documentos que facilitam o acesso aos dados de cada equipamento e corrente.

3.6 - Fichas de Especificacdo das Correntes de Processo

CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 1
Descrigao Alimento
Pressdo 0,49635 Kg/cm? g
Temperatura 101,4 °C
Vazdo massica 9810,00 Kg/h
Vazdo molar 100,00 Kmol/h
Entalpia total -0,004842 Gkcal/h
Fragao de sélidos 0
Fragao de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LiIQUIDA
Vazdo volumetr|c~a @PeT 16,20 m3/h
de operagao
Peso molecular 98,10 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m3
Viscosidade 0,1909 cP
Condutividade térmica 0,09886 W/m-°C
Calor especifico 2,558 kJ/kg-°C
Tens3o superficial 11,97 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumetrlc? @PeT 0 m3/h
de operagao
Peso molecular 92,30 Kg/kmol
Densidade 4,708 Kg/m3
Viscosidade 0,00727 cP
Condutividade térmica 0,01864 W/m-°C
Calor especifico 2,026 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade -
COMPOSICAO
Componente Fragdao molar Fragdo massica
n-Hexano 0,40 0,3514
n-Hepntano 0,35 0,3575
n-Octano 0,25 0,2911
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente

2
Descrigao Destilado
Pressdo 0 Kg/cm? g
Temperatura 79,66 °C
Vazdo massica 6967,00 Kg/h
Vazdo molar 75,00 Kmol/h
Entalpia total -0,003569 Gkcal/h
Fragdo de solidos 0
Fracao de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LiQUIDA
Vazdo volumetr|c~a @PeT 11,30 m3/h
de operagao
Peso molecular 92,90 Kg/kmol
Densidade 616,7 Kg/m3
Viscosidade 0,2083 cP
Condutividade térmica 0,1025 W/m-°C
Calor especifico 2,451 kJ/kg-°C
Tensao superficial 13,33 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumetrlcﬂa @PeT 0 m3/h
de operagao
Peso molecular 89,95 Kg/kmol
Densidade 3,198 Kg/m3
Viscosidade 0,00686 cP
Condutividade térmica 0,0169 W/m-°C
Calor especifico 1,921 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade -
COMPOSICAO
Componente Fragdao molar Fragdo madssica
n-Hexano 0,534 0,4954
n-Hepntano 0,453 0,4886
n-Octano 0,013 0,0160
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 3
Descricao Residuo
Pressdo 1,01972 Kg/cm? g
Temperatura 150,6 °C
Vazdo massica 2841,67 Kg/h
Vazdo molar 25,00 Kmol/h
Entalpia total -0,001275 Gkcal/h
Fragao de solidos 0
Fracao de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumetr|c~a @PeT 14,59 m3/h
de operagao
Peso molecular 113,7 Kg/kmol
Densidade 584,3 Kg/m3
Viscosidade 0,1613 cP
Condutividade térmica 0,09338 W/m-°C
Calor especifico 2,789 kJ/kg-°C
Tensao superficial 9,797 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumetr|c~a @PeT 0 m3/h
de operagao
Peso molecular 113,2 Kg/kmol
Densidade 6,982 Kg/m3
Viscosidade 0,00743 cP
Condutividade térmica 0,02119 W/m-°C
Calor especifico 2,259 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade -
COMPOSICAO
Componente Fragdao molar Fragdo madssica
n-Hexano 0,00 0,00
n-Hepntano 0,04 0,0353
n-Octano 0,96 0,9647
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 4
Descrigao Refluxo
Pressdo 0 Kg/cm? g
Temperatura 79,66 °C
Vazdo massica 6930,77 Kg/h
Vazdo molar 74,61 Kmol/h
Entalpia total -0,003569 Gkcal/h
Fragao de solidos 0
Fracao de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumetr|c~a @PeT 11,241 m3/h
de operagao
Peso molecular 92,90 Kg/kmol
Densidade 616,7 Kg/m3
Viscosidade 0,2083 cP
Condutividade térmica 0,1025 W/m-°C
Calor especifico 2,451 kJ/kg-°C
Tensao superficial 13,33 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumetr|c~a @PeT 0 m3/h
de operagao
Peso molecular 89,95 Kg/kmol
Densidade 3,198 Kg/m3
Viscosidade 0,00686 cP
Condutividade térmica 0,0169 W/m-°C
Calor especifico 1,921 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fragdao molar Fragdo madssica
n-Hexano 0,534 0,4954
n-Hepntano 0,453 0,4886
n-Octano 0,013 0,0160
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3.7 - Ficha de Especificacédo dos Pratos

ESPECIFICACOES PRATOS

Numero do equipamento

C1

Descrigao

Torre

de Destilagdo

Numero de segdes da coluna

2

SECAO 1 DA

COLUNA

Identificagdo

Zona

de Retificagdo

De prato/A prato 1 12
Pressao 0,35 0,46 Ke/cm?
Perda de pressao 0,11 8 &
Temperatura 79,66 101,4 °C
Vazdo massica de vapor/fase organica 13458,587 13811,056 Ke/h
Vazdo massica de liquido/fase aquosa 6931,604 17127,224 g
Vazao volumétrica de vapor/iase organica@PeT 4208,439 2933529
de operagao m/h
Vazao volumétrica de Ilquldo{fase aquosa@PeT 11,240 28,286
de operagao
Densidade da fase vapor/fafe organica @ Pe Tde 3,198 4,708
operacao Kg/m?
Densidade da fase Ilqmda/ff\se aquosa @ PeTde 616,7 6055
operacao
Viscosidade da fase vapor/fzise organica@ PeT 0,00686 0,00727
de operagao p
Viscosidade da fase Ilqmda/fase aquosa@PeT 0,2083 0,1909
de operagao
Diametro 1505,03 mm
Numero de pratos 12
Espacamento entre pratos 460,00 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) De valvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...) -
SECAO 2 DA COLUNA
Identificagdo Zona de Esgotamento
De prato/A prato 13 24
Pressao 0,47 0,59 Kg/cm?
Perda de pressao 0,12 & g
Temperatura 101,4 150,6 °C
Vazdo massica de vapor/fase orgénica 13811,056 16940,918 Ke/h
Vazdo massica de liquido/fase aquosa 17127,224 19849,148 &
Vazdo volumétrica de vapor/\:ase organica@PeT 2933529 242637
de operagao m/h
Vazdo volumétrica de I|qu|do!fase aquosa@PeT 28,286 33,971
de operagao
Densidade da fase vapor/fafe organica @ P e Tde 4,708 6,982
operacao Kg/m?
Densidade da fase Ilqmda/ff\se aquosa @ PeTde 605,5 5843
operacao
Viscosidade da fase vapor/fise organica@ PeT 0,00727 0,00743
de operacao P
Viscosidade da fase I|qu|da/fase aquosa@PeT 0,1909 0,1613
de operagao
Diametro 1505,03 mm
Numero de pratos 12
Espacamento entre pratos 460,00 mm
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Tipo de pratos (valvulas, perfurados) De valvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...) -
SECAO 3 DA COLUNA
Identificagdo
De prato/A prato -
Pressao -
Perda de pressao - Kg/em? g
Temperatura - °C
Vazdo massica de vapor/fase organica - Kg/h
Vazdo massica de liquido/fase aquosa -
Vazdo volumétrica de vapor/fase organica@PeT
de operagao i 3
Vazdo volumétrica de liquido/fase aquosa @ Pe T m?/h
de operagao i
Densidade da fase vapor/fase orginica @ P e T de i
operagao Kg/m?
Densidade da fase liquida/fase aquosa @ P e T de
operagao i
Viscosidade da fase vapor/fase orgdnica@ Pe T
de operagao i P

Viscosidade da fase liquida/fase aquosa @ Pe T
de operagao

Diametro

Numero de pratos

Espacamento entre pratos

Tipo de pratos (valvulas, perfurados)

Altura de recheio

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...)
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3.8 - Ficha de Especificacédo da Torre de Destilacdo

ESPECIFICAGOES VASOS/TORRES/REATORES

Numero do equipamento

C1

Descrigao

Torre de Destilagdo

Pressao no topo 0,35
Pressdo no fundo 0,59 Kg/cm? g
Pressao de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 150,6 °C
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 3043,41
Nivel maximo de liquido (80%) -
Nivel maximo de liquido (20%) 608,68 mm
Altura 15893,41
Diametro 1505,03
Material Ago Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de operagao no 3,242 Kg/m?
prato chave
Densidade da fase pesada @P e T de operagao no 616,1 Kg/m?
prato chave

CONEXOES
Sigla Numero Diametro Servico
A 1 - Saida de vaporizado destilado no topo
B 2 - Retorno de refluxo
C 3 - Entrada de alimentagdo
D 4 - Entrada de vapor do refervedor
E 5 - Saida de residuo liquido no fundo
F 6 8” Ventilagdo
G 7 4" Drenagem
H 8 4" Purga com vapor
,JeK 9 - Medidor de Temperatura
L 10 - Medidor de Nivel
M 11 24" Bocal de inspecdo

ESQUEMA DO RECIPIENTE
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3043 mm

910 mm

12

460 mm

910 mm

23

13

910 mm

24

15893 mm
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3.9 - Ficha de Especificacéo do Vaso Pulméao

ESPECIFICAGOES VASOS/TORRES/REATORES

Numero do equipamento

C2

Descrigdo

Vaso Pulmao

Pressao no topo 0
Pressdo no fundo 0,0475 Kg/cm? g
Pressao de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 79,66 °C
Temperatura de projeto 99,66
Nivel normal de liquido 770,70
Nivel maximo de liquido (80%) 1233,13
Nivel maximo de liquido (20%) 308,28 mm
Altura (Comprimento) 7707,03
Diametro 1541,41
Material Ago Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade tja fase leve @P e Tde 3242 Kg/m?
operagao no prato chave
Densidade d:i fase pesada @P e T de 616,1 Kg/m?
operagao no prato chave
CONEXOES
Sigla Numero Diametro Servico
A 1 - Entrada de liquido pelo topo
B 2 - Saida de liquido pelo fundo
C,D 3 - Medidor de nivel
E 4 Definida pela eng. de detalhe Valvula de seguranga
F 5 4" Drenagem
G 6 4" Purga com vapor
H 7 8” Entrada de ventilagdo
| 8 24" Bocal de inspecdo
ESQUEMA DO RECIPIENTE
e FTo7, 03 mm .
1 |
| 1
| R | . |
T T T I
' Nivel Méximo (80%) | !
c H
Nivel Normal {50%) L 15414 mm
D Nivel Minimo (20%) 70,7 mm G

L.

3000

i
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Capitulo 4 — Projeto de Sistema de Troca de Calor

Como dito anteriormente o sistema de troca de calor teria um projeto especifico
que se encontra nesse capitulo, os trocadores de calor sdo equipamentos vitais para as
operagOes das industrias quimicas, representando uma parte que deve ser muito bem
avaliada e projetada para garantir o sucesso da operacgdo, trocadores de calor mal
projetados podem resultar em gastos desnecessarios, perda de eficiéncia e até mesmo
acidentes.

Logo buscou-se projetar um refervedor para o fundo da torre de destilacéo, esse
equipamento é responsavel por aquecer uma fracdo da corrente de saida do fundo da
torre e reinserindo-a na torre, de forma a garantir o produto de fundo esteja concentrado
com os componentes mais pesados e que 0s componentes mais leves sejam destilados e
ascendam na coluna até o topo.

Os demais trocadores da torre ndo tiveram o projeto especificado, porem fazem
parte do processo e neles sdo integradas correntes do préprio processo com diferentes
temperaturas, havendo assim a integracdo energética, isso podera ser visto no capitulo
dos diagramas de processo.

4.1 - Projeto do Refervedor de Fundo da Torre de Destilacdo

Para este projeto foi considerado que o projeto da torre de destilacdo obteve um
como parametros um numero de pratos de 16, com uma taxa de refluxo de 1,07, uma
simulacdo realizada no software Aspen HYSYS indicou um necessidade de
transferéncia de calor de 796 Mcal/h. A figura a seguir representa o esquema da torre de
destilacdo simulada:

To
Condenser

Boilup -
—n0) a
To | Reboiler
Rel

Figura 4.1 — Esquema da torre de destilacdo na simulagao

Considerando que o fluido de aquecimento se trata de um vapor de baixa pressao
na temperatura de condensacgédo (Tc) a 180 °C e pressdo de 10 bar, deve-se calcular o
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calor latente de vaporizacao do fluido e depois a vazdo massica dos fluidos envolvidos.
Para isso sdo necessarios os dados da simulag&o, dispostos nas figuras a seguir:

Figura 4.2 — Dados da simulacdo da corrente “To reboiler”

Stream Mame Boilup Vapour Phase
Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Temperature [C] 150.6 150.6
Pressure [bar] 2.000 2.000
Malar Flow [kgrole/h] 99,938 93,958
Mass Flow [kg/h] 1.132e+004 1.132e+004
5td Ideal Liq Vel Flow [m3/h] 16.08 16.08
Malar Enthalpy [kcal/kgmale] -4.2082+004 -4.3082+004
Melar Entropy [k)/kgmole-C) 220.5 220.5
Heat Flow [kcal/h] -4.307e+006 -4.307=2+006
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 16.02 16.02
Fluid Package Basis-1

Utility Type

Figura 4.3 - Dados da simulagdo da corrente “Boilup”

Stream Name To Reboiler Vapour Phase Liquid Phase
Vapour / Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
Temperature [C] 148.6 148.6 148.6
Pressure [bar] 1.950 1.950 1.950
Maolar Flow [kgmeolefh] 125.0 0.0000 125.0
Mass Flow [kg./h] 1.417e+004 0.0000 1.4172+004
Std Ideal Lig Vel Flow [m3/h] 20,11 0.0000 20,11
Maolar Enthalpy [kcal/kgmole] -5.103e+004 -4.307e+004 -5.103e+004
Maolar Entropy [k)/kgmale-C] 141.8 222.2 141.8
Heat Flow [kecal/h] -6.380e+006 0.0000 -6.380e+006
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 20,04 0.0000 20.04
Fluid Package Basiz-1

Utility Type

Tendo tais dados é possivel calcular o calor latente de vaporizacdo Lv na
temperatura de condensacdo, através da equacdo de Regnault a seguir:

Ly, = 606,5 — 0,695 x T,

Ly =606,5— 0,695 x 180 °C = 481,4 kcal/kg

Logo basta calcular a razio entre a taxa de calor trocado Q e o calor latente de

vaporizacdo para se conhecer a vazdo massica do vapor de aquecimento de baixa
presséo:

. Q _ 796000 kcal/h
M= 1, T 4814 kcal/kg

= 1653,51 kg/h
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Outra parte importante para o dimensionamento do trocador de calor é conhecer
o coeficiente global de troca de calor, considerando um valor medio ele pode ser
calculado a partir dos coeficientes individuais de troca de calor de cada fluido, sendo
eles ho e hr, para o fluido quente e frio, respectivamente; também devem ser conhecidos
os valores dos coeficientes de deposicdo de cada fluido, que sdo rq € rr, 0 Ultimo fator
do célculo é a razéo entre a espessura do trocador pela condutividade térmica do mesmo
(e/k), entretanto como a espessura costuma ser pequena e a condutividade térmica é
elevada essa expressédo tende a 0, sendo portanto desprezada na maioria dos casos.

A equacdo que fornece o coeficiente global de troca térmica é apresentada
abaixo:
1 1 1 + b4 e
U hy hg °© k
Os valores para os coeficientes foram nas tabelas das figuras a seguirt, foram
considerados os valores médios de cada um, sendo o fluido quente o vapor de agua em
condensagéo e o fluido frio hidrocarbonetos leves em evaporagédo e fluidos limpos:

Valor aproximado de h (kcal/{(h m? °C))

Sem mudanca de fase
Agua 1400-10000
Gases 10-240
Solventes organicos 300-2400
Hidrocarbonetos 50-600
Produtos condensando
Vapor de agua 4900- 1 5000
Solvente organicos J00-2400
Hidrocarbonetos leves 950-1950
Hidrocarbonetos pesados 1 00-250
Produtos evaporando
Agua 3900-9800
Solventes organicos 500-1500
Hidrocarbonetos leves 750-1450
Hidrocarbonetos pesados 50-250

Figura 4.4 - Valores dos coeficientes individuais de troca térmical®

Coeficientes de deposigio ((h m? °C)/kcal)

Fluidos limpos 0,0001-0,0002
Fluido sujo 0,0004-0,002
Agua de refrigeracio 0,0002-0,0004
Vapor de agua 0,0001-0,0002

Figura 4.5 - Valores dos coeficientes de deposi¢ao™!
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Sendo assim, foi calculado o coeficiente global de troca térmica:

1 1

1
7= 9980 + 1100 + 0,00015 + 0,00015+ 0

U = 763,6 kcal/(h.m?.°C)

Com o coeficiente global de temperatura é possivel calcular a area da troca de
calor A, por meio do arranjo da equagéo da troca de calor:

Q= UXFTXAXATml

Q

A= —%
UXFTXATml

Onde Fr representa um fator de correcdo que nesse caso é considerado 1, ja que
a temperatura do vapor permanece constante ao longo do processo, onde ele apenas
muda de fase, ja ATm representa a média logaritmica das temperaturas dos fluidos
quente e frio dessa operacdo, nessa equacdo a temperatura do vapor é Tq € a
temperatura da corrente vinda da torre na entrada e saida s&o Tree Trs, respectivamente,
portanto ATm € calculada da seguinte forma:

(To = Tre) = (T = Trs)

To—T
()
"\ Ty = Trs

ATml =

(180 °C — 148,6 °C) — (180 °C — 150,6 °C)
| (180 °C — 148,6 °c)
N{T80°C = 150,6 °C

ATml =

AT,,; = 30,39 °C
Logo a area de troca de calor e consequentemente do refervedor Ar é:

796000 kcal/h

kcal o
763,6mx 1x 30,39 C

Ap = =343 m?

Tendo essa dimensdo do trocador de calor é possivel determinar algumas das
caracteristicas do mesmo, como o tipo de trocador, sendo escolhido o trocador casco-
tubo, a sua disposicdo é na horizontal e a circulacdo é forcada, quanto a classificacdo
TEMA foi escolhido o AKU, cujo cada letra significa um detalhe de fabricacdo, A
indica que o cabecote frontal do trocador tem carretel e tampa removiveis, K indica que
se trata de um refervedor e U indica que no cabecote traseiro hd um feixe tubular em U,
ha apenas um passe pela carcaca.

Outras dimensfes podem ser determinadas a partir disso, como o comprimento
do trocador (L) de 20 ft (pés) ou 6,096 m e o diametro dos tubos, como se trata de um
servico limpo, com fluidos pouco viscosos e ndo corrosivos, adotou-se um diametro
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externo dos tubos de ¥ in (polegadas) ou 19,05 mm, como 0 espacamento entre 0s
tubos deve ser de 1,25 Deyt, tem-se um espagamento de 15/16 in, a disposi¢do dos tubos
é triangular e a espessura dos tubos escolhida foi a galga 14 (BWG 14), ja que ndo ha
uma pressdo moderada envolvida no processo.

O diametro do casco do refervedor depende do nimero de tubos Niwbos, COM 0
qual ird se trabalhar, por sua vez o nimero de tubos é dado pela razdo entre a area do
trocador e a area do tubo, como o didmetro externo dos tubos ja foi definido e o
comprimento do refervedor também, pode-se calcular a area dos tubos da seguinte
forma:

Atupo =2xmxrxlL

0,01905m
Apupo =2XTTX — 6,096 m = 0,365 m

Logo o nimero de tubos do trocador é:

Ag
Neupos = Ard
tubos
34,3m
Niubos = 0365 m = 94,05 tubos

Esse valor deve ser arredondado para 95 tubos, ja com esse valor buscou-se na
literatura tabelas que relacionassem o namero de tubos e o didmetro do casco do
trocador de calor, a figura a seguir traz a tabela que foi utilizada para a definicdo do
diametro externo do refervedor®:

Tasie 9. Tose-suzer Lavovrs (Tuse Coownts).—(Conlinued)
Triangular Pitch

34 in. OD tubes on 13{ ¢-in. triangular 24 in. OD tubes on 1-in. triangular

pitch pitch

Shell Shell

on. |12 [2P[4p |6 sp| BT [1P|2p|sP|or|sP
8 36|33 26| & 18| 8 37 @0 | 3| 2

10 62| 56| 47| 42{ 36| 10 61| 52| 40| 38

12 09| o8| 86| 82| 78| 12 02| 82| 76| 74| 70
13, 1127|114 | 96| 90 s6| 13% |109|106| 86| 82! 74
153 | 170 | 160 | 140 | 136 | 128 | 15 151 | 138 | 122 | 118 | 110
170 | 239 (224|194 188 (178 | 17 203 | 196 { 178 | 172 [ 166
1017 | 301|282 | 252 | 244 | 234 | 193 | 262 | 250 | 226 | 216 | 210
213, | 361 | 343 | 314 | 306 | 200 | 213, | 316 | 302 | 278 | 272 | 260
2333 | 442 | 420 | 386 | 378 | 364 | 2837 | 384 | 376 | 352 | 342 | 328
25 532 | 506 | 468 | 446 | 43¢ | 25 470 | 452 | 422 | 304 | 382
27 837 | 602 | 550 | 536 | 524 | 27 550 | 534 | 488 | 474 | 464
29 721 [ 692 | 640 | 620 [ 594 | 29 630 | 604 | 556 | 538 | 508
31 847 | 822 | 766 | 722 | 720 | 31 745 | 728 | 678 | 666 | 640
33 974 | 938 | 878 | 852 | 826 | 33 856 | 830 | 774 | 760 | 732
35 11102 [1068 1004 | 988 | 958 | 35 970 | 938 | 882 | 864 | 848

.37 1240 (1200 |1144 (1104 |1072 | 37 1074 1044 |1012 | 986 | 870
39 1377 {1330 1258 (1248 [1212 | 39 1206 (1176 |1128 |1100 |1078

Figura 4.6 - Tabela dos didmetros do casco de trocadores de calor®

A tabela da parte direita diz relagcdo a trocadores de calor casco-tubo com o
didmetro de tubo de ¥ de polegada e espacamento de 15/16 de polegada com disposi¢do
triangular, deve-se considerar o valor do nimero de tubos imediatamente maior ao
calculado, nesse caso a terceira para trocadores de um passe, que relaciona um namero
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de tubos de 109 com um didmetro externo de 12 polegadas, que equivalem a 1 pé ou
304,8 mm.

Outros dois parametros que devem ser calculados séo a temperatura e pressao de
projeto, para isso devem ser consideradas as maiores temperatura e pressao de operacao.
Para o caso da temperatura de projeto deve-se somar 30 °C a maior temperatura de
operacao, que é a temperatura do fluido quente, 180°C:

T

proj = Top +30°C

T

proj = 180°C +30°C = 210°C

J& na pressdo de projeto pode-se somar 1,8 kg/cm? a maior pressdo de operacéo
ou entdo acrescentar 10% a essa pressdo, a maior pressao de operacdo é a pressdo de
entrada do vapor de aquecimento, que é de 10 bar, equivalente a 9,164 kg/cm?, portanto:

Pyroj = Pop + 1,8 kg/cm?
kg kg kg
Poroj = 9,164 + 18— 5 = 10,964 — 3
Pproj = 11x P,
kg kg
Pproj =11x 91164% = 10,08@

A pressdo de projeto que deve ser considerada é a maior das duas, ou seja,
10,964 kg/cm?, além disso, deve-se considerar a perda de carga permitida para cada
fluido para o preenchimento da ficha de especificacdo, a perda de carga admissivel em
refervedores é entre 0,05 e 1,0 kg/cm?, assim foi considerada uma perda de pressdo de
0,75 kg/cm? para o fluido frio, ja para o fluido quente, o vapor de baixa pressdo, a perda
de pressdo admissivel é de 0,7 kg/cm? para fluidos moderadamente viscosos.

Com os demais dados fornecidos pela simulacéo e os calculados neste capitulo, a
ficha de especificacao do refervedor foi preenchida e se encontra disponivel na unidade
seguinte.
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4.2 - Ficha de Especificacdo do Refervedor

ESPECIFICAGOES TROCADORES DE CALOR

Numero do equipamento

E-01

Descrigao

Refervedor de Fundo da Torre de Destilagdo

Tipo de trocador (casco-tubo, placas, tubos

. Casco-Tubo
concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AKU
Disposicdo (horizontal/vertical) Horizontal
Circulagdo (for¢ada, termosifdo...) Forgada

Numero de carcagas Em série ou 1 I
estimadas paralelo?
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDIGOES DE OPERACAO
CASCO / CASCO TUBO / TUBO INTERIOR/FLUiDO
Lado EXTERIOR/FLUI'DO FRiO DO QUENTE DO TROCADOR DE
TROCADOR DE PLACAS PLACAS
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazio total 14170 Kg/h 1653,51 Kg/h
Fracdo de vapor/gas 0 0,8 1 0
Vazac: de va’por'/gas 0 11320 Ke/h 1653,51 0 Ke/h
Vazao de liquido 14170 2850 0 1653,51
Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C
Pressido 0,955 0,880 Kg/cm? g 9,164 8,464 Kg/cm? g
Perda de pressdo permitida 0,075 Kg/cm? 0,7 Kg/cm?
Coeficiente individual de Kcal / h Kcal / h
transmiss3o de calor 1100 m?2C 9950 m?22C
Fator de deposicio 0,00015 hm? °C/ 0,00015 hm? °C/
kcal kcal
Coeficiente global de Kcal / h
- 763,6 )
transmissao de calor m< eC
AT 30,39 oC
Fr 1
Calor trocado 0,796 Gceal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 10,964 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 210 oC
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 34,303 m?
Diametro dos tubos % / 19,05 polegadas/mm
Comprimento dos tubos 20 / 6096 pés/mm
Espessura dos tubos 14 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 15/.6 / 23,8125 pés/mm
Tipo de disposi¢cao dos tubos (trlanngul.ar, triangular Triangular
rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 1/ 3048 pés/mm
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Capitulo 5 - Projeto de Sistema de Impulsdo Mecanica

O sistema de impulsdo mecanica numa unidade de separagdo multicomponente
por destilacdo € de extrema importancia, uma vez que toda a transferéncia das correntes
pela planta depende da impulsdo mecénica, como se tratam de liquidos essa impulséo é
realizada por meio de bombas.

Dessa forma, o capitulo 5 tem por objetivo apresentar os célculos envolvidos na
especificacdo dos parametros de projeto da bomba responséavel pelo refluxo da coluna
de destilacdo, o refluxo é uma das correntes mais importantes em todo o processo, pois
ele garante o equilibrio interno da torre, e consequentemente garante o bom
funcionamento e eficiéncia da mesma na destilagcdo, portanto seus parametros devem ser
definidos de forma correta.

5.1 - Projeto de Bomba de Refluxo da Torre de Destilagio

Ao longo dessa unidade serd projetada a bomba de refluxo para a torre de
destilagdo para separacdo dos componentes n-hexano, n-heptano e n-octano, vale
lembrar que a alimentacdo da torre é um liquido em ponto de bolha e o destilado € um
liquido rico em n-hexano, enquanto no inferior da torre circula uma corrente rica em n-
octano.

Para que a torre mantenha seu equilibrio interno ha um refluxo que é
impulsionado do vaso pulmdo através de uma bomba centrifuga, 0 esquema a seguir
representa a configuracdo em que a torre de destilagdo (C-1) e o vaso pulméo (C-2) se
encontram:

1,35 ™ ¢

Figura 5.1 - Esquema do sistema de bombeamento
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Cabe reforgar que ambos tém suas bases no mesmo nivel de elevacao do solo, ou
seja, 3 m de altura, e que a torre de destilacdo opera a uma pressao interna de 1,35
kg/cm?, enquanto o vaso pulmao opera a 1,0 kg/cm?.

Sabe-se também que ha uma perda de pressao no duto de aspiracdo da bomba de
0,5 kg/cm? por km de tubo, ja no duto de impulsdo a perda é de 2,0 kg/cm? por km de
tubo e que a valvula de controle gera uma perda de carga 0,1 kg/cm?.

Quanto as dimensdes de cada um, a torre possui 12,3 m de altura e didmetro de
1,6 m, o vaso pulmé&o, por sua vez, possui 1 m de didmetro por 5 m de comprimento.
Por ultimo, mas ndo menos importante, é sabido que a vazdo volumétrica do refluxo é
de 13,1 m¥h e que a densidade massica dessa corrente é de 616,5 kg/m?.

Com esses dados podem ser calculados os parametros de operacao e projeto que
a bomba deve atender. O primeiro parametro a ser estimado é a pressdo de aspiracdo da
bomba, considerando as contribui¢cbes positivas para a pressdo, ou seja, 0 nivel do
liquido no vaso, sua pressdo interna (Pint) e altura de elevacdo do vaso, bem como as
contribuicdes negativas, que é basicamente a perda de pressdo da tubulagéo, ja que nédo
ha outros elementos, como um filtro, na aspiragao.

Primeiramente deve-se calcular o comprimento do duto de aspiracdo, que é 30%
maior que a diferenca do vaso pulmao, sendo assim:

L=13xH
L=13x3m=39m
Sendo L o comprimento do duto na aspiracao e H a diferenca de cota do vaso.

Portanto, sabendo que a perda de carga na aspiracdo € de 0,5 kg/cm? por km de
tubulacdo, pode-se calcular a perda de carga deste duto (APasp):

0,529
I
APy = % x 0,0039 km = 0,00195 kg/cm?
A contribuicdo de carga da cota do vaso (Pcota), assim como a contribui¢do do
nivel do liquido (Pnivel) podem ser calculados por meio da seguinte equacéo:

P=pxgxh

Onde P ¢ a carga, p ¢ a densidade massica da corrente, g a aceleracdo da
gravidade e h é a altura, sendo a cota de elevacdo do vaso (H) no célculo da
contribuicdo da cota e o nivel do liquido na contribuicdo do nivel, o nivel normal é
definido como metade do diametro do vaso pulmdo ja que este estd numa disposicao
horizontal. Logo:

kg m
Pcota = 616,5—3x 9,81—2x 3m = 18143,6 N/m?
m S
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Kk
Pnivel = 616,5 gx981 2 % (0,5 x 1m) = 3023,93 N/m?

Ambas as cargas estdo em N/m? e devem ser transformadas em kg/cm?, para
tanto sabe-se que 1 kg/cm? equivale a aproximadamente 98067 N/m?, assim:

18143,6 N/m?

— — 2

Pcota = 98067 0,185 kg/cm
Privel 3023,93 N/m2—0031k 5
nivel = 98067 =0, g/cm

A pressao de aspiracdo (Pasp) é calculada entdo, associando as contribuicdes e
perdas de carga, logo:

Pasp = Pint(c2) + Pcota + Pnivel — AP,4,,

k
Pasp = 1+ 0,185 + 0,031 — 0,00195 = 1,214%

O mesmo deve ser feito para o célculo da pressdo de impulsdo (Pimp), primeiro
parametro calculado novamente ¢ a perda de pressdo nos dutos de impulsao (APimp) que
deve ser vencida, deve-se calcular o comprimento dos dutos, assim como foi feito na
aspiracdo, mas desta vez a diferenca de cota (H) contabiliza ndo somente a elevagéo da
torre de destilacdo, mas também a sua altura, ja que o aporte do refluxo acontece no
topo da torre, sendo assim:

L=13x(3+123)m=1989m

Lembrando que a perda de pressdo nos dutos de impulsdo é de 2,0 kg/cm? por
km de tubulacéo, tem-se:

zokg

APy, = k;lm x 0,01989 km = 0,03978 kg/cm?

Outra perda de carga que deve ser vencida é a perda de carga da valvula (APvalv)
que como ja dito antes é de 0,1 kg/cm?.

A carga de cota (Pcota) necessaria para impulsionar o refluxo até a torre de
destilacdo € dada pela mesma equacao de contribui¢do de carga, mas nesse caso a altura
ird contar tanto a elevacéo da torre, quanto sua altura, desta forma:

kg
Pcota = 6165 x981—x(3+12 3) m = 92532,33 N/m?

Fazendo a devida conversao:
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Prota — 92532,33 N/m? — 09435 k 5
cota = 98067 =0, g/cm

Como nesse caso a bomba deve vencer as perdas de carga e suprir a pressao
necessaria para impulsionar o refluxo até a torre, todas as contribuicdes sdo somadas no
calculo da pressdo de impulsdo, portanto:

Pimp = Pint(c1) + Pcota + Pvalv + AP,

k
Pimp = 1,35+ 0,9435+ 0,1 4+ 0,03978 = 2,433 —g
cm?

A partir desses dois valores é calculada a pressdo diferencial, que é dada pela
diferenca entre a pressao de impulséo e a pressao de aspiracéo:

AP = Pimp — Pasp
AP = 2,433 - 1,214 = 1,219 kg/cm?

A pressdo de shut-off da bomba, também chamada de maxima diferenca de
pressdo da bomba a impulsao fechada é dada pela seguinte equacéo:

APshut—off = 1,2 x AP

kg kg
APshut—off =12x 1:219W = 1,463 W

Deve-se calcular também as pressbes de aspiracdo e impulsdo nas condicdes
maximas, portanto deve-se considerar as pressdes de operacdo do vaso e da torre, cujo
parametro seria somar 1,8 kg/cm? ou acrescentar 10% ao seu valor, considerando o
maior entre os dois valores, porém nenhum dos dois atingiria a pressdo minima de
operacéo que ¢ de 3,5 kg/cm?.

Portanto a pressdo de operacdo (Pop) do vaso e da torre € considerada a presséo
minima, acrescida da pressdo atmosférica, desta forma o valor fica como 4,5 kg/cm?.
Outra consideracao a ser feita no caso do vaso é considerar para a sua contribuicdo de
nivel, o nivel maximo do vaso, ou seja, o0 seu diametro de 1 m.

Logo o célculo da contribuicdo de carga do nivel fica da seguinte forma:

; kg m
Pynivel = 616,5 —X 9,81 —X 1m = 6047,86 N/m?
m S
P nivel — 6047,86 N/m? 0062 k 5
ynivel = 98067 =0, g/cm

A contribuicdo de carga de cota e a perda de carga do duto de aspiragédo
permanecem iguais, assim a pressdo maxima de aspiracdo (PMadm) é:

Pyasp = Pop(c2) + Pcota + Pynivel — AP 4,
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K
Pyasp = 4,5 + 0,185 + 0,062 — 0,00195 = 4,745~
cm?

A pressdo maxima de impulsdo da bomba é dada pela soma da pressdo maxima
de aspiracéo e da pressao de shut-off, logo:

Pyimp = Pyasp + APshut_off

k
Pyimp = 4,745 + 1,463 = 6,208%

Outro parametro que deve ser calculado sdo as vazles, a vazdo de operagdo
(Qop) da bomba ja é dada como 13,1 m®/h, enquanto a vazao de projeto (Qproj) é dada
por 120% da vazéo de operacao:

Qproj = 1,2x Qop
3 m3

m
i =1,2x13,1— = 15,72 —
Qproj X n 5

Enquanto a vazdo minima (Qmin) é dada por 60% da vazao de operagéo:

Qmin = 0,6 x Qop

_ m3 m3
Qmin=0,6x13,1—=7,86 —
h h
Com os valores de pressdo e de vazdo se torna possivel calcular a poténcia
elétrica consumida pela bomba para impulsionar o refluxo, primeiramente se calcula a
poténcia absorvida (Wa), segundo a equacao:

Qproj ve APshut—off
Wa = 274

3
15,72 mT X 1,463%
Wa = o —0,84CV

A poténcia é dada em cavala vapor (CV) e deve ser transformada para kW,
considerando que cada CV equivale a 0,7355 kW, tem-se:

Wa = 0,84 CV x 0,7355 = 0,617 kW

A poténcia hidraulica (Wn) é calculada através da razdo entre a poténcia
absorvida e a eficiéncia hidraulica (uh) que varia em torno de 30 e 60%, sendo assim:

Wh = Wa
=
_0617kW 379 kW
045 7
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E finalmente para se ter a poténcia elétrica da bomba (We) é necessério dividir a
poténcia hidraulica pela eficiéncia elétrica (pe), cujo valor costuma estar na faixa de 90
a 95%, desta forma:

Wh
We = —
ue

1372 kW

0,925 = 1,483 kW

Quanto ao NPSH disponivel, esse é considerado como sendo 3 m, que é a cota
de elevacdo do vaso pulméo e da torre de destilacdo, o normal para operagdes é 3,5 m
de NPSH disponivel, mas neste caso o valor que se tem € somente este.

O célculo da altura diferencial para o projeto dessa bomba obedece a equagéo:
P=pxgxh

Mas para este calculo no lugar da carga é usada a pressao diferencial e o h é por
sua vez se torna a altura diferencial (Ah):

AP = px gxAh

A pressdo diferencial que estd em kg/cm? deve ser convertida para N/m?, tal
como feito anteriormente, porém dessa vez multiplicando AP por 98067, assim:

kg N
AP = 1,219——x 98067 = 119587,3 —
cm m

Desse jeito a altura diferencial é:

AP
Ah =
pxg
119587,3i2
Ah = m- __ —1977m

61659 x 9811
m S

A seguir estd a folha de especificacdo da bomba de refluxo, com os dados
calculados anteriormente e os parametros selecionados para o funcionamento dela.
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5.2 - Ficha de Especificacdo da Bomba de Refluxo

ESPECIFICACOES BOMBAS

Identificagdo do equipamento operagdo / Operacio Reserva
reserva
Descrigao Bomba de refluxo
Numero de bombas operagdo / reserva 0l-a 01-b
Tipo de bomba (centrifuga, volumétrica ,
. P . Centrifuga
alternativa, volumétrica rotativa)
Funcionamento (continuo ou descontinuo / , ,
i, Continuo Continuo
série ou paralelo)
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDIGOES DE OPERACAO
PARTE DA BOMBA Aspiragdo | Impulsio
Vazao volumétrica de operagdo 13,1 m3/h
Pressdo 1,214 kg/cm? g 2,433 kg/cm?
Temperatura 80,59 oC 80,59 oC
Densidade 616,5 kg/m3 616,5 kg/m?3
Viscosidade 0,2083 cP 0,2083 cP
Pressdo de vapor 0,2383 kg/cm? g 0,2383 kg/cm?
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazao de projeto (110 ou 120% da vazdo de operagdo) 15,72 m/h
Vazdo minima de processo (60% da vazdo de operagao) 7,86
Pressao na aspira¢ao na vazao de projeto 1,214 kg/cm?
Pressao na impulsao na vazao de projeto 2,433
Pressdo diferencial 1,219 kg/cm?
Altura diferencial 19,77 m
NPSH disponivel 3 m
Maxima pressao diferencial a impulsao fechada 1,463 kg/cm?
Pressao maxima na aspiragao 4,745 kg/cm?
Pressao maxima na impulsao 6,208
Didmetro da tubulagdo aspira¢do/impulsdo - polegadas
CONDIGOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 8,008 Kg/cm?
Temperatura de projeto 110,59 oC
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia eIetr_lca avazao de 1,483 KW
projeto

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO
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kg/em?

Cc-1

-

1 kg/cm?
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Capitulo 6 - Diagramas de Processo

Os diagramas de processo sdo fluxogramas em que uma planta quimica ou parte
dela é representada de forma clara, por mais que na maioria dos casos se trate de uma
operacdo complexa, tais diagramas podem ser usados para se ter acesso rapido a
informacdes sobre a unidade das instalagdes quimicas, como também para o diagnostico
e resolucdo de problemas, modificagfes na planta e acompanhamento do processo.

Os diagramas de processo devem conter os principais equipamentos que fazem
parte da operagdo, devidamente identificados pelas suas siglas, assim como todas as
correntes de processo com seus respectivos nimeros, todas as correntes de utilidade
térmica (fluidos de aquecimento ou arrefecimento) e também os lacos de controle.

Cabe ressaltar que os diagramas de processo sdo diferentes dos diagramas
mecanicos de processo, conhecidos com P&Ids (Piping and Instrumentation Diagrams),
isso porque embora os diagramas de processo possam ser complexos, eles sdo mais
simplificados em relacdo aos P&Ids , ja que além de conter todas as informacdes que
um diagrama de processo contém, eles ainda contam com informagdes detalhadas de
instrumentacdo e controle, seguranga, niveis normais, minimos e maximos dos
equipamentos, detalhes construtivos e altura minima de cada equipamento.

Nesse capitulo estdo presentes apenas os diagramas de processo junto com oS
lacos de controle e as fichas de especificagdo dos instrumentos, lacos e valvulas de
controle.

6.1 - Diagrama de Processo Geral e Instrumentos Indicadores

Nessa primeira parte foi feito o diagrama geral do processo, com todos 0s
equipamentos e indicadores de cada corrente, as correntes de processo também estdo
enumeradas, assim como 0s equipamentos que foram indicados com a identificacao
alfanumeérica do sistema P&I, onde E representa os trocadores de calor, P as bombas do
sistema de impulsdo e C os vasos e colunas de destilacdo.

Escolheu-se representar os lacos de controle separadamente na préxima unidade
para evitar causar uma poluicdo visual no diagrama, o que faria com que o diagrama de
processo perdesse sua funcdo objetiva e sua representacao clara da unidade de separagédo
multicomponente.

A corrente nimero 15 nédo fazia parte do projeto original, porém é necessaria
para um dos lacos de controle que sera apresentado mais adiante.

De tal jeito, a figura a seguir é o diagrama simplificado e geral do processo com
seus indicadores:
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Figura 6.1 - Diagrama simplificado da planta de separacdo multicomponente

6.2 - Diagrama de Processo dos Lagos de Controle

Como dito anteriormente, foi escolhido representar os lacos de controle de forma
individual para evitar a poluicdo visual do diagrama, de modo que cada lagco foi
representado em detalne com os instrumentos que fazem parte dele, assim o0s
transmissores, controladores e valvulas de controle estdo presentes nos diagramas.

O controle é feito através das valvulas de controle que estdo dispostas nas
tubulacdes das correntes de processo, seja de forma direta com um controlador que age
diretamente sobre a valvula, ou de forma indireta, quando um controlador mestre
comanda um controlador escravo que por sua vez age sobre a valvula de controle. Os
diagramas de processo dos lacos de controle estdo dispostos nas préximas figuras:
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Figura 6.3 - Diagrama do laco de controle da vazéo da corrente de refluxo
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Figura 6.4 - Diagrama do laco de controle do nivel da coluna de destilacdo
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Figura 6.7 - Diagrama do laco de controle do aporte de calor a coluna de destilacdo

Nas unidades a seguir estdo as fichas de especificagdo dos lagos de controle,
instrumentos e valvulas de controle da planta de separacdo multicomponente de acordo
com os diagramas de processo.
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6.3 - Ficha de Especificacdo dos Lacgos de Controle

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE

Identificagdo no
diagrama mecanico

Localizagdo (nim. da
tubulagdo ou vaso)

Descri¢do da agao

Elementos vinculados (medidor,
controle, acionador e valvula de

controle)

Controle da vazao

FT — 01 medidor de vazao
FC — 01 controlador de vazao

FC-01 ! da alimentagdo
FCV — 01 valvula de controle
Controle da vazio FT — 02 medidor de vazao
FC-02 6 do refluxo FC — 02 controlador de vazao
FCV — 02 valvula de controle
Controle do nivel LT — 03 medidor de nivel
LC-03 c-1 LC — 03 controlador de nivel (lago
dacolunaC-1
de controle mestre)
Controle da vaz3o FT — 03 medidor de vazao
FC — 03 (vinculado 10 de saida dos FC — 03 controlador de vazao
ao LC-03) residuos (vinculado ao LC— 03)
FCV — 03 valvula de controle
Controle do nivel LT — 04 medidor de nivel
LC-04 c-2 LC — 04 controlador de nivel (lago
dovaso C—-2
de controle mestre)
Controle da vaz3o FT — 04 medidor de vazdo
FC — 04 (vinculado , FC — 04 controlador de vazao
5 de saida do .
ao LC—-04) destilado (vinculado ao LC— 04)
FCV — 04 valvula de controle
Controle da PT — 05 medidor de pressao
PC-05 15 pressdao do PC — 05 controlador de pressdo
sistema (lago de controle mestre)
Controle da vazado FT — 05 medidor de vazao
FC — 05 (vinculado 15 de entrada no FC — 05 controlador de vazao
ao PC-05) vaso C — 2 (By- (vinculado ao PC— 05)
pass) FCV — 05 valvula de controle
Controle do TT — 06 medidor de temperatura
TC-06 c-1 aporte de calor ao | TC — 06 controlador de temperatura
refervedor (lago de controle mestre)
Controle da vazdo FT — 06 medidor de vazao
FC — 06 (vinculado 13 de vapor de FC — 06 controlador de vazao
ao TC-06) aquecimento ao (vinculado ao TC — 06)
refervedor FCV — 06 valvula de controle
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6.4 - Ficha de Especificacdo dos Instrumentos

ESPECIFICAGOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

P Localizagdo (nim. da Fase o
Identificagdo tuI:uIagﬁo) (L, G ou M) Vazio normal / kg/h
FI-01 1 L -
FI—02 3 G -
FI—03 5 L -
FI —04 6 L -
FI —05 10 L -
FI - 06 11 L -
FI—-07 13 G -
FC-01 1 L -
FC-02 L -
FC-03 10 L -
FC-04 5 L -
FC-05 15 G -
FC-06 13 G -

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NiVEL

Identificagdo

Localizagdo (num. do vaso)

Tipo de interfase (L-L

Nivel normal / mm

ou L-V/G)
LI-01 Cc-1 L-V -
LI —-02 C-2 L-V -
LC-03 Cc-1 L-V -
LC-04 C-2 L-V -

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificaciio Localizagdo (num. da Fase Temperatura normal /

tubulagdo ou vaso) (L, G ou M) °C
TI-01 1 L -
TI—-02 2 L -
TI—-03 3 G -
TI—-04 4 L -
TI—-05 5 L -
TI-06 10 L -
TI-07 11 L -
TI—08 12 G -
TI—-09 13 G -
TC-06 Cc-1 M -
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ESPECIFICAGOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Identificaio Localizagdo (num. da Fase Pressdo normal /
tubulagao ou vaso) (L, Gou M) kg/cm? g
PI-01 1 L -
PI—-02 2 L -
Pl—-03 3 G -
PI—-04 5 L -
PI—-05 6 L -
PI-06 7 L -
PI—-07 -1 M -
PI—-08 9 L -
PI—-09 10 L -
PI-10 13 G -
PI-11 14 L -
PC-05 15 G -

6.5 - Ficha de Especificacéo das Valvulas de Controle

ESPECIFICACOES VALVULAS DE CONTROLE

Identificagdo Localizagao Vinculada - , Acao a falha no ar (abrir
. . Vazao normal do fluido
no diagrama (nim. da ao lago de . ou fechar
A o circulante
mecanico tubulagdo) controle completamente)
FCV -01 2 FC-01 - Fechar
FCV - 02 6 FC—-02 - Abrir
FCV - 03 10 FC—-03 - Fechar
FCV -04 5 FC—-04 - Fechar
FCV — 05 15 FC - 05 - Abrir
FCV - 06 13 FC - 06 - Fechar
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Capitulo 7 - Concluséao

O projeto abordou os principais pontos envolvidos para a construgdo e operacéo
de uma unidade quimica como a abordada neste trabalho, porém ha diversos outros
pontos que ndo foram abordados, mas sdo de grande importancia quando se trata de um
projeto desse porte, como avaliagdes e medidas de seguranga, um projeto mais
especifico para as tubulagcdes, os diagramas mecanicos de processo e a andlise de
impacto ambiental da planta, que depende muito do local no qual ela vai ser instalada.

Entretanto, independentemente da falta desses Gltimos pontos, o projeto se
adequa ao que foi proposto a tal trabalho, cabe ressaltar também que embora esses
detalhes ndo tenham aparecido neste trabalho, todos eles foram estudados no decorrer
das matérias de projeto e do curso.

Projetos sdo operacdes complexas que dependem de vérios profissionais, o
engenheiro quimico é apenas uma delas, de modo que o trabalho de um engenheiro sera
quase sempre em conjunto, € ndo € incomum, como foi ressaltado ao longo das
disciplinas, que se busque uma empresas especializadas no projeto e na engenharia de
detalhe das plantas, mas o engenheiro responsavel deve ter sempre uma nocao de tudo o
que esta acontecendo e saber lidar com 0s eventos que possam vir a acontecer em
qualgquer momento, seja durante o projeto, a entrada em funcionamento ou durante a
operacdo da planta quimica.
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