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1. INTRODUCAO

O trabalho realizado ao longo das disciplinas de Projetos de Engenharia Quimica 1 e 2
consiste no desenvolvimento e dimensionamento de uma planta quimica de destilacdo de uma
mistura de hidrocarbonetos, s&o estes: n-hexano, n-heptano e n-octano. Para isso, foi crucial o
estudo de todos os equipamentos e fases do projeto, assim como o entendimento sobre

instrumentos de controle e viabilidade econémica.

Primeiramente, foi feita uma analise de custos para entender se o projeto era viavel
economicamente. Apos essa analise, foi feito o dimensionamento de todos os equipamentos

presentes durante o processo, assim como o preenchimento das fichas de especificacdes.

Em uma destilacdo multicomponentes, 0 processo basico consiste em um uma corrente
de entrada liquida que passa por um trocador de calor, formando uma corrente parcialmente
vaporizada, com 0 vapor rico nos constituintes mais volateis. Em seguida a corrente, em
equilibrio, segue para a coluna, que consegue separar as duas correntes devido a diferenca de

volatilidade entre elas.
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Figura 1- Esquema simplificado do sistema de separagao



2. RENTABILIDADE E AVALIACAO ECONOMICA

Primeiramente, o objetivo foi avaliar economicamente o projeto de uma planta de
purificacdo de uma corrente composta por hexano, heptano e octano. Para tal, foram dadas
informacGes sobre o0s equipamentos que compuseram esta planta, que sdo a bomba de
alimentagéo, todos os componentes da torre, condensador de topo, vaso pulmao de refluxo e
refervedor de fundo. Dessa forma, foi calculado o investimento necessario para colocar em acdo

esta unidade de purificag&o.

Os valores para 0s componentes, assim como suas respectivas vazoes e fragdes molares

na alimentacgdo, destilado e residuo seguem tabelados abaixo:

Alimento Destilado Residuo
Componente A Volatilidade
(kmol/h) | XiA D (kmol/h) [ XiD |R (kmol/h) XiR |relativa
Hexano 40 0,4 40 0,534 |0 0 2,7
Heptano 35 0,35 34 0,453 |1 0,04 |2,22
Octano 25 0,25 1 0,013 |24 0,9 |1

Tabela 1- Propriedades das correntes

O primeiro passo é calcular a taxa de refluxo minima da coluna, para isso, foram utilizadas

as equacdes representadas abaixo:

Acl-Xela + Xep-Xepa + Aci-Xcia __ 1—
(Id—g (IC['—B (Ici—g
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Ay Xelp , FepXepD | @ciXeib _ R.+1
- m
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Baseando-se nos dados obtidos pela tabela 1 e considerando o alimento um liquido no

ponto de bolha, logo g=1, chegamos a uma equacéo de 2 grau, em que suas raizes sao:

01 =242

02=1,173




As duas raizes encontradas estdo entre as volatilidades relativas dos componentes chaves
leve e pesado, logo, para descobrir qual devera ser considerada deve continuar o calculo para
encontrar 0 Rmin. Chegamos a dois valores para o Rmin, -0,63 € 0,8393, ja que ndo se pode existir

um Rmin Negativo, o valor a ser utilizado é:

Rmin = 0,8393

A proxima etapa consiste em calcular o nimero minimo de pratos da coluna utilizando a

equacéo de Fenske.

Nmin+1=M

log(acicp)medio

Chegamos entdo a um valor de Nmin = 7,64 pratos.

Agora conseguimos estimar o numero real de pratos tedricos a partir das equacées abaixo

e utilizando como base taxas de Refluxo 20, 40, 60 e 100% acima da taxa de refluxo minima:

_ L/D-(L/D)

m

L/D+1
N . +Y

— min

IR

_ 1+54.4X X-1
Y=1-exp
11+117.2X )\ X




Obtemos 0s seguintes resultados para montar a tabela 2, onde s&o mostrados 0s numeros

de pratos correspondentes as taxas de fluxos:

Refluxo |X Y Nt Nr

1,2 0,083635 | 0,570597 | 19,12983 | 23,91228
1,4 0,154361 | 0,501063 | 16,32444 | 20,40555
1,6 0,214951 | 0,44781 |14,6537 |18,31712
2 0,313349 | 0,371134 | 12,74508 | 15,93135

Tabela 2— Parametros x e y e nimeros de pratos

A partir destes valores, é realizado o balango de massa na se¢do de enriquecimento a fim
de se dimensionar a torre, sabendo as correntes internas em ambas as fases, liquida e vapor.
Uma vez que se tem as razdes de refluxo, mantendo a vazdo de destilado constante e igual a
75kmol/h, calcula-se a vazdo de L que retorna a coluna e as vazdes de vapor e liquido ao longo
da coluna. Com estes valores, somados a velocidade limite, € possivel calcular a area e,

consequentemente, 0s demais parametros dimensionais.

Os valores para as dimens6es da torre foram dispostos na tabela 3:

Razao 1 1,2 1,4 1,6 2

Vazao vapor (kmol/h) |137,95479 | 150,5457505 | 163,13671 | 175,7277 | 200,90958
Q vapor (m3/h) 3952,8594 | 4313,631821 | 4674,4043 | 5035,177 | 5756,7216
Q liguido (m3/h) 30,317171 | 32,65967452 | 35,002178 | 37,34468 | 42,02969
Vlim (ft/s) 3,1622868 | 3,162286839 | 3,1622868 | 3,162287 | 3,1622868
VIim (m/h) 3469,9285 | 3469,928544 | 3469,9285 | 3469,929 | 3469,9285
Area (m2) 1,139176 |1,243147162 |1,3471183|1,451089 | 1,6590317
Raio (m) 0,6021808 | 0,629060969 | 0,6548387 | 0,679639 | 0,7267061
Diametro (m) 1,2043615 | 1,258121937 | 1,3096774 | 1,359279 | 1,4534122
Altura sem fundo (m) |6,1840372 | 12,74829651 | 11,145016 | 10,19019 | 9,0994145
Volume de fundo (m3) |5,0528618 |5,443279087 |5,8336964 | 6,224114 | 7,0049483
Altura de fundo (m) 4,4355409 | 4,378628094 | 4,3305004 | 4,289269 | 4,2223112
Altura total (m) 10,619578 | 17,1269246 |15,475516 | 14,47946 | 13,321726

Para os célculos acima foi considerado que a distancia entre os pratos foi de 1,5 ft , além

Tabela 3— Dimensdes da torre

dos valores de tratamento de entrada e saida iguais a 0,61m e 0,91m respectivamente.




Para dimensionar o Vaso pulmé&o da torre foi calculado o volume (til do vaso utilizando

as correntes de liquido do refluxo e destilado, e a partir dai calculamos o volume total e o

diametro do vaso:

Razédo 1 1,2 1,4 1,6 2

Vutil 4,277668 | 4,668085288 | 5,0585026 | 5,44892 |6,2297546
Volume (m3) 8,5553359 |9,33617057710,117005 |10,89784 | 12,459509
Diametro 1,2963731 |1,334670005 | 1,3708869 |1,405285 | 1,4694381
Comprimento 6,4818653 | 6,673350024 | 6,8544346 | 7,026426 | 7,3471903

Tabela 4— Dimens6es do vaso pulméo

Para o dimensionamento do condensador foi utilizado nos calculos calor latente de
vaporizacao de 7602 Kcal/Kmol e as temperaturas de entrada e saida da corrente fria e quente
para o célculo do logaritmo da diferenca de temperaturas e depois, a Area do condensador. As

equacdes e o célculo utilizado seguem abaixo:

i W T
SR,
AT,

Razéo 1 1,2 1,4 1,6 2
Q (kcal/h) -1048732,3 |-1144448,8 |-1240165,3 |-1335882 |-1527314,7
Q (kJd/h) -4391042,3 |-4791807,11 |-5192572 -5593337 | -6394866,5
U (kW/m2C) 0,5 0,5 0,5 0,5 0,5
dTlIn 66,107013 66,10701337|66,107013 |66,10701 | 66,107013
Area 36,901802 40,26978265 | 43,637763 | 47,00574 |53,741705

Tabela 5- Especificagcdes do condensador (topo)

Partindo para o refervedor de fundo, utilizando o calor latente de vaporizacdo da mistura
igual a 7847kcal/kmol, objetivou-se determinar os mesmos parametros do condensador, sendo
eles a quantidade de energia envolvida no processo, diferenca de temperaturas e area de troca.
Somou-se a alimentacdo o liquido condensado que retorna a coluna. Os parametros calculados

seguem abaixo:



Razdo 1 1,2 1,4 1,6 2

Q (kcal/h) 1278706,3 | 1377507,505 | 1476308,8 | 1575110 |1772712,5
Q (kJ/h) 5353943,1 | 5767623,922 | 6181304,8 | 6594986 |7422347,3
U (KW/m2C) 0,75 0,75 0,75 0,75 0,75

dTin 80,259907 | 80,25990687 | 80,259907 | 80,25991 | 80,259907
Area 24,706506 | 26,61549323 | 28,52448 | 30,43347 | 34,251442

Tabela 6- Especificaces do refervedor (fundo)

Por fim, dimensiona-se a bomba de refluxo, a partir dos valores de vazéo de liquido que

retorna a coluna e perdas de carga. O vaso esta a 3m do solo e a bomba foi instalada no nivel

do liquido, equivalente a 50% do recipiente.

Razéo 1 1,2 1,4 1,6 2

Q (m3/h) 9,484 11,38080002 | 13,2776 | 15,1744 |18,968
Carga de cota 3,6481865 |3,667335002 | 3,6854435 |3,702643 | 3,734719
h 13,619578 | 20,1269246 |18,475516 |17,47946 |16,321726
h vencida 9,9713915 |16,4595896 |14,790073 |13,77682 |12,587007
dpP (Pa) 104393,63 | 143606,0933 | 133516,1 |127392,3 | 120201,52
Poténcia (kW) 275,01922 | 453,9867305 | 492,43705 |536,9728 | 633,32845

Tabela 7— EspecificacGes da bomba

Depois de dimensionar todos 0s equipamentos necessarios comeca a etapa de calculo de

custos e investimentos da planta. Para isso, foi utilizada a equacéo de Lang

Ci=a+bS”

Em que a, b e n sdo parametros de cada equipamento, e S a variavel de cada equipamento.

Para 0s 0s anos de 2007 e 2019, os indices de custo sdo, respectivamente, 525,4 e 607,5.

Para calcularmos os custos da torre € necessario descobrir o seu peso total, para isso, deve

ser encontrada a sua espessura, que pode ser determinada pela seguinte equacao:



Em que a presséo utilizada foi de 3,5kg/cm?, o valor de S é relativo ao material da torre e

€minima =

P;D;

2.5.E—1,2.P;

E que representa a eficiéncia de solda, que comumente € 0,85

A seqguir, deve-se calcular o peso da torre

Weotuna =m.D.H.e.p

Razéo 1 1,2 1,4 1,6 2

N 9,654761931 |23,91228458 |20,40554587 |18,31712274 |15,93135278
D 1,204361545 |1,258121937 |1,309677399 |1,359278841 |1,453412235
h 10,61957802 |17,1269246 |15,47551599 |14,479458 13,32172571
Sep 0,4572 0,4572 0,4572 0,4572 0,4572
Pmax 151987,5

e (mm) 2,741400677 |2,863771553 |2,981123503 |3,094027663 |3,308296669
Peso (kg) 881,1781237 |1550,841959 |1518,505925 |1530,42519 |1609,832897
a 15000

b 68

n 0,85

Custo 2007 |$ 36.667,71 |$ 50.034,13 |$ 49.41224 |$ 49.641,70 |$ 51.163,68
Custo 2019 |$ 42.397,48 |$ 57.852,56 |$ 57.133,49 |$ 57.398,81 |$ 59.158,61
Investimento | $200.964,05 |$ 274.221,12 |$ 270.812,74 |$ 272.070,34 |$ 280.411,82

Tabela 8- Investimento da Torre




Utilizando-se da Equacdo de Lang, foi considerada a &rea de troca como parametro S

tanto para o condensador quanto para o refervedor e foram montadas as tabelas 9 e 10:

Razéo 1 1,2 1,4 1,6 2
Area 36,9018021 40,26978265 |43,63776319 |47,00574374 |53,74170483
a 24000
b 46
n 1,2
Custo 2007 $ 27.493,13 |$ 27.879,12|$% 28.271,62|$ 28.670,24|$% 29.484,43
Custo 2019 $ 31.789,26 |$ 32.23556|$% 32.689,40|$% 33.150,30|$ 34.091,72
Investimento |$ 150.681,09 |$ 152.796,56 |$ 154.947,75|$ 157.132,44 |$ 161.594,77
Tabela 9- Investimento do condensador
Razao 1 1,2 1,4 1,6 2
Area 24,70650616 | 26,61549323 | 28,5244803 | 30,43346738 | 34,25144153
a 25000
b 340
n 0,9
Custo 2007 |$ 31.09550 |$ 31.517,78 |$ 3193705 |$ 3235352 |$ 3317881
Custo 2019 |$ 3595454 |$ 36.44281 |$ 36.927,60 |$ 37.409,14 |$ 38.363,39
Investimento |$ 170.424,51 |$ 172.738,93|$ 175.036,80|$ 177.319,33 |$ 181.842,46

Tabela 10— Investimento do refervedor

Para os calculos do vaso pulméo, considerou-se como parametro o volume e foi montada

a tabela 11:

Razéao 1 1,2 1,4 1,6 2

Volume 8,555335946 |9,336170577 | 10,11700521 |10,89783984 |12,4595091
a 5000

b 1400

n 0,7

Custo 2007 $ 11.290,63 |$ 11.687,23|$ 12.073,99 |$ 12.451,89 |$ 13.184,25
Custo 2019 $ 13.054,92 |$ 13.513,50|$ 13.960,69 |$ 14.397,64 |$ 15.244,44
Investimento |$ 61.880,33 |$ 64.053,98|$ 66.173,69 |$ 68.244,83 |$ 72.258,65

Tabela 11— Investimento do pulméo de refluxo

Para o calculo dos custos e investimentos dos pratos considerou-se:




Razdo 1 1,2 1,4 1,6 2

N 9,5654761931 |23,91228458 |20,40554587 |18,31712274 |15,93135278
D 1,204361545 |1,258121937 |1,309677399 |1,359278841 |1,453412235
a 180

b 340

n 1,9

Custo 2007 |$ 6.34512 |$ 16.881,10 |$ 15.256,49 |$ 14.456,01 |$ 13.889,89
Custo 2019 |$ 7.336,63 |$ 19.518,97 |$ 17.640,49 |$ 16.714,93 |$ 16.060,36
Investimento |$ 34.77561 |$ 9251992 |$ 83.61594 |$ 79.228,78 |$ 76.126,09

O parametro da bomba que foi considerado foi a sua poténcia, que ja foi determinada

Tabela 12— Investimento dos pratos

anteriormente. Assim montou-se a tabela 13:

Razéo 1 1,2 1,4 1,6 2

Q (L/s) 2,63444445 3,161333339 |3,688222229 |(4,215111119 |5,268888899
a 6900

b 206

n 0,9

Custo 2007 |$ 7.39259 |$ 7.48043 |$ 7.566,81 |$ 7.651,96 |$ 7.819,21
Custo 2019 |$ 854777 |$ 8.649,34 |$ 8.749,21 |$ 8.847,67 |$ 9.041,05
Investimento ([$ 40.516,44 |$ 40.997,86 |$ 4147128 |$ 41.937,96 |$ 42.854,59

Tabela 13— Investimento da bomba

Finalmente, foram calculados os custos de operacdo relativos a agua de refrigeracao,
vapor de baixa presséo e eletricidade pelos proximos 15 anos de funcionamento. Os valores

respectivos aos custos foram dispostos nas tabelas 14,15 e 16:

Razéo

1

1,2

14

1,6

2

m (kg/h)

61941,63161

67594,96554

73248,29948

78901,63342

90208,3013

m (kg/ano)

468278734,9

511017939,5

553757144,1

596496348,7

681974757,8

m (m3/ano)

468278,7349

511017,9395

553757,1441

596496,3487

681974,7578

m15

7024181,024

7665269,093

8306357,161

8947445,23

10229621,37

Custo total

$ 702.418,10

$ 766.526,91

$ 830.635,72

$ 894.744,52

$ 1.022.962,14

Tabela 14— Custo de operacdo (agua de refrigeracao)

10




Razdo 1 1,2 1,4 1,6 2

m (kg/h) 1821,12975 1961,842205 | 2102,554661 | 2243,267117 | 2524,692028

m (kg/ano) | 13767740,91 | 14831527,07 15895313,24 | 16959099,4 19086671,73

m (t/ano) 13767,74091 | 14831,52707 15895,31324 | 16959,0994 19086,67173
m15 206516,1136 | 222472,9061 | 238429,6986 | 254386,491 286300,076
Custo total |$ 2.065.161,14 |$ 2.224.729,06 |$ 2.384.296,99|$ 2.543.864,91|$ 2.863.000,76

Tabela 15— Custo de operagéo (vapor de caldeira)

Razao 1 1,2 1,4 1,6 2

Consumo (kWh/ano) | 2079145,295 3432139,682 3722824,076 4059514,201 4787963,066
Consumo (kwWh) 31187179,42 51482095,23 55842361,15 60892713,01 71819445,99
Custo $ 7.796.794,85|$% 12.870.523,81 |$ 13.960.590,29 |$ 15.223.178,25 |$ 17.954.861,50

Tabela 16— Custo de operacéo (eletricidade)

Fazendo o somatorio dos trés custos de operacgdes, obtemos 0s custos totais para todas as

taxas de refluxo. Assim foi montada a tabela 17:

Razao 1

1,2

14

1,6

2

Custo total

$ 11.223.616,13 | $

16.659.108,15

$ 17.967.581,19

$ 19.457.721,36

$ 22.655.912,78

Tabela 17— Custo total de operacao

Portanto, concluimos que o projeto mais economicamente vantajoso € o que se utiliza

120% da taxa de refluxo minima.

3. PROJETO DE REATORES, VASOS E TORRES

Em virtude de os parametros basicos desta planta terem sido determinados por meio da

analise econbmica, cada um dos equipamentos foi descrito mais profundamente, bem como as

correntes de processo, com base no regime de operacdo determinado pelo estudo econémico

realizado.

Dessa forma, foram especificadas as correntes materiais de alimentacdo, residuo e

destilado, bem como o vaso pulmao, a torre e 0s pratos que a compdem. Tais informacdes foram

dispostas nas seguintes tabelas:
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CORRENTE DE DESTILADO

Numero de corrente 2
Descricéo Destilado
Pressdo Kg/cm? g
Temperatura 79,66 °C
Vazdo méssica 6967 Kg/h
Vazdo molar 75 Kmol/h
Entalpia total -0,00475 Gkcal/h
Fracdo de solidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LiQUIDA
Vazao volumetr|c~a @Pe 10,32 mh
T de operacéo
Peso molecular 92,9 Kg/kmol
Densidade 616,7 Kg/m®
Viscosidade 0,2083 cP
Condutividade térmica 0,1025 W/m-°C
Calor especifico 2,451 kilkg-°C
Tensao superficial 13,33 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazédo volumétrica @P e 3
~ - m*/h
T de operacéo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kd/kg-°C

Fator de
compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Hexano 0,534 0,495
Heptano 0,453 0,488
Octano 0,013 0,016

Tabela 18- Especificacbes da corrente de destilado
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CORRENTE DE ALIMENTO

Numero de corrente 1
Descricéo Alimento
Pressdo 0,51 Kg/cm? g
Temperatura 101,4 °C
Vazdo méssica 9810 Kg/h
Vazdo molar 100 Kmol/h
Entalpia total -0,0048 Gkcal/h
Fracdo de solidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LiQUIDA
Vazao volumetr|c~a @Pe 16.2 mh
T de operacéo
Peso molecular 98,1 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m®
Viscosidade 0,19 cP
Condutividade térmica 9,886*10° W/m-°C
Calor especifico 2,558 kilkg-°C
Tensao superficial 11,97 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazédo volumétrica @P e 3
~ - m*/h
T de operacéo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kd/kg-°C

Fator de
compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Hexano 0,4 0,35
Heptano 0,35 0,36
Octano 0,25 0,29

Tabela 19- Especifica¢Ges da corrente de alimento
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CORRENTES DE RESIDUO

Numero de corrente 3
Descrigédo Residuo
Pressdo Kg/cm? g
Temperatura 150,6 °C
Vazdo méssica 8525 Kg/h
Vazdo molar 75 Kmol/h
Entalpia total -0,0051 Gkcal/h
Fracdo de solidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LiQUIDA
Vazao volumetr|c~a @Pe 14,59 mh
T de operacéo
Peso molecular 113,7 Kg/kmol
Densidade 584,3 Kg/m®
Viscosidade 0,1613 cP
Condutividade térmica 9,338*10° W/m-°C
Calor especifico 2,789 kilkg-°C
Tensao superficial 9,797 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazédo volumétrica @P e 3
~ - m*/h
T de operacéo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kd/kg-°C

Fator de
compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Hexano 0 0
Heptano 0,04 0,035
Octano 0,96 0,965

Tabela 20- Especificacbes da corrente de residuo
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ESPECIFICACOES DA TORRE

Numero do equipamento C1
Descricéo Torre
Pressdo no topo 0,35
Pressé&o no fundo 1 Kg/cm? g
Pressdo de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 150,6 °C
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 4378,6
Nivel maximo de liquido
(80%) i
Nivel maximo de liquido mm
(20%) i
Altura 3000
Diametro 1258,12
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Dgn5|dade c~ia fase leve @Pe T 3,242 Kg/m?
e operacgdo no prato chave
Densidade da fase pesada @P
e T de operacéo no prato 616,1 Kg/m?
chave
CONEXOES
Sigla NUmero Diametro Servico
A 1 - Entrada de alimentacdo
B 2 - Saida do destilado
C 3 - Retorno do refluxo
D 4 - Saida de residuo
E 5 - Retorno do vaporizado
F 6 1% Medidor de nivel
G 7 Egtga' Ir?ee Valvula de segurancga
H 8 4> Purga
[ 9 4> Drenagem
J 10 8 Ventilacdo
K 11 22 Conexdes de acesso
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ESQUEMA DO RECIPIENTE

17126,9mm

4378mm

D |
13000 mm
|

/[AAAEIRARARRRRNAR AR

Tabela 21- EspecificacOes da torre
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ESPECIFICACOES DO VASO

Numero do equipamento C2
Descricéo Vaso pulmdo
Pressdo no topo 0
Presséo no fundo 0,06 Kg/cm? g
Pressdo de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 99,66 °C
Temperatura de projeto 129,66
Nivel normal de liquido 667,3
Nivel maximo de liquido
(80%) 1068,4
Nivel maximo de liquido mm
(209%) 266,9
Altura 3000
Diametro 1334,67
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Dgn5|dade cja fase leve @Pe T 3,242 Kg/m®
e operacgdo no prato chave
Densidade da fase pesada @P
e T de operacéo no prato 616,1 Kg/m?
chave
CONEXOES
Sigla NUmero Diametro Servico
A 1 Entrada de liquido
B 2 20mm Bocal de inspecao
C 3 Egt% ”(]jg Valvula de seguranca
D 4 Saida de liquido
E 5 17> Medidor de nivel
F 6 1% Medidor de nivel
ESQUEMA DO VASO
6,67 m
Entrada  Bocal de inspecio Saida gds
T T T i + T
B
Conexdes para 1334,67 mm

medida de nivel
667,3 mm

L}
Saida liquido

Tabela 22- Especifica¢fes do vaso
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ESPECIFICACOES DOS PRATOS

Numero do equipamento

Cl

Descricéo

Torre de destilacdo

Numero de secdes da coluna 2
SECAO 1 DA COLUNA
Identificacdo 1
De prato/A prato 1 12
Pressao 0,35 0,46 Ka/em?
Perda de pressao 0,1 g g
Temperatura 79,66 101,4 °C
Vazdo massica de vapor/fase organica 13794,988 14110,1 Ka/h
Vazdo massica de liguido/fase aquosa 7018,2 16828,2 g
Vazdo volumétrica de vapor/fase organica
@ P e T de operacio 4313,63 3031,9 o
Vazéo volumétrica de liquido/fase aquosa @
~ 14,05 32,66
P e T de operacéo
Densidade da fase vapor/fas~e organica @ P 3,198 4,708
e T de operacéo Ka/m?
Densidade da fase liquida/fase aquosa @ P e g
N 616,7 605,5
T de operacéo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica @ 6,860.10° | 7.269.10°
P e T de operacéo P
Viscosidade da fase IquIdah:ase aquosa @ P 0,2083 0,1909
e T de operacéo
Diametro 1258,12 mm
NuUmero de pratos 12
Espacamento entre pratos 457,2 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas i
Intalox...)
SECAO 2 DA COLUNA
Identificacdo 2
De prato/A prato 13 24
Pressao 0,47 0,58 Ka/em?
Perda de pressao 0,1 9 9
Temperatura 101,4 150,6 °C
Vazao massica de vapor/fase organica 14110,1 19877,7 Ka/h
Vazao massica de liquido/fase aquosa 16828,2 19530,4 9
Vazao volumétrica de vapor/[ase organica 30319 25126
@ P e T de operacéo m3h
Vazao volumétrica de liquido/fase aquosa @
x 32,66 38,4
P e T de operacéo
Densidade da fase vapor/fasNe organica @ P 4,708 6,982
e T de operacéo Ka/m?
Densidade da fase liquida/fase aquosa @ P e g
~ 605,5 584,3
T de operacéo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica @ 7260.10° | 7.428.10°
P e T de operagéo P
Viscosidade da fase I|qU|da/fase aquosa @ P 0,1909 0,1613
e T de operacéo
Diametro 1258,12 mm
Numero de pratos 10

18



Espacamento entre pratos 457,2 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas i
Intalox...)

Tabela 23- Especifica¢bes dos pratos

4. PROJETO DO SISTEMA DE TROCA DE CALOR

Assim que realizadas as especificacdes anteriores, 0 objetivo seguinte foi
realizar o projeto do sistema de troca de calor. Utilizando como fluido de aquecimento
vapor de baixa pressdo com 180°C de temperatura de condensacéo, determinou-se
parametros como o tipo de trocador, disposi¢cao, circulacdo, dentre outros. A figura
abaixo representa o modelo da planta:

To
Condensear

TRetr L@ Qc
Condenser 2

Il aan
Tower

Fa—
—

Hodup

Jr

Rebollar

Figura 2- Modelo da planta
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O casco-tubo foi o tipo de trocador de calor escolhido para o projeto, este consiste em
um feixe de tubos no qual circula o vapor de baixa pressdo em seu interior, introduzido dentro

de uma carcaca em que circula a mistura de hidrocarbonetos. Na tabela abaixo foram dispostas

suas especificagoes.

ESPECIFICACOES DO TROCADOR DE CALOR
Numero do equipamento El
Descricéo Aquecimento de corrente de hidrocarbonetos
Tipo de trocador (csilsco?tubo, placas, Casco-tubo
tubos concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AES
Disposicéo (horizontal/vertical) Horizontal
Circulacéo (forcada, termosiféo...) Forcada
NuUmero de Em série ou
. 1 -
carcacas estimadas paralelo?
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO
CASCO/CASCO TUBO/TUBO
Lado EXTERIOR/FLUIDO FRIO INTERIOR/FLUIDO
DO TROCADOR DE QUENTE DO TROCADOR
PLACAS DE PLACAS
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazdo total 1,417x10* Kg/h 1,203x10° Kg/h
Fracdo de vapor/gas 0 1 1 0
~ . 1,132x 1,203x10
Vazao de vapor/gas 0 10° Kg/h 3 0 Kg/h
Vazdo de liquido 1,417x10* 0 0 1,203x10°
Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C
2
Pressdo 1,95 2 Kg/g om 10 9.3 K%”gm
Perda de_p_ressao 0.7 Kg/cm? 0.7 Kgécm
permitida
Coeficiente individual de Kcal / h Kcal2/
S 1100 2 9750 hm
transmisséo de calor m-°C oC
20 h m?
Fator de deposicéo 0,0001 h rl? C/ 0,0001 °C/
cal
kcal
Coeficiente global de 825 3 I?]calzl
o~ , m
transmisséo de calor oC
AT 30,39 @
Fr 1
Calor trocado 0,796 Gcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 12,8 K%’;’m
Temperatura de projeto 200 R
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor | 31,737 | m
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Diametro dos tubos 3/4 polegadas/mm
Comprimento dos tubos 20 pés/mm
Espessura dos tubos 16 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 15/16 pés/mm

Tipo de disposic¢éo dos tubos (triangular,
triangular rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 12 | pés/mm
Tabela 24- Especificagfes do trocador de calor

Triangular

5. PROJETO DO SISTEMA DE IMPULSAO MECANICA

Para impulsionar o fluxo para a torre, foi projetada uma bomba de refluxo. Essa bomba
centrifuga garante uma separacdo mais completa da alimentacdo e promove um melhor
funcionamento da torre. O destilado ¢é extraido do topo da coluna e € armazenado no vaso
pulmdo. Dentro do vaso separador pulmdo uma parte do destilado seré extraido como produto,
enquanto outra parte fara parte do refluxo da torre, e seguira para a bomba centrifuga para ser
bombeada novamente para o topo da torre. A figura abaixo representa o esquema desse sistema

de bombeamento de refluxo.

C-1

3m

Figura 3- Esquema do bombeamento de refluxo

21



A perda de carga decorrente da tubulagdo e da valvula e de acordo com a altura da torre

e a vazéo de volume foi calculada e dessa forma foi preenchida a tabela de especificagdes da

bomba de refluxo.

ESPECIFICACOES DA BOMBA

Identificagdo do equipamento operagéo

Operacao
/ reserva perag

Reserva

Descricéo

Bomba de refluxo

Numero de bombas operacéo / reserva 0la

01b

Tipo de bomba (centrifuga,
volumétrica alternativa, volumétrica
rotativa)

Centrifuga

Funcionamento (continuo ou

p - Continuo
descontinuo / série ou paralelo)

Continuo

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiracdo Impulséo
Vazéo volumétrica de operacdo 13,1 m*/h
Pressdo 1,212 kg/cm? g 2,433 kg/cm?® g
Temperatura 80,5 °C 80,5 °C
Densidade 616,5 kg/m? 616,5 kg/m?
Viscosidade cP cP
Presséo de vapor 1,033 kg/cm? g 1,033 kg/cm? g
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazao de projeto (110 ou 120% da vazao de operacao) 15,72 m3h
Vazao minima de processo (60% da vazdo de operacéo) 7,86
Pressdo na aspiracdo na vazao de projeto 1,464 ka/em?
Pressdo na impulsdo na vazdo de projeto 2,92 g g
Pressao diferencial 1,22 kg/cm?
Altura diferencial 19,8 m
NPSH disponivel 2,9 m
Maéaxima pressao diferencial a impulsédo fechada 1,464 kg/cm?
Pressdo maxima na aspiracéo 4,7445 2
N : = kg/cm~ g
Pressdo maxima na impulsao 6,2
Diametro da tubulacéo aspiracdo/impulséo - | - polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 6,5 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 80,5 °C
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia eletr!ca avazao 167 KW
de projeto

Tabela 25- Especificagdes da bomba
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A meméria dos calculos para a obtencdo dos pardmetros da tabela de especificacfes esta

detalhada abaixo:

5.1.  Pressdo na aspiracao

_0,5*1,3*3

— 2
Xa = 1000 - 0,00195 kg/cm

616,5x9,8+3 616,5%9,8%0,5

Pa=1+——58067 " 98067

Pa = 1,212 kg/cm?

5.2.  Pressdo maxima na aspiracao

616,5x98+3 6165%9,8%*1

Pua =45+ —g5067 T 98067

Py a = 4,7445 kg/cm?
5.3.  Diferenca de pressdo na bomba
AP = Pa — Pi
AP = 1,22 kg/cm?
5.4. Maxima AP a impulsao fechada
AP,y = 1,2 % AP
AP, = 1,464 kg/cm?
5.5.  Pressdo maxima na impulsao
Py = Pya + AP g
Py, =62kg/cm?

5.6.  Poténcia de projeto

Xa

Xa
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Q AP _ 15,72 = 1,4544

W, = A = 274 =0,8344 cv = 0,6137 kW
w, = Wa _ 06137 1,534 kW
T x,” 03 7
W, 1,534
WProjeto = X_ = 0 92 = 1’67 kW
m 1]

5.7. Vazdes
Qop. = 13,1m3/h
Qprojeto = 1,2 % Qop, = 15,72m3/h
Qmin. = 0,6 * Qop. = 7,86 m*/h
5.8. NPSH disponivel (condic¢des de operacgao)
P* = Pyspiracio — Prapor = 1,212 — 1,033 = 0,179 kg/cm?

P* 0,179
NPSH = — = =29m

P 06165 (C’#)

6. PROJETO DE INSTRUMETACAO E CONTROLE

Por fim, foi realizado o projeto de instrumentos de controle para concluir o projeto de
fracionamento da mistura dos hidrocarbonetos. O esquema abaixo representa o sistema e todas

suas valvulas, indicadores, controladores e transmissores.
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Figura 4- Sistema de controle

As tabelas dispostas abaixo descrevem as especificagdes dos instrumentos

implementados para o controle do sistema.

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO
| dentificacio Localizacdo (nim. da Fase
tubulacao) (L, G ou M)
FCV01 1 L
FCV02 6 L
FCV03 3 L
FI01 1 L
F102 6 L
FI03 2 L
F104 4 L
FI05 6 G
FCO01 1 L
FC02 6 L
FTO1 1 L

Tabela 26- Especifica¢bes dos instrumentos de vazao
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ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL

e Localiza¢ao (nam. do Tipo de interfase (L-
Identificago vaso) L ou L-V/G)
L101 C-1 L-V
LCo1 C-1 L-V
LTO1 C-1 L-V
LTO02 C-2 L-L
LC02 C-2 L-L

Tabela 27- Especifica¢bes dos instrumentos de nivel

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

e Localiza¢ao (nim. da Fase
JELETITIBE tubulacdo ou vaso) (L, GouM)
TI01 1 L
TI02 6 L
TI03 1 M
T104 4 L
TI05 5 G
T106 5 L
TI107 2 L

Tabela 28- Especificacbes dos instrumentos de temperatura

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Identificacio Localizacdo (num. da Fase
tubulacao ou vaso) (L, GouM)
P101 1 L
P102 1 M
P103 6 L
P104 6 L
P105 5 G
P106 2 G
P107 2 L
P108 3 L
P109 3 L
P110 5 G

Tabela 29- Especifica¢bes dos instrumentos de pressao

ESPECIFICACOES VALVULAS DE CONTROLE

Identificagdo | Localizagdo | Vinculada Acdo a falha no ar (abrir
no diagrama (ndim. da ao lago de ou fechar
mecanico tubulacéo) controle completamente)
FCV01 1 1 Fechar
FCV02 6 3 Abrir
FCV03 3 2 Fechar

Tabela 30- Especifica¢bes das valvulas de controle
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ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE
| dentificacio Locglizagéo o Eleme_ntos vinculados
no diagrama (ndm. dNa Descrlgao da (_medldor, cqntrole,
mecanico tubulacgéo acao acionador e valvula de
0u vaso) controle)
1 1 controle de vazao | vy Fepy, FTOL
na alimentacdo
controle de vazao
2 6 de produto de FCVOZ’E&?E 2 (UL,
fundo
3 3 controle de vazao FCVO03, FC03, LCO02,
no refluxo LT02
Tabela 31- Especifica¢bes dos lacos de controle

Dessa forma, ap0s realizadas as especificacdes de todos 0os componentes do sistema, e
finalizados todos os projetos descritos, estd concluido o projeto de modelagem da planta

quimica de destilacdo fracionada da mistura de hidrocarbonetos.
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