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CAPITULO 1

INTRODUCAO

Desde meados do século XVIII, com o inicio da Revolugdo Industrial, aos dias
atuais, as industrias quimicas tém incorporado continuamente maiores dinamicidade e
complexidade aos seus processos e operacdes.™ Nesse contexto, é comum que essa
complexidade e dinamicidade presentes em uma planta quimica sejam contornadas a
partir do tratamento de seus processos como etapas unitarias que compdem uma
unidade industrial. Essas etapas sdo interpretadas de forma mais simples e sequenciadas,

e a luz de principios fundamentais que as norteiam.

A estratégia descrita anteriormente, de encarar a complexidade de uma industria
baseando-se em blocos individuais com fundamentos e tratamentos especificos, é
denominada de operacdes unitarias.”! Por sua vez, essas operacdes abarcam e
alicercam as disciplinas necessarias ao desenvolvimento deste trabalho, especialmente,
as disciplinas Projeto em Engenharia Quimica | (PEQI) e Projeto em Engenharia
Quimica Il (PEQII). No transcurso dessas disciplinas, foram abordados topicos que
concernem desde a defini¢do do projeto, bem como a avaliacdo econdmica, perpassando
pela engenharia de processos — principios e dimensionamento de torres, vasos,
trocadores de calor, compressores, tubulacdes, elementos de seguranca, etc. —, assim
como da engenharia de detalhe e construcdo, entrada em funcionamento de uma planta,
seguranca e meio ambiente. Além desses topicos, outras disciplinas foram fundamentais
para este trabalho, como Controle de Processos, essencial em temas referentes a

instrumentacao e controle de processos.

Dito isso, foram realizados exercicios pertinentes aos temas abordados durante o
Ccurso e, por conseguinte, o preenchimento de folhas de especificacdo, que culminaram
no presente trabalho apresentado. O documento sera estruturado em duas partes: uma
primeira parte dedicada a analise econémica e de viabilidade, e uma segunda dedicada

ao projeto de um sistema de fracionamento multicomponente.
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1.1. Descri¢do do processo

Em posse dos temas explorados nas disciplinas PEQI e PEQII, pretende-se
projetar um sistema de fracionamento multicomponente, composto por uma mistura de
n-hexano, n-heptano e n-octano a ser fracionada. Como mostra a Figura 1, a
alimentacdo contendo a mistura multicomponente € pré-aquecida através do trocador de
calor E-1, pela passagem do produto de base impulsionado pela bomba P-2. O alimento

é introduzido a coluna de destilacdo C-1 onde € separado nas fracfes de interesse.

No produto de topo, tem-se majoritariamente 0 componente mais volatil, n-
hexano, que é condensado completamente por meio do condensador E-2 e enviado ao
vaso pulméo C-2. Parte desse condensado forma o produto de topo (ou destilado), e

parte é enviada, por meio da bomba P-1, a coluna C-1, formando o refluxo.

Na outra extremidade da coluna, encontram-se em maior propor¢do os produtos
menos Vvolateis, n-heptano e n-octano, sendo parte desse produto conduzida ao
refervedor E-3, para formar o vapor que auxilia na maximizagéo das transferéncias de
calor e massa na zona de esgotamento da torre; a outra parte € conduzida, através da
bomba P-2, ao trocador de calor E-1 para que sua energia térmica seja aproveitada e
transferida a alimentacdo — o produto de base que sai ao final é também denominado por

residuo.

M de tapo

Ali;

Cc-1
I Pl
Er [ol™ » FProdute

@

» Produts . Condensado
de base

)
(Q?.__ g

Vapor

ual Paradigm Online Free Edition

Figura 1. Diagrama do processo simplificado.
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CAPITULO 2

ANALISE ECONOMICA E DE VIABILIDADE

Neste capitulo serd estimado o investimento requerido em uma torre de
destilacdo para a purificacdo de uma corrente de alimentacdo composta por 40% de
benzeno e 60% de tolueno, bem como a analise econémica necessaria para
conhecimento da viabilidade de dois processos com informacgdes distintas. Para o

primeiro caso, os detalhes de processo encontram-se no fluxograma da Figura 2:

= Xp, 4= 0,95
E —
vaporizador Benzeno
25 kg/h
=04 T=1126°C o =
= = 0,7 kg/em?
X =06 . y P=07 kglony I8 E condensador
. . ” i
Kliviento Fio Bomba alimentagao Alimento frio pressurizado Alimento
P=1,2 kelomig Viaporizador parcialmente —
vaporizado ' E
Torre de destilagéo reboiler
E
o Tolueno
Xg 4= 0,05

A= benzeno

B= produto de fundo
C = tolueno

D = destilado

Figura 2. Fluxograma do processo de purificagdo de uma corrente de benzeno e tolueno. (A =

benzeno; B = produto de fundo; C = tolueno e; D = destilado).

Competindo, portanto, estimar o custo dos equipamentos desde a bomba
centrifuga a torre de destilacdo, propriamente. Para tanto, utilizou-se a seguinte
equaco:!

Ce =a+ bx{ " (equacio 1)
Na qual:
Ce: custo do equipamento a ser adquirido, em dolar Gulf Coast, Janeiro 2007;
a e b: constantes de custo;
C: parametro de dimensionamento;

n: expoente por tipo de equipamento.
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A partir da equacdo 1, de seus respectivos valores tabelados e utilizando-se das
informagdes disponiveis para 0s equipamentos é possivel estimar seus custos. A
ressalva se faz ao fato de assumir que os equipamentos sao constituidos de a¢o carbono.

Os numeros das constantes a e b, e do expoente, n, foram obtidos de valores

extraidos do Chemical Engineering Desing, capitulo 6, Tabela 6.6."

Com isso, 0s seguintes computos foram realizados:

2.1 Bomba de Alimentacéao
Os dados fornecidos para a bomba séo:

e Vazdo volumétrica: Q = 57,53 m%h = 15,98 I/s;
e Poténcia: P = 2,507 kW,

Assim, o custo estimado para a bomba centrifuga é, conforme equacéo 1:
Ce = 6900 + 206x(15,98)*° = $ 9395,1
Para a carcaca da bomba optou-se por um motor de explosao, cujo custo foi de:

Ce = -950 + 1770%(2,507)*° = $ 2122,32

2.2 Evaporador
As informac6es disponiveis sdo:
e Quantidade de calor: Q = 3,958 Mkcal/h;
e Coeficiente global de transferéncia de calor: U = 1000 kcal/(h.m?.K);
e Vapor a baixa presséo para aquecimento;
e Pressdo operacional = 6 kg/cm?g;
e Temperatura = 160 °C = 433 K.

Neste caso, 0 parametro de dimensionamento é a area de troca térmica. Para obté-la é

necessario utilizar a equacdo do calor transferido, conforme:!*!
Q = AXUXATn (equacéo 2)

Onde, A; é a area de troca térmica, LMTD é média logaritmica de diferencas de

temperatura expressa por:
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ATpi= Fex "2 72 (equagdo 3)
ln(—l)

AT,
Na qual, F; € um fator de correcéo.

Considerando que a alimentacdo entra a uma temperatura de 25°C (298 K) e ¢
aquecida a temperatura de 112,6°C (385,6 K) e que 0 vapor mantém sua temperatura
constante, e que o fator de correcdo é de 1, tem-se da equacdo 2, rearranjada em termos

da area:

A -— ¢
t— ATq— AT
FeXUx=—Lp2
ln(—ATl)

2

3,958 x 103 kflal )
= =47,29m

A= kcal _ (433-385,6)K—(433—298)K
1X100,——5 X ) (433—385,6)
"\ 233-298

Logo, o custo para um trocador de calor do tipo casco e tubo é:

Ce = 24000 + 46%(47,29)"% = $28704,15

2.3 Torre de Destilacéo
Os dados s&o os seguintes:
e NuUmero de prato: N = 15;
e Diametro do prato: D =2,9 m;
e Alturadatorre: H=155m;
e Pressdo no topo: Pt = 0 kg/cm?g;

e Pressdo no fundo: P = 1 kg/cm®g.

Para estimar os custos assume-se que a torre de destilacdo € um vaso. Todavia,
antes disso, € preciso encontrar alguns parametros, como 0 peso do vaso, Wya.s,. Para

isso, calcula-se primeiro a espessura do vaso, t, a partir das equagdes:™
— PiXD;
T 2XSXE — 1,2XP;

(equacéo 4)

_ PixD;
4XSXE + 0,8XP;

(equacéo 5)
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Nas quais, P; € pressao interna de projeto do vaso, D; é o didmetro interno do
vaso, S e tensdo maxima permitida e E ¢ eficiéncia de solda. Para a presséo P; é comum
superestima-la. Como as pressdes internas variam de 0 a 1 kg/cm?g é conveniente
selecionar a maior pressdo; logo, opta-se por 1 kg/cm?g. Como fator de seguranca,
aplicam-se ainda alguns critérios, como uma sobrepressdo de 10% resultando em 1,1
kg/com®g ou somando 1,8 kg/cm?g & pressdo interna, implicando em 2,8 kg/cm?g.
Porém, como regra geral, se as sobrepressées forem abaixo de 3,5 kg/cm?g (343233 Pa),

opta-se por esta Ultima, como € o caso.

O valor de S, assumindo que a temperatura da alimentacdo ao entrar na torre é
112,6 °C (234,68°F), é de 12,9 ksi (88,94x10° Pa); para E é comum assumir o valor de
0,85.% Com isso, tem-se a partir das equacdes 4 e 5, respectivamente:

. 343233Pax2,9m =0,0066 m = 6,6 mm

a 2.88,94x10°Pax0,85 — 1,2x343233Pa

t= SR =0,0033 m = 3,3 mm

a 4.88,94x10°Pax0,85+ 0,8x343233Pa

Entre as espessuras obtidas, elege-se aquela de maior valor, neste caso, a de 6,6
mm, somando-se ainda 3 mm, o que resulta em 9,9 mm de espessura. A partir desse
resultado, é possivel calcular a massa do vaso, m,, e, consequentemente, estimar o seu

custo. Para o calculo da massa do vaso, utiliza-se da equagdo seguinte:!
Waso = 240XCyXDyX(Hyaso + 0,8Dm)t (equacéo 6)

Onde, Wyas € 0 peso do vaso; C,, € um fator aplicado ao vaso, cujo valor neste caso é

de 1,15:F1 D, é diametro do vaso, 2,91m e; Hyaso altura do vaso. Logo:
Wyaso = 240x1,15%2,91%(15,5 + 0,8.2,91).9,6
Wyaso = 137,46 kN
E a massa, em kg, é portanto (com g = 9,81 m/s?):
Wyaso = Myaso*g (equacao 7)

Woaso
mvaso -

_ 137,46 kN

Myaso = — - = 14012,22 kg

s2
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Com esse resultado, o custo da coluna (vaso) pode ser estimado:
Ce = 10000 + 29%(14012,22)°% = $ 107033,82
Enquanto que o custo dos pratos, do tipo valvulas, € da ordem de:
e = 180 + 340%(2,9)"° = $ 2750,6
Para os 15 pratos:

e =15 % $2750,6 = $ 41259,0

2.4 Reboiler
Informacdes fornecidas:

e Quantidade de calor: Q = 5,146 Mkcal/h;

e Coeficiente global: U = 1000 kcal/(h.m?.K);

e Pressdo operacional: P = 6 kg/cm?g;

e Temperatura do vapor: T, = 160 °C =433 K;

e Temperatura do fluido: T = 133,6 °C = 406,6 K.

Assim, é necessario calcular o parametro de dimensionamento, neste caso, a area.

Para tanto, rearranjando a equacdo 2, tem-se:

Q

U FyXUXAT

Onde F; ¢ igual a 1, e a diferenca de temperatura, AT, corresponde ao calor transferido

do vapor para ao fluido. Dito isso, obtem-se:

Q

' FexUX(Ty—T)

5,146x10° keal

A= — L = 194,92 m?
1X1000 = 5—x(433— 406,6)K

Logo, o custo para o refervedor é:

Ce = 25000 + 340x(194,92)%° = $64025,26
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2.5 Condensador
Os valores pertinentes ao dimensionamento sao:

e Quantidade de calor: Q = 7,209 Mkcal/h;

e Coeficiente global: U = 700 kcal/(h.m?.K);

e Temperatura de entrada: T, = 28 °C = 301 K;

e Temperatura de saida: Ts =45 °C =318 K;

e Temperatura do fluido: T = 81,19 °C = 354,19 K.

Com isso, assumindo F; igual a 1, é possivel calcular a area de transferéncia de

calor, conforme:

7,209%106 k;‘” ,

A= kcal _(354,19—318)K—(354,19—30DK 233,3m
1x700 h,mZ,Kx ! (354,19—318
n 354,19—301)

Com um custo de:

Ce = 24000 + 46x(233,33)"? = $55939,1

2.6 Tanque (ou vaso) Pulmao
Os dados correspondentes ao tanque pulmao sao:

e Diametro: @Qyaso = 2,1 m;
e Comprimento: L = 10,5 m;

e Pressio de operagdo: P = 0 kg/cm?g.

Como no caso da torre de destilacdo, o tanque pulmao é também considerado um
vaso. Deste modo, considerando uma abordagem mais conservadora, convém assumir
uma sobrepressdo de 3,5 kg/cm?g (343233 Pa). Para um S de 12,9 ksi (88,43x10° Pa) e

E de 0,85, a espessura do vaso &, portanto:

. 343233Pax2,1m =0,00478 m = 4,8 mm

B 2.88,94%x10%Pa.0,85 — 1,2x343233Pa

. 343233Pax2,1m =0,00238 m = 2,4 mm

B 4.88,94%x10%Pax0,85+ 0,8x343233Pa
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Neste caso, escolhe-se a espessura de 4,8 mm, somando-se ainda 3 mm a esse
valor, resultando assim em 7,8 mm; além de considerar um C,, de 1,08 e somando a
espessura ao didmetro interno de 2,11 m. Com isso, a massa do vaso pode ser obtida a

partir da equacéo 6:
Wyaso = 240x1,08%x2,11%(10,5 + 0,8x2,11).7,8
Wyaso = 51,99 KN

Cuja massa é:

_ Wyaso _ 54530,9 kN

m = =
vaso a 9,81 Sﬂz

= 5300,0 kg

A partir desse resultado, o custo estimado para um vaso horizontal é de:

Ce = 8800 + 27x%(5558,7)°° = $ 48336,5

2.7 Custo dos Principais Equipamentos

Diante dos resultados obtidos, o custo total requerido para a aquisicdo dos
equipamentos é de:
Crotar = $ (9395,1 + 2122,32 + 28704,15 + 107033,82 + 41259,0 + 64025,26 +
55939,1 + 48336,5)
Crotal = $ 356815,25

Contudo, tal valor é estimado com base nos custos do ano de 2007, sendo
necessario atualizar os precos, dada a inflacéo, de acordo com a equagéo 7.

. A Indice d i ~
Custo ano a considerar = Custo ano referécia x —e 9€ Uano aconsiderar (aquacio 7)

Indice de custogno de referencia

Um indice comumente utilizado na industria é o CEPCI (Chemical Engineering
Plant Cost Index). Deste modo, o valor para o indice de custo no ano de 2007 é de
525,4, enquanto que no ano de 2018 ¢é de 603,1". Portanto:

Custo em 2018 = $ 356815,25 x 2221 = $ 409583,70

5254
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2.8 Investimento Fixo da Planta

Por meio do custo obtido para a aquisicdo dos equipamentos, € possibilitado
estimar o investimento fixo, I, para o funcionamento da unidade. Uma abordagem
conveniente é o Método de Estimacdo Fatorial, que dentre os métodos existentes,

apresenta-se o seguinte:*
I = @10,¢5C (equagao 8)

Onde:

I: é o investimento fixo;

¢, fator dependente da natureza do processo;

@2 =1+ X, fi(equagdo 9);

@3 =1+ 5 + f7 + fg (equacdo 10);

C: custo total dos equipamentos.

Os valores de f encontram-se na tabela seguinte:

Tabela 1. Fatores requeridos para estimar o investimento

fixo da plantal®

1. ¢4
Processos com sélidos 1,45
Processos com liquido 1,47
Processos mistos 1,39

2. Tubulagdes e valvularia

Processo com s6lidos 0,07 — 0,10
Processo misto 0,10 — 0,30
Processo com fluidos 0.30 — 0.60

3. Instrumentacédo de controle

Baixa instrumentacdo 0,02 — 0,05
Alta instrumentacdo 0 05 — 0,10

4. Terrenos e edificios

Construcédo aberta 0,05 — 0,20
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Construgdo semiaberta 0,20 — 0,60
Construcéo fechada (0 60 — 1,00
5. Off-sites
Adic6es minimas 0-0,05
Maiores adicdes (05 — 0,25
Nova instalacdo o5 _ 1 00
6. InstalacGes Externas
Planta existente 0,05 —0,15
Unidades separadas 0,15 — 0,30
Unidades dispersas 3 30 _ 0 80
7. Engenharia e Construcéo
Plantas menos complexa 0,20 — 0,35
Plantas complexas (0,35 — 0,50
8. Tamanho da Planta
Plantas grandes 0,00 — 0,05
Plantas pequenas (.05 — 0,15
Unidades experimentais 15 _ g 35
9. Contingéncia
Processo consolidado 0,10 — 0,20
Processo sujeito a mudangas (0,20 — 0,15
Processos experimentais 30 _ 0 50

Com isso, tem-se:

¢, =147

@, =1+f,+f3+f,+fs=1+0,60+0,10 + 0,80 + 0,06 = 2,56

@3=1+fg+f,+f3=1+0,05+0,35+0,25=1,65

Deste modo, o investimento necessario para colocar o processo em funcionamento é:

| =1,47%2,56x1,65%$ 409583,70 = $ 2543219,88

Outro meétodo para estimagdo rapida do investimento fixo é atraves do método

de Lang, conforme equaco seguinte:
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I =d.C (equacédo 11)

Onde, d é um fator denominado por fator de Lang e assume valores dependentes da
natureza do processo: 3,10 (processo com sélidos); 4,74 (processo com fluidos) e; 3,63
(processo misto). Neste caso, para o processo com fluidos, o investimento fixo é de:

| = 4,74.$ 409583,70 = $ 1941426,74

A partir desse valor, é possivel obter o investimento total, Y, de acordo com a
equacéo adiante:

Y =1+ GP + CG + GPF (equagédo 12)

Na qual, | é o investimento fixo ou imobilizado, GP os gastos prévios, CG o
capital de giro e GPF o gasto para colocar a planta em funcionamento. Tais valores
podem ser obtidos como propor¢des do investimento fixo computado anteriormente.

Dito isso:
GP=0,1.1=0,1.$ 2543219,88 = $ 254321,99
CG=0,2.1=0,2.%$ 2543219,88 = $ 508643,98
GPF =0,05.1=0,05.$ 2543219,88 = $ 127160,99
Assim, da equacdo 13, chega-se a:
Y =$ (2543219,88 + 254321,99 + 508643,98 + 127160,99)

Y = $ 3433346,84

Nesta segunda parte do capitulo, sera tratado acerca da analise de viabilidade
econémica de dois processos para obtencdo de cloreto de vinilideno, nomeados por
Processo 1 e Processo 2. Portanto, deseja-se conhecer entre aquele que é vantajoso do
ponto de vista econdmico. Para tanto, faz-se necessario o calculo do Valor Atualizado
Liquido (VAL) e da Taxa Interna de Retorno (TIR). Os dados dos processos encontram-

se nas tabelas seguintes.
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e Processo 1:
Tabela 2. Dados para o processo 1

Capacidade da planta (ton) 40.000,00
Capacidade da planta 2 (ton) 23.000,00
Investimento fixo planta 2 (R$) 83.720.000,00

Custo de energia (R$/t produto) 247,08

Tabela 3. Balan¢o de massa e custo unitario por componente

Componente Coeficiente ton/ton produto  R$/kg
Cloro -0,92 0,62
Acido cloridrico 0,47 0,94
Tricloroetano 0,13 2,42
Cloreto de vinilo -0,72 1,76
Cloreto de vinilideno 1,00 3,09

Ja para 0 processo 2, tem-se:

e Processo 2

Tabela 4. Dados para 0 processo 2

Capacidade da planta (t) 40.000,00
Capacidade da planta 2 (t) 23.000,00
Investimento fixo planta 2 (R$)  101.200.000,00

Custo de energia (R$/t produto) 437,68

Tabela 5. Balango de massa e custo unitario por componente

Componente Coeficiente ton/ton produto  R$/kg
Cloro -3,01 0,62
Etano -0,56 0,26
Cloreto de etilo 0,08 1,59
Acido cloridrico 2,11 0,94
Cloreto de vinilideno 1,00 3,09
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Além desses valores, foram fornecidos detalhes econémicos e de operagéo,

como consta na Tabela 6:

Tabela 6. Informacdes econdmicas e de operagado

Taxa de juros (%) 10

Taxa de impostos (%) 35
Amortizacao (%) 10%

Ndmero de vagas 3
NUmero de operérios/vaga 4,8

Salario anual bruto/operario (R$) 180.000,00

Inflacéo anual (%) 5

Partida da planta (anos) 3

Planta em operagéo (anos) 15

Assim como foram disponibilizadas informagcbes acerca da projetacdo
econémica temporal: no primeiro ano serdo despendidos 30% do imobilizado e 33,3%
dos gastos prévios (GP); no ano seguinte serdo necessarios 60 % do imobilizado e
33,3% dos gastos prévios; por conseguinte, 10% do imobilizado, 33,3% dos gastos
prévios e 0 100% do capital de giro (CG). No altimo ano de funcionamento da planta,

recupera-se o capital de giro, corrigido pela respectiva inflacdo, além de 10% em sucata.

Dito isso, considerando os calculos para o processo 1, precisa-se inicialmente
obter seu imobilizado, a partir do histérico de uma planta j& conhecida e de acordo com
a equacdo 13.”

l, = |1-(E) (equacdo 13)

Na qual, I, e I, equivalem ao imobilizado para as diferentes plantas, p; e py suas
respectivas capacidades e n é 0 expoente dependente do processo. De modo geral, n
assume um valor de 0,6.! Com isso, a partir dos valores fornecidos na Tabela 2, obtem-

se um imobilizado de:

40000 t)0'6
23000 ¢

I, = R$ 83.720.000,00.(

l, = R$ 116.688.622,44
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E possivel, a partir de um range de porcentagem proporcional ao imobilizado,
encontrar os gastos prévios (GP), capital de giro (CG) e gasto para colocar a planta em
funcionamento (GPF); para tanto, assumiu-se a menor porcentagem no range, onde GP
representa 10% de I, CG, 20% de I, e GPF, 5% de I,. Entéo:

GP = 10%x1, = 0,1xR$ 116.688.622,44 = R$ 11.668.862,24
CG = 20%xl, = 0,2xR$ 116.688.622,44 = R$ 23.337.724,49
GPF =5%x1, = 0,05xR$ 116.688.622,44 = R$ 5.834.431,12
Com tais resultados, € permitido obter o investimento, Y:
Y =1, + GP + CG + GPF (equacdo 14)
Y =R$ (116.688.622,44 + 11.668.862,24 + 23.337.724,49 + 5.834.431,12)

Y = R$ 157.529.640,30
As vendas, Veng., podem ser determinadas a partir do balanco de massa. Assim:
Vyend. = ; Coeficiente; X u, X Prego Unitario;x(1 +j)™ (equagéo 14)

Na qual, i é referente ao componente a ser vendido, j € referente a inflacdo e m é

referente ao ano das vendas. Para o primeiro ano de funcionamento (m = 0), tem-se:

V =1[(0,47 — % % 40000 tonx940—+013

ton produto ton. produto

40000 ton x 2420— +1, 00

22— X 40000 ton x 3090 —]x(1 +0,05)°

V = R$ 153.856.000,00

Para o0s anos que sucedem é aplicada a inflagdo de 5% sobre esse valor.

O proximo passo é calcular o custo total, que se divide em custos diretos,
indiretos varidveis e indiretos fixos, e juntos representam os custos de fabricag&o,
adicionado aos custos gerais. Para 0s custos diretos tém-se 0s custos com matérias

primas (Cmp) € custos com méo de obra direta (Cmo). Para 0s custos com materias

primas tem-se, através do balango de massa:

Cmp = 2; Coeficiente; X u, X Prego Unitario; (equagéo 15)
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Onde i diz respeito a matéria prima utilizada no processo. Neste caso, obtém-se

com dados da Tabela 3:

Crp = 0,92 —2— x 40000 ton X 620~ + 0,72 ———— 40000 ton X

ton produto ton produto

1760 25
ton
Cmp = R$ 73.504.000,00

Para a mao de obra, tem-se:

— No N® de operarios _ Salario anual ~
Cmo = N2de vagas X vagas X operarios (equacdo 16)
ari R$180.000,00
Cmo = 3 vagas X 4,8 2222 = R$ 2.592.000,00

vagas operarios
Portanto os custos diretos, Cairetos, SAO:
Cairetos = Cmp + Cmo (equagéo 17)

Cdiretos = R$ 76096000,00

Dos custos indiretos, tém-se servigos gerais (eletricidade), méo de obra indireta,

abastecimento, manutencéo, laboratério e embalagem. Logo:

- Eletricidade:

_ Preco -
Celetricidade = WXHZ (equacao 18)

247,08
ton

Celetricidade = R$

x40000 ton = R$ 9.883.200,00

- Méo de obra indireta;
Cmo. indireta = 15%%Cpn o (€quacdo 19)
Cm.o. indireta = 0,15%XR$ 2.592.000,00 = 388.800,00
- Abastecimento:
Cabast. = 0,20%.1, (equacéo 20)

Cabast. = 0,002%.R$ 116.688.622,44 = R$ 233.377,24
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- Laboratorio:
Cman. = 2,00%%x1, (equacdo 21)
Cman. = 2,00%.R$ 116.688.622,44 = R$ 2.333.772,45
- Embalagem:
Cemb. = 15,00%xV eng. (€Quacéo 22)

Cemb. = 0,15.R$ 153.856.000,00 = R$ 23.078.400,00

Logo, os custos indiretos variaveis, Cing. var, Sa0:

Cind. var — C:eletricidade + Cm.o. indireta Cabast. + Cman. + Cemb. (equa(;éo 23)

Cind_ var = R$ 36.047.149,69

Para os custos indiretos fixos, Cing. fix., tem-se diretivos e empregados, impostos e

seguros:
- Diretivos e empregados:
Cemp = 10,00%x%Cn, o (equagdo 24)
Cemp = 0,10.R$ 2.592.000,00 = R$ 259.200,00
- Impostos:
Cimp. = 0,50%x 1, (equacéo 25)
Cimp. = 0,005.R$ 116.688.622,44 = R$ 583.443,11
- Seguros:
Cseg. = 1,00%x1, (equagéo 26)
Cseq. = 0,01.R$ 116.688.622,44 = R$ 1.166.886,22
E o custo indireto fixo é:

Cind. fix. = Cemp + Cimp. + Cseg. (BQUaGE0 27)

Cind. fix. = R$ 2.009.529,34

Com a soma dos custos calculados, obtém-se o custo de fabricagdo, Cyap:
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Ctab = Cairetos + Cind. var + Cind. fix. (€quagao 28)
Ctap = R$ 114.152.679,03

Ja para os gatos gerais, Cger,, tem-se:
- Gastos comerciais:
Ceomer. ‘= 5,00%%Cyyp (equacao 29)
Ceomer. = 0,05%XR$ 114.152.679,03 = R$ 5.707.633,95
- Geréncia:
Cgerc. = 3,00%x%Crap (equagéo 30)
Cygerc.'= 0,03xR$ 114.152.679,03 = R$ 3.424.580,37
- Pesquisa e servico técnico:
Cpesg. = 1,009%%Veng (equagéo 31)
Cpesq. = 0,01xR$ 153.856.000,00 = R$ 1.538.560,00
Assim:
Cger. = R$ 10.670.774,32
E os custos totais, Ciotais, SA0:
Ctotais = (Crab. + Cger)*(1 + )™ (equagéo 32)
Para o primeiro ano em funcionamento:

Crowis = R$ (114.152.679,03 + 10.670.774,32)x.(1 + 0,05)° = R$ 124.823.453,35
Em relacdo a amortizacéo linear, A, tem-se:
A =10%xI, (equacéo 33)
A =0,10xR$ 116.688.62,24 = R$ 11.668.862,24
Enquanto que o lucro bruto, considerando o primeiro ano, é de:
Loruto = Vvend. — Crotais — A (equagao 34)

Loruto = R$(153.856.000,00 — 124.823.453,35 — 11.668.862,24) = R$ 17.363.684,40
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E os impostos incidentes sdo:
limp. = 35%X Lpruto (€QUAGA0 35)
limp. = 0,35%R$ 17.363.684,40 = R$ 6.077.289,54
Assim, o lucro liquido é obtido conforme:
Liiq. = Loruto — limp. (QUagao 36)
Liq. = R$ (17.363.684,40 — 6.077.289,54) = R$ 22.955.257,11
Para o fluxo de caixa, Q, tem-se:
Q = Lyiq. + A (equacéo 37)
F = R$ (22.955.257,11 + 11.668.862,24) = R$ 22.955.257,11

Neste sentido, € possivel obter o VAL e TIR, cujas equacdes apresentam-se adiante:

VAL =Yy 2%

=0 (14x)i

(equacdo 38)

n
=0 (14 1)t

Onde Q; refere-se ao fluxo de caixa no ano i, k é a taxa de juro e r a taxa interna
de retorno (TIR).

Os dados resultantes da analise econdémica ao longo dos anos encontram-se na
Tabela 7:
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Tabela 7. Resultados de analise econdmica para o processo 1.

Ano 0 1 2 3 4 5

Imobilizado (R$) -35006586,73 -70013173,47 -11668862,24
Capital de Giro (R$) -23.337.724,49
Entrada em funcionamento (R$) -5.834.431,12
Gastos Prévios (R$) -3.889.231,79 -3.889.231,79 -3.889.231,79
Fundos investidos (R$) -38.895.818,52 -73.902.405,25 -44.730.249,64

Vendas (R$) 153.856.000,00 161.548.800,00 169.626.240,00

Custos (R$) 124.823.453,35 131.064.626,02 137.617.857,32

Amortizacdo (R$) 11.668.862,24  11.668.862,24  11.668.862,24

Lucro bruto (R$) 17.363.684,40  18.815.311,74  20.339.520,43

Impostos (R$) 6.077.289,54  6.585.359,11  7.118.832,15

Lucro liquido (R$) 11.286.394,86  12.229.952,63  13.220.688,28

Fluxo de caixa (R$) -38.895.818,52 -73.902.405,25 -44.730.249,64 22.955.257,11  23.898.814,87  24.889.550,53

Fluxo de caixa corrigido a juros (R$) -38.895.818,52 -67.184.004,78 -36.967.148,46  17.246.624,42  16.323.212,13  15.454.452,64
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Tabela 7. Resultados de analise econdmica para o processo 1. (Continuacgéo)

Ano 6 7 8 9 10 11
Imobilizado (R$)
Capital de Giro (R$)
Entrada em funcionamento (R$)
Gastos Prévios (R$)
Fundos investidos (R$)

Vendas (R$) 178.107.552,00 187.012.929,60 196.363.576,08 206.181.754,88 216.490.842,63 227.315.384,76
Custos (R$) 144.498.750,19  151.723.687,70  159.309.872,08 167.275.365,69 175.639.133,97 184.421.090,67
Amortizacéo (R$) 11.668.862,24 11.668.862,24 11.668.862,24 11.668.862,24 11.668.862,24 11.668.862,24
Lucro bruto (R$) 21.939.939,57 23.620.379,66 25.384.841,75 27.237.526,95 29.182.846,41 31.225.431,85
Impostos (R$) 7.678.978,85 8.267.132,88 8.884.694,61 9.533.134,43 10.213.996,24 10.928.901,15
Lucro liquido (R$) 14.260.960,72 15.353.246,78 16.500.147,14 17.704.392,52 18.968.850,17 20.296.530,70
Fluxo de caixa (R$) 25.929.822,96 27.022.109,02 28.169.009,38 29.373.254,76 30.637.712,41 31.965.392,94
Fluxo de caixa corrigido a juros (R$)  14.636.709,07 13.866.614,62 13.141.050,77 12.457.127,39 11.812.164,42 11.203.675,22
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Tabela 7. Resultados de analise econdmica para o processo 1. (Continuagao)

Ano 12 13 14 15 16 17
Imobilizado (R$)
Capital de Giro (R$) 60.186.315,33

Entrada em funcionamento (R$)
Gastos Prévios (R$)
Fundos investidos (R$)
Vendas (R$)

Custos (R$)
Amortizacéo (R$)

Lucro bruto (R$)
Impostos (R$)

Lucro liquido (R$)

Fluxo de caixa (R$)
Fluxo de caixa corrigido a juros (R$)

11.668.862,24
33.370.146,55
11.679.551,29
21.690.595,26
33.359.457,50
10.629.351,22

47.290.959,24
16.551.835,73
30.739.123,50
30.739.123,50
8.904.029,14

49.655.507,20
17.379.427,52
32.276.079,68
32.276.079,68
8.499.300,55

52.138.282,56
18.248.398,89
33.889.883,66
33.889.883,66
8.112.968,70

54.745.196,68
19.160.818,84
35.584.377,85
35.584.377,85
7.744.197,40

238.681.154,00 250.615.211,70 263.145.972,28 276.303.270,90 290.118.434,44 304.624.356,16
193.642.145,20 203.324.252,46 213.490.465,09 224.164.988,34 235.373.237,76 247.141.899,64

57.482.456,52
20.118.859,78
37.363.596,74
97.549.912,06
19.299.730,05




Para o processo 2, 0 mesmo memorial de calculo foi aplicado, cujos resultados

sdo apresentados adiante. Para o investimento, Y, tem-se:

Tabela 8. Investimento (R$)

Imobilizado 141.052.180,98
Capital de Giro 28.210.436,20
Gastos Prévios 14.105.218,10

Gastos Posta Func. 7.052.609,05

Investimento (R$) 190.420.444,32

Enquanto que para as vendas, de acordo com a Tabela 9:

Tabela 9. Vendas para o primeiro ano (R$)

Cloreto de etilo 5.088.000,00
Ac. Cloridrico 79.336.000,00
Cloreto de Vinilideno 123.600.000,00
Total 208.024.000,00

E para os custos diretos, indiretos variaveis, indiretos fixos e gastos gerais
encontram-se respectivamente nas Tabelas 10, 11, 12 e 13:

Tabela 10. Custos diretos (R$)

Mao de obra 2.592.000,00
Matérias primas 80.472.000,00
Total 83.064.000,00

Tabela 11. Custos indiretos variaveis (R$)

Item Base Porcentagem  Custo (R$)
Serv. Gerais (eletricidade) - - 17.507.200,00
Mao de obra indireta 2.592.000,00 15% 388.800,00
Abastecimento 141.052.180,98 0,20% 282.104,36
Manutencao 141.052.180,98 2,00% 2.821.043,62
Laboratério 2.592.000,00 5,00% 129.600,00
Embalagem 208.024.000,00 15,00% 31.203.600,00
Total 52.332.347,98
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Tabela 12. Custos indiretos fixos (R$)

Item Base Porcentagem  Custo (R$)
Diretivos e empregados 2.592.000,00 10,00% 259.200,00
Impostos 141.052.180,98 0,50% 705.260,90
Seguros 141.052.180,98 1,00% 1.410.521,81
Total 2.374.982,71

Tabela 13. Gastos Gerais (R$)

Item Base Porcentagem  Custo (R$)

Gastos comerciais 137.771.330,70 5,00% 6.888.566,53
Geréncia 137.771.330,70 3,00% 4.133.139,92
Pesquisa e servico técnico  208.024.000,00 1,00% 2.080.240,00
Total 13.101.946,46

Por fim, os custos de fabricacéo e totais:

Tabela 14. Custos de fabricacdo e totais

Custo de fabricagdo (R$)  137.771.330,70
Custos totais (R$) 150.873.277,15

Diante desses resultados, € possibilitado calcular os valores necessarios para a

analise econdbmica, como consta na tabela a seguir.

37



Tabela 15. Resultados de anélise econémica para 0 processo 2

Ano 0 1 2 3 4 5
Imobilizado (R$) -42315654,29 -84631308,59 -14105218,1
Capital de Giro (R$) -28.210.436,20
Entrada em funcionamento (R$) -7.052.609,05
Gastos Prévios (R$) -4.701.269,19 -4.701.269,19 -4.701.269,19
Fundos investidos (R$) -47.016.923,48 -89.332.577,78  -54.069.532,53
Vendas (R$) 208.024.000,00 218.425.200,00 229.346.460,00
Custos (R$) 150.873.277,15 158.416.941,01 166.337.788,06
Amortizacdo (R$) 14.105.218,10 14.105.218,10 14.105.218,10
Lucro bruto (R$) 43.045.504,75 45.903.040,89 48.903.453,84
Impostos (R$) 15.065.926,66 16.066.064,31  17.116.208,84
Lucro liquido (R$) 27.979.578,09 29.836.976,58  31.787.245,00
Fluxo de caixa (R$) -47.016.923,48 -89.332.577,78 -54.069.532,53  42.084.796,19 43.942.194,68 45.892.463,10
Fluxo de caixa corrigido a juros (R$) -47.016.923,48 -81.211.434,34  -44.685.564,08  31.618.930,27 30.013.110,22  28.495.608,90
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Tabela 15. Resultados de anélise econémica para o processo 2 (Continuacéo)

Ano 6 7 8 9 10 11
Imobilizado (R$)
Capital de Giro (R$)
Entrada em funcionamento (R$)
Gastos Prévios (R$)
Fundos investidos (R$)

Vendas (R$) 240.813.783,00 252.854.472,15 265.497.195,76 278.772.055,55 292.710.658,32 307.346.191,24
Custos (R$) 174.654.677,46 183.387.411,34 192.556.781,90 202.184.621,00 212.293.852,05 222.908.544,65
Amortizacdo (R$) 14.105.218,10 14.105.218,10 14.105.218,10 14.105.218,10 14.105.218,10 14.105.218,10
Lucro bruto (R$) 52.053.887,44  55.361.842,72 58.835.195,76  62.482.216,45 66.311.588,18 70.332.428,49
Impostos (R$) 18.218.860,60  19.376.644,95 20.592.318,51  21.868.775,76 23.209.055,86  24.616.349,97
Lucro liquido (R$) 33.835.026,84  35.985.197,77 38.242.877,24  40.613.440,69 43.102.532,32 45.716.078,52
Fluxo de caixa (R$) 47.940.244,93  50.090.415,86 52.348.095,34  54.718.658,79 57.207.750,41 59.821.296,62
Fluxo de caixa corrigido a juros (R$) 27.061.018,47  25.704.303,55 24.420.772,82  23.206.052,87 22.056.064,28 20.966.999,52
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Tabela 15. Resultados de analise econémica para o processo 2 (Continuacéo)

Ano 12 13 14 15 16 17
Imobilizado (R$)
Capital de Giro (R$) 72.752.688,86
Entrada em funcionamento (R$)
Gastos Prévios (R$)
Fundos investidos (R$)

Vendas (R$) 322.713.500,80 338.849.175,84 355.791.634,63 373.581.216,36 392.260.277,18 411.873.291,04
Custos (R$) 234.053.971,88 245.756.670,48 258.044.504,00 270.946.729,20 284.494.065,66 298.718.768,94

Amortizacédo (R3)
Lucro bruto (R$)
Impostos (R$)
Lucro liquido (R$)
Fluxo de caixa (R$)
Fluxo de caixa corrigido a juros (R$)

14.105.218,10
74.554.310,82
26.094.008,79
48.460.302,03
62.565.520,13
19.935.302,84

93.092.505,36
32.582.376,88
60.510.128,49
60.510.128,49
17.527.628,84

97.747.130,63
34.211.495,72
63.535.634,91
63.535.634,91
16.730.918,43

102.634.487,16 107.766.211,52

35.922.070,51
66.712.416,66
66.712.416,66
15.970.422,14

37.718.174,03
70.048.037,49
70.048.037,49
15.244.493,86

113.154.522,10
39.604.082,73
73.550.439,36
146.303.128,22
28.945.293,96




Diante dos valores obtidos nas Tabelas 7 e 15, o valor de VAL e TIR para 0s

processos 1 e 2 podem ser determinados, os quais constam na Tabela 16.

Tabela 16. Valores de VAL e TIR para 0s processos 1 e 2

Processo 1 Processo 2
VAL (R$) 46.284.235,99 174.982.999,06
TIR (%) 13,90 20,82

Para um investimento ser rentavel é necessario que o VAL seja positivo, pois é
um indicativo de que os recursos gerados superaram o investimento inicial. Neste
sentido, tanto mais rentavel é o processo, quanto maior o VAL. Além disso, para efeitos
de analise econdmica, quanto maior a TIR em relagdo a taxa de juros, mais
economicamente atrativo mostra-se o projeto. Dito isso, como indica a Tabela 16, o

processo 2 corresponde ao processo de maior rentabilidade.

CAPITULO 3

PROJETO DE VASO E TORRE

Neste capitulo e nos seguintes, serdo realizados o dimensionamento das
operacdes e o preenchimento das folhas de especificagdo para o sistema de

fracionamento da mistura multicomponente contendo n-hexano, n-heptano e n-octano.

3.1 Coluna de destilacéo

A operacdo unitdria denominada por destilacdo € conduzida em uma coluna ou
torre de destilacdo. Nela, os componentes alimentados sdo separados por meio,
essencialmente, da diferenca de volatilidade que possuem e envolve, normalmente, a

transferéncia de massa entre as fases vapor e liquido.!”

E comum que as colunas de destilagdo de fracionamento possuam recheios ou
pratos responsaveis por auxiliar na transferéncia de massa entre essas fases. O liquido é
geralmente introduzido em fluxo descente e o vapor em fluxo ascendente. A

alimentacdo é feita em um prato especifico, denominado prato de alimentagéo.m

Essa operacdo unitaria é constituida por duas se¢des: uma secao de retificacdo e

outra de esgotamento, conforme a Figura 3.! Na secdo de retificacdo, ocorre o
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enriquecimento dos componentes mais volateis, e, como aparelhagem, essa secéo
possui, além da propria coluna, o condensador, onde o vapores sdo condensados, e 0
vaso pulmdo, onde o condensado é acumulado. Parte desse condensado forma o
destilado e a outra, o liquido que retorna a coluna e desce ao longo dos pratos, sendo

denominado por refluxo.”™

Enquanto que na secdo de esgotamento, hd o enriquecimento dos componentes
menos volateis, e como aparelhagem tem-se o refervedor. Nessa secdo, é formado o

vapor que ascende através da coluna e o produto de fundo ou residuo.t”

Condensador
Ny

/J\_,u

______ Tambor (vasa)
------ i de Refluxo
secao de Refluxo
-@ .

Retificagan
Destilado
ﬂhlimen—'tagén Rt Froduto de Topo
Secao de ) .
Esgotarnento | F22222 Fluida de Aquecimento

Refervador Entra;ja

" = GETESEME

Produto de Fundao

Figura 3. Coluna de destilacéo tipica.®

3.2 Dimensionamento

As propriedades para os componentes de interesse, assim como as condi¢cdes de

operagéo, constam na Tabela 17.
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Tabela 17. Parametros operacionais para o projeto da coluna de destilagéo.

Alimento Destilado Residuo -
Volatilidade
Componente A « D « R % relativa
[kmol.h?] ™ [kmol.h}] '® [kmol.h™] R
Hexano 40 0,40 40 0,534 0 0 2,70
Heptano 35 0,35 34 0,453 1 0,04 2,22
Octano 25 0,25 1 0,013 24 0,96 1,00

3.2.1 Coluna de destilagdo

A partir dos valores apresentados na Tabela 17, o primeiro passo a ser feito é

obter a raz&o de refluxo minima, Rmi,, computada conforme a equagao seguinte:
Rumin + 1 = =222 (equagdo 39)
-

Onde: a; € a volatilidade relativa da espécie i €; x;;, € a composicao do destilado

(ou de topo) da espécie i.

Antes, porém, é preciso determinar o parametro 0, que é calculado a partir da

equacao 40:
1-q=Y; % (equago 40)

Nela, g refere-se a razdo entre o calor necessario para vaporizar 1 mol de
alimento em relacdo calor desse alimento e; x;r a composi¢cdo da alimentacdo. No caso
em questdo, como a alimentacdo esta em ponto de bolha, assume-se g=1. Logo,

desenvolvendo a equacéo 40, tem-se:

2,7%0,40  0,35%2,22 . 1,00X0,25 _ .
2,7— 0 2,22— 6 + 1,00-6 0 (equagao 41)

E, como sugere a equacgdo 41, o parametro 0 ¢ obtido a partir das suas raizes.

Para tanto, utilizou-se do recurso solve do MATLAB, conforme rotina abaixo:

tRalzes (tetas) da equagac

SYmS X
£f = (1.08/(2.7T - x)) + (0.77/(2.22 - %)) + (0.25/(1 - x))
=20l = wvpasolve (f,x):;

fprintf('%1.4f “n', s0l)

Figura 4. Rotina MATLAB para obtengdo do parametro 6.
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E como resultado, obteve-se 1,17 e 2,43 para o 0. A partir desses valores, ¢é
possivel, entdo, obter a razdo de refluxo minima, Rmin. Assim, para o caso de 6 =1,17 ¢

considerando a equacdo 39, chega-se em:

2,7X0,534 2,22%x0,453 1,00x0,013
Rmin = + + - 1

2,7-1,17 2,22-1,17 1,00-1,17

Rmin = 0,82

Enquanto que para o 6 = 2,43 o Ry, obtido foi de -0,46, cujo valor ndo é
possivel de ser observado fisicamente. Com isso, o valor de Rni, a ser considerado é de
0,82.

Em posse da razdo de refluxo minima, a préxima etapa é determinar o nimero
de pratos minimos tedricos, Nmin. Assim sendo, como proposto por Fenske, o nimero
minimo de pratos tedricos pode ser calculado por meio da equacdo 42, que fornece um

método pratico para estima-lo:!"?

m[(m) ()
Xcp/p\Xcl/p

In (acl,cp)médio

Nmin = -1 (equagdo 42)

Em que, xq € a composicdo do componente leve de maior valor no residuo; X¢, a
composicdo do componente pesado de maior valor no destilado; os subscritos D e R
correspondem a essa avaliagdo no destilado e residuo, respectivamente €; (@cycp)medio

a volatilidade relativa média entre 0s componentes em questéo.

Deste modo, dados os valores anteriormente obtidos, a equagéo 42 torna-se:

| G559, G50)l

In 2,22

Nmin =

Nmin = 8,43 pratos

Portanto, o nimero de pratos minimos estimados é de 8,43. A partir desse
resultado é possivel obter o numero aproximado de estagios, N, relacionando as razfes

de refluxo, por meio da correlagdo de Gilliland, expressa a seguir:1*%!

1+54,4X ) X-1
Y=1- ' 30 43
eXpK11+117,2xj(\/xH(equagao )
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Sendo X dado por:

_ RR=Rnin 3
X= ETYCE (equacdo 44)

Em que a razdo de refluxo, RR, é dada pela divisdo entre a vazao de liquido e a

vazdo de destilado, como indica a equacao 45:

RR = LE (equacao 45)
Em que, a razdo de refluxo, LB, aplicado incrementos, 3, baseando-se na razdo de reluxo
minima, (%) . Assim:
m
L L ~
= BX(E)m (equacao 46)

= Bx0,82

(ol

E, com isso, 0 nimero de pratos tedricos, N, é definido como:

N = % (equagéo 47)

Como supracitado, para estimar X e, por conseguinte, Y, € necessario aplicar

. ~ o a ~ ;- L ~
incrementos em relacéo a razao de refluxo minima, (3) , como apresentado na equagéo
m

6. A partir dos valores de N obtidos para cada interacdo numeérica, é possivel estimar o
nimero de pratos reais, N;, como uma razdo entre N e a eficiéncia da torre, 1.

Matematicamente, tem-se:
N ~
N, = o (equacéo 48)

Para servigos limpos e pouco corrosivos, a eficiéncia pode ser assumida como sendo de
80%. Desta forma:

N, = % (equacgdo 49)

Diante das equacdes e consideragdes levantadas, a seguinte tabela foi construida:
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Tabela 18. Numero de pratos obtidos em funcdo dos incrementos.

B (%) % X Y N (pratos) N, (pratos)
10 0,90 0,04 0,62 24 30
20 0,98 0,08 0,57 21 26
30 1,07 0,12 0,53 19 24
40 1,15 0,15 0,50 18 22
50 1,23 0,18 0,47 17 21
60 1,31 0,21 0,45 16 20
70 1,39 0,24 0,43 15 19
80 1,48 0,26 0,41 15 19
90 1,56 0,29 0,39 14 18

100 1,64 0,31 0,37 14 18

A partir dos valores contidos na Tabela 18, é permitido compreender a relagdo

entre a razdo de refluxo e o nimero de pratos, como consta graficamente na Figura 5.

Nela, percebe-se, que a medida que a razdo de refluxo aumenta, o nimero de pratos

tende a diminuir.

NUmero de pratos, N,

35
30
25
20
15
10

NUmero de pratos em funcéo da razéo de

refluxo

0,80

1,00

1,20
L/D

1,60

1,80

Figura 5. Numero de pratos em funcdo da razéo de refluxo.

Por meio do balango de massa realizado na sec¢ao de enriquecimento da coluna, é

possivel conhecer as vazbes de vapor, V, e liquido, L. Em outras palavras, tem-se a

seguinte relagéo:

V =L + D (equacéo 50)
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Sendo D a vazéo do destilado.
Rearranjando a equacéo 45 e substituindo-a na equacéo 50, tem-se:
L = DxRR (equacdo 51)
V = DxRR + D (equacéo 52)

Na secdo de enriquecimento, a vazdo do destilado é dada pela soma das vazdes
dos componentes presentes na mistura, a qual resulta em 75 kmol.h™. Em posse desse
valor, e daqueles contidos na Tabela 18 para RR, obtem-se L e, consequentemente, V,
conforme as equacdes 51 e 52 sugerem. Para efeitos de céalculo, assumindo os primeiros

dados obtidos na Tabela 18, encontra-se 0 seguinte:

L =75 0%x0,90 = 67,7 2%
h h
E, portanto:
V=675 kmol +75 kmol = 1427 kmol
h h h

Para a conversdo de V em vazdo massica, é necessario ponderar o valor expresso
em kmol.h? com a massa especifica do vapor, py, fornecida como sendo de 0,0349

kmol/m®. Desta forma, para o seu computo tem-se:
, V ~
V= o (equacdo 53)

Em termos numéricos:

kmol

A = 4087,4

0,0349 — m3
m

142,5 kmol

Os mesmos passos foram adotados para as estimagdes seguintes. Além disso,
para tais estimagOes, em conformidade com a Tabela 18, a vazdo do destilado foi

assumida como constante.
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Tabela 19. Vazoes do liquido, L, e vapor, V.

L V %
b (%) RR (kmol.h™)  (kmol.h®)  (kmol.m?®)
10 0,90 67,7 1427 40874
20 0,98 738 148,8 4263,6
30 1,07 80,0 155,0 44398
40 1,15 86,1 161,1 4616,0
50 1,23 92,3 167,3 4792,3
60 1,31 98,4 1734 4968,5
70 1,39 104,6 179,6 5144,7
80 1,48 110,7 185,7 5320,9
90 1,56 116,9 191,9 5497,1
100 1,64 123,0 198,0 5673,4

A partir desses resultados, € habilitado determinar o didmetro minimo, @min, da

coluna. Porém, antes disso, é preciso computar a velocidade limite da fase vapor, Viin,

expressa pela equacdo de York:

Sendo y constante associada a equacdo de York (0,23), p, a massa especifica da fase

liquida (616,1 kg/m%), p; a massa especifica do vapor (3,242 kg/m®).

Com isso:

Viim = 0,23.\/

(616,1 -3,242)

kmol
m3

3,242

kmol
m3

vim =316 =006
S S

Com o valor de velocidade, viim, € de vazédo do vapor, V, obtidos, pode-se obter a

se¢do minima, como segue:

Smin = VVI (equacao 55)

Para o primeiro valor da Tabela 19:

3
4087,4 me

min —

1h
3600s

0,96 =

S
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Smin = 1,18 m?

E o didmetro minimo, @min, €, portanto:
4Smin ~
@min = |—= (equagdo 56)

Brmin = /—4X1';8 m’ =1,23m

Para as demais estimac0es, os valores encontram-se na Tabela 20:

Tabela 20. Valores de secdo, S, e didmetro, @, minimos.

\A Smin Qmin

b (%) RR (kmol.m?) (m? (m)
10 0,90 4087,4 1,18 1,23
20 0,98 4263,6 1,23 1,25
30 1,07 44398 1,28 1,28
40 1,15 4616,0 1,34 1,30
50 1,23 4792,3 1,39 1,33
60 1,31 4968,5 1,44 1,35
70 1,39 5144,7 1,49 1,38
80 1,48 5320,9 1,54 1,40
90 1,56 5497,1 1,59 1,42
100 1,64 5673,4 1,64 1,45

Diante dos valores da Tabela 20, € possibilitado encontrar a altura da coluna, H.
Nesta etapa, algumas consideracdes sao importantes de serem feitas: ao prato de
alimentacdo é adicionada uma separacgdo tipica de 0,91 m; aos pratos imediatamente
abaixo e acima é adotada a espessura de 0,46 m entre eles; logo apds o Gltimo prato da
secdo de enriguecimento, no topo da coluna, é adicionado o valor tipico de 0,91 m e, na
base, logo apos o ultimo prato da secdo de esgotamento, € adicionado um valor minimo
de 0,61 m e; por fim, na zona que compreende o refervedor, a altura, Hg, é estimada em

funcdo da vazao de residuo, R, e tempo de residéncia, 1.
Dito isso, a altura, H, € dada como:
H = H, + Hr (equagdo 57)

Sendo, H, a soma da altura dos pratos e dos valores tipicos nas secOes de

enriquecimento e esgotamento e; Hg a altura na regido do refervedor.

Assim, H, € obtido conforme:
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Hp = (n° de pratos — 1)x0,46 m + 2x0,91 m + 0,61 m (equagéo 58)

Substituindo pelo nimero de pratos, previamente obtido:
Ho=(30-1)x0,46 m+ 1,82 m + 0,61 m

H, = 15,56 m

O computo de Hg é obtido em fun¢ao do tempo de residéncia, t, (10 minutos).

Por meio das vazdes em fase liquida (L + A), e do tempo de residéncia, obtem-se o

volume, v, ¢ a partir dele, determina-se a altura, Hg, com valores do diametro e da secéo

estimados. Em outras palavras:

V= %XT (equagdo 59)
R

Onde pj, ¢ a densidade molar do residuo (5,375 kmol.m™).

Hr = —_ (equacio 60)

T[Xg?nin

Tomando como exemplo os primeiros valores das tabelas anteriores:

kmol

25 . 1h
— h
v =—2— X10 minx
5,375 km;’l 60 min
m
_ 3
v=>5,20m
4x5,20 m3
=——=1 m
R X (1,23 m)?2 9,96

Os mesmos passos foram adotados para os valores subsequentes:

Tabela 21. Valores para as alturas H,, Hg € H.

. v Nr Ho Hr I
b (%) RR (m)  (pratos)  (m) (m) (m)

10 0,90 5,20 30 15,56 4.40 19,96
20 0,98 5,39 26 14,05 421 18,27
30 1,07 5,58 24 13,05 4.05 17,09
40 1,15 5,77 22 12,30 3,89 16,19
50 1,23 5,96 21 11,71 3,75 15,46
60 1,31 6,15 20 11,25 3,62 14,86
70 1,39 6,34 19 10,87 3,49 14,36
80 1,48 6,53 19 10,55 3,38 13,92
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90 1,56 6,72 18 10,28 3,27 13,54
100 1,64 6,91 18 10,04 3,17 13,21

E o seguinte grafico da altura em funcéo da razdo de refluxo foi construido.

Altura em funcao da razéo de refluxo
25,00
20,00
£ 15,00
]
2 10,00
<
5,00
0,00 T T T T 1
0,80 1,00 1,20 1,40 1,60 1,80
Razéo de refluxo

Figura 6. Altura da coluna em funcéo da razdo de refluxo.

Assim como citado na Figura 5, a Figura 6 indica que a medida que a taxa de
refluxo tende a aumentar, o nimero de pratos diminui e, por conseguinte, a altura da

coluna.

3.2.2 Vaso de refluxo

Para o dimensionamento do vaso pulmao, considera-se a vazao, F’, como sendo
composta pela vazao de refluxo, L, e a vazdo de destilado, D. Tal relacdo encontra-se

expressa na equagao 61:
F’ =L + D (equacéo 61)

Para efeito de calculo, assumindo os primeiros dados das tabelas previamente

estabelecidos, tem-se:

kmol

F = (67,7 + 75) T

kmol
h

F=142,7
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Porém, tal vazdo encontra-se em base molar; para converté-la em vazdo

volumétrica, dp, pondera-se com a massa especifica do destilado, pgest, CONforme segue-
Se.

op = i (equacgdo 62)
Pdest

Sendo pges: = 6,638 kmol.m™. Logo:

E com isso, o volume Util, Vg, a 50% do vaso pulmao é determinado, por meio
do tempo de residéncia (t = 10 min):

Vil = 6p*t (equagéo 63)

_ m3 . 1h
Vit = 21,50 o x10 minx Py

Vit = 3,60 m3

Para se obter o volume geométrico, Vgeom, do vaso pulmédo considera-se a
relacdo entre o volume (til e o nivel normal, Npormar (50%):

Vgeom = NV—“Z (equacdo 64)

normal

_ 3,60m3

Vgeom - W = 7,20 m3

Em posse do volume geométrico, a proxima etapa é obter o didmetro do vaso,

~ ~ . L
Dyaso, COMO uma funcgéo da razédo de refluxo numa faixa 2 < > < 5:

: —4XV("£3"" (equacio 65)

D

Dyaso =

Como para valores de razdo de refluxo maiores, 0s custos apresentam-se de
. A= L
modo mais econdbmico, adotou-se o= 5:

3 [4%x7,20 m3

1(5)

vaso —
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Dvaso = 1,22 m
Tais valores constam na Tabela 22.

Tabela 22. Valores obtidos para o0 vaso pulmao.

L(me) () o Vo (M) B ()
67,65 21,5 3,58 7,16 1,22
73,80 22,4 3,74 7,47 1,24
79,95 23,3 3,89 7,78 1,26
86,10 24,3 4,04 8,09 1,27
92,25 25,2 4,20 8,40 1,29
98,40 26,1 4,35 8,71 1,30
104,55 27,0 4,51 9,02 1,32
110,70 28,0 4,66 9,33 1,33
116,85 28,9 4,82 9,63 1,35
123,00 29,8 4,97 9,94 1,36

3.2.3 Reboiler (ou refervedor)

Para o projeto do reboiler (ou refervedor) é necessario calcular a area de troca
térmica do reboiler, Arp. Neste caso, é preciso, antes, obter a quantidade de calor
trocada no reboiler, Q. Este calor € calculado como um produto da entalpia de
vaporizacao do residuo, hy e a soma das vazdes em fase liquida, (A + L):

Qreb = hyx(A + L) (equagéo 66)

O valor para hyrp é de 32832 kJ/kmol; A vazéo de alimentagdo, assumida constante em

100 kmol.h™ e; a vazdo de liquido, L, como consta da Tabela 2.

kmol
h

Quep = 32832 —-x(100 + 67,7)

Qre = 5504284,8 %

53



Em posse desse resultado, a area de troca térmica para o reboiler, A, pode ser obtida

por:

Avreh =

Qreb
U.AT

(equacdo 67)

Em que, U é o coeficiente global de transferéncia de calor e; AT a variacdo entre a

temperatura de vapor, Ty = 230 °C, e a temperatura de projeto no reboiler, T, (2

temperatura de projeto € igual soma entre 30°C e a temperatura de operacéo, Top, neste

caso de 150,6 °C). Logo:

AT = Tvap - Tr,proj

AT = Tyap — (Top + 30,0 °C) (equacéo 68)

AT =230 — (150,6 + 30,0 °C)

AT =49,4°C

Considerando U = 750 W/(m?>.°C), a equacdo 67 torna-se:

O mesmo passo foi adotado para os valores seguintes presentes na Tabela 23.

Tabela 23. Valores obtidos para o projeto do reboiler.

J

5504284,8x103——

3600 s

Aven =

1X750 %)@9,4 °C
m#4°C

Avep = 41,27 m?

(L+A)

Qreb

RR Freo
&) 6 e
0,90 167,65 5504284,8 41,27
0,98 173,80 5706201,6 42,78
1,07 179,95 5908118,4 44,30
1,15 186,10 6110035,2 45,81
1,23 192,25 6311952,0 47,32
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1,31 198,40 6513868,8 48,84

1,39 204,55 6715785,6 50,35
1,48 210,70 6917702,4 51,86
1,56 216,85 7119619,2 53,38
1,64 223,00 7321536,0 54,89

E possivel inferir da Tabela 23, que & medida que a razdo de refluxo aumenta, o

projeto se torna mais robusto, com o aumento da area.

3.2.4 Condensador

Similarmente aos passos desenvolvidos anteriormente, € possivel projetar o
condensador da coluna de destilacdo. O primeiro passo é o cédmputo do calor, Qcond,

dado por:
Qcond = hv,g X V (equagéo 69)

O valor para a entalpia de vaporizacdo do destilado, hy 4, é de 31806,77 kiJ/mol e;
a vazao de vapor, V, fornecida na Tabela 19.

kmol
h

Qcond = 31807 k—Iolx(l42,7)

k
m
Qcond = 4537268,6 %

Em posse deste valor, andlogo a equacdo 31, tem-se a area de troca térmica no
condensador, Acong:

_ Qcond ~
Acond = UAT.m (equacgéo 70)

Sendo U de 500 W/(m2.°C) e; AT, a média logaritmica de diferencas de temperatura

expressa por:

AT _ F (Tc,proj_ Ta’gual) - (Tc,proj_ Téguaz)
mi= Ft. Teproj~—Tagua,

In T e
cproj~ tdgua

(equacgdo 71)
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Fi € um fator de correcéo (1); Tcproj € @ temperatura de projeto (109,66 °C); Tégual a
temperatura do fluido de refrigeracdo na entrada (28 °C) e; Téguaz a temperatura do

fluido de refrigeracdo na saida (45 °C).
Assim:

ATmi=1. “"9'66[;(213?3;6(1_03{;;6 —*) = 72,83°C

109,66 — 45

k
4537268,6x10° WJOS 5
Acond = W =34,61m
500 TX 72,83 °C
m#4°C

Os valores subsequentes constam na Tabela 24.

Tabela 24. Valores obtidos para o projeto do condensador

v Qeond Acond
RS I R
0,90 1427 4537268,6 34,61
0,98 148,8 4732881,6 36,10
1,07 155,0 49284947 37,60
1,15 161,1 5124107,7 39,09
1,23 167,3 5319720,8 40,58
1,31 173,4 5515333,8 42,07
1,39 179,6 5710946,9 43,56
1,48 185,7 5906559,9 45,06
1,56 191,9 6102173,0 46,55
1,64 198,0 6297786,0 48,04
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3.2.5 Bomba

Para o projeto da bomba, deve-se estimar a vazdo volumétrica, relativa ao
refluxo,qrer, € a perda de carga a ser superada, AP. A vazao de refluxo ¢ obtida conforme

a equacdo seguinte:
L ~
¢ref = —— (equacdo 72)
Pdest

Para os primeiros dados constantes nas tabelas anteriores:

67,7 kmol

Ort = gy = 10,20 -
6,638 ~ h

O proximo passo é obter a perda de carga. Para isso, € necessario obter a carga
de admissao, ®agm, € a de impulsdo, Pimp. Para a carga de propulséo, estabelece-se uma
relacdo entre a altura em que se encontra 0 vaso (de 3 m) e a altura do nivel normal
desse mesmo vaso, a 50 % do seu volume. Em outras palavras:

Dgm = 3 + Blasox0,50 (equacéo 73)
Dygm = 3 +1,22x0,50
Dugm =3,6 M
Enquanto que na impulséo, a relacdo se da entre a altura do vaso e a altura da
coluna de destilacdo, H:
®imp = 3 + H (equagéo 74)
Ojmp = 3+ 19,96
Dimp = 22,96 M

Com esses valores, € permitido obter a perda de carga através do célculo da
pressdo manométrica. Para a admissao:

Padim = peXg*x®agm (EquUacao 75)

Onde g é a gravidade (9,81 m/s?).

Padim = 616,1%X9,81522X3,6 m

Padim = 21824,2 Pa
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Ja para a perda de carga na impulsdo, deve-se considerar além da perda de carga
gerada pelo condensador (0,35 kg/cm?), a perda de carga gerada pela valvula de
controle (0,1 kg/cm?). Logo:

2
lep = pGXgX(I)imp + (0,45 _’g X lcm

k
cm?2  107* m?2

)xg (equacéo 76)
Pimp = 616,129x9,817x22,96 m + 4500 19x9,81%;
Pimp = 182896,9 Pa
E, portanto, AP é¢:
AP = Pimp — Pagim (eQuacdo 77)
AP =161072,7 Pa
Os demais valores estéo contidos na Tabela 25.

Tabela 25. Valores obtidos para dimensionamento da bomba.

Pref Da0m Dimp Padim Pimp AP
RR m3
(T) (m) (m) (Pa) (Pa) (Pa)
0,90 10,2 3,61 22,96 218242 182896,9 161072,7
0,98 11,1 3,62 21,27 21876,5 172678,2  150801,7
1,07 12,0 3,63 20,09 21927,4 165587,8 143660,4
1,15 13,0 3,64 19,19 21977,0 160117,2  138140,2
1,23 13,9 3,64 18,46 22025,3 155727,7 133702,4
1,31 14,8 3,65 17,86 22072,5 152105,8 130033,3
1,39 15,8 3,66 17,36 22118,5 149050,5 126931,9
1,48 16,7 3,67 16,92 22163,5 146427,0 124263,5
1,56 17,6 3,67 16,54 22207,5 144141,4  121933,8
1,64 18,5 3,68 16,21 22250,6 142126,1 119875,5
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Em posse dos valores contidos na Tabela 25 é possivel obter as poténcia util da bomba,

Putil:

Para converter para watts:

Pail = 1642941,54 = x ~

Com esse resultado, a poténcia absorvida, Pas, € a poténcia elétrica, Pegjet , podem ser

Patit = @rer X AP (equagdo 78)

3
Puii = 10,2 = x161072,7 Pa

0

Pail = 1642941,54 =

1h
600 s

obtidas ponderando-se com um valor de eficiéncia n:

Onde a eficiéncia para Paps € de Naps = 0,45 € Pejet € Meter = 0,90.

P

Pabs = n—“l (equagéo 79)
abs

Petet = 2225 (equaco 80)
elet

Pabs

Pelet

n

_ 45637 W

_ 10142 W

= =1014,2W
0,45

=1126,9 W

Os valores subsequentes encontram-se na Tabela 26.

=456, 37T W

Tabela 26. Valores para as poténcias da bomba.

Ptil Pabs Pelet
RR

(W) (W) (W)
0,90 456,0 1013,3 1125,9
0,98 465,7 1034,9 11499
1,07 480,6 1068,1 1186,8
1,15 497,7 1106,0 12289
1,23 516,1 1147,0 1274,4
1,31 5354 1189,9 1322,1
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1,39 555,3 1234,1 1371,2

1,48 575,6 1279,2 1421,3
1,56 596,2 1325,0 1472,2
1,64 617,0 1371,1 1523,5

3.3 Custo dos equipamentos

A partir do dimensionamento previamente realizado, pode-se estipular o custo
dos equipamentos, desde a bomba centrifuga a torre de destilagdo. Para isso, utilizou-se
da equacio:®!

Ce=a+ bx{" (equacéo 81)

Por meio da equacdo 81, o custo dos equipamentos é estimado, assumindo que

sdo constituidos de a¢o carbono.

3.3.1 Coluna de destilacdo

Para estimar o custo da coluna de destilacdo, considera-se a mesma como um
vaso. Com isso, calcula-se, primeiro, a espessura da coluna, t, conforme as equacdes
seguintes:

_ PprojX0
2XSXE — 1,2XP o]

(equacao 82)

Ppmjxﬂ

" 4AXSXE + 0,8XPpro;

(equacdo 83)

Nas quais, Pproj € presséo interna de projeto do vaso, @ € o didmetro interno do

vaso, S é tensdo maxima permitida e E é eficiéncia de solda.

Para a presséo Ppr; € comum aplicar uma sobrepressdo. No caso da coluna de
destilacdo, a pressdo de projeto corresponde & pressdo de topo, sendo de 2,0 kg/cm?g;
objetivando superestima-la, soma-se 1,8 kg/cm?®g a Poroj, resultando em 3,8 kg/cm?g
(372653 Pa). No que diz respeito a S, considera-se como sendo de 12,9 ksi (88,94x10°
Pa) e para E é comum assumir o valor de 0,85.> Com isso, tem-se a partir das equacdes

82 e 83, respectivamente:
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_ 372653 Pax1,23m _
t= = 3,04 mm
2><88,94><106 Pax0,85 — 1,2x372653 Pa

372653 Pax1,23 m
t= =1,52 mm

B 4%88,94%x10° Pax0,85 + 0,8x372653 Pa

E como critério de escolha, opta-se pela maior espessura, correspondente a 3,04 mm. A

essa espessura é somado 3 mm, resultando em 6,04 mm.

Com o valor de espessura obtido, é possivel calcular a massa do vaso, Myaso, €,

consequentemente, estimar o seu custo. Para esse calculo, utiliza-se da equacdo

seguinte;™

Wyaso = 240xC,,.@x(H + 0,8@)t (equacio 84)

Onde, W50 € 0 peso do vaso; C, é um fator, cujo valor, neste caso, € 1,15; @ ¢é

diametro do vaso, e; H a altura do vaso. Logo:
Wyaso = 240%1,15%1,23.(19,96 + 0,8%1,23)x6,04
Wyaso = 42,95 kN
E a massa, em kg, é portanto (com g = 9,81 m/s?):

Wyaso = Myaso*XQ

Myaso = Wli;so (equacéo 85)

2,95 kN
Myaso = —49 a1 Z =4377,6 kg
’ 52

Com esse resultado, o custo da coluna (vaso) pode ser estimado:
Ce, vaso = 10000 + 29.( 4377,6)°% = $ 46095,13
Enquanto que o custo dos pratos, do tipo valvulas, é da ordem de:
Ce. prato’ = 180 + 340.(2)"° (equagéo 86)
Ceprato’ = 180 + 340.(1,23)"° = $ 638,85
Para os 15 pratos:

Ce, prato = 30 x $ 638,85 = $ 19165,50
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O custo total para a coluna, Ce, coluna, é:

Ce, coluna = Ce, vaso + Ce, prato (€qUacao 87)

Ce, coluna = $ 46095,13 + $ 19165,50 = $ 65260,63

Observacdo: os valores de custo anteriormente obtidos séo relativos a 2007, sendo

necessaria uma posterior correcdo para valores atuais.

Para as demais condi¢des imposta a coluna de destilacdo, como consta nas Tabelas 4 e

5, 0s parametros e custos estimados encontram-se na Tabela 27.

Tabela 27. Parametros de projeto e custo da coluna de destilacédo

t Wyaso Myaso Ce, vaso Ceprato Ce, coluna
B (%) RR
(mm) (N) (ka) $) %) %)

10 0,90 6,03 427878 43616 459833 201400 661233
20 0,98 6,10 406467 41434 444470 184429  62889,9
30 1,07 6,16  39402,3 40165 435485 174007 609492
40 1,15 6,22  38599,3 39347 429664  16680,3 596467
50 1,23 628 380860 38824 425934 161704 5876338
60 1,31 6,34 377753 3850,7  42367,3 15807,2 581744
70 1,39 6,40 376119 38340 422482 155499 577981
80 1,48 646 375588 38286 422095 153716 575811
90 1,56 6,52 375905 38319 422326 152537 574863
100 1,64 6,57 376889 38419 423043 151828 574871

3.3.2 Reboiler (refervedor)

térmica, conforme Tabela 23, estimou-se o custo para o reboiler, Ce rep:

Partindo-se da equagdo 81 e dos valores encontrados para a area de troca

Ce, rep = 25000 + 340.(Aren)*’ (equagio 88)
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Ce,reb = 25000 + 340%(41,27)"% = $ 34672,3

Tabela 28. Custo estimado para o reboiler.

B (%) RR s
(%)
10 0,90 34672,3
20 0,98 34991,0
30 1,07 35308,6
40 1,15 35625,2
50 1,23 35940,7
60 1,31 36255,2
70 1,39 36568,7
80 1,48 36881,3
90 1,56 37192.9
100 1,64 37503,7

3.3.3 Condensador

De modo analogo ao estabelecido para o reboiler e considerando os valores da
area de troca térmica para o condensador, Acng, da Tabela 24, tem-se que o custo do

condensador, Ce cong, € dado por:
Ce, cond = 24000 + 46.(Arer) " (equacio 89)
Ce, cond = 24000 + 46.(34,61)* = $ 27234,44

Os demais valores encontram-se na Tabela 29.
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Tabela 29. Custos estimados para o condensador.

B (%) RR evend
(%)
10 0,90 27234,5
20 0,98 27402,6
30 1,07 27572,0
40 1,15 27742.8
50 1,23 27914.9
60 1,31 28088,3
70 1,39 282629
80 1,48 28438,7
90 1,56 28615,7
100 1,64 28793,8

3.3.4 Bomba

A partir dos valores calculados para a bomba centrifuga, conforme a Tabela 26, seu

custo estimado, Ce, pomba, € fornecido como se segue:

Ce, bomba = 6900 + 206.(¢rer) > (equacéo 90)

A vazédo de refluxo orer tem seu valor atribuido na equagdo 90 em I/s. Assim:
Ce, bomba = 6900 + 206X(2,83)0’9 =$74255

E preciso estimar, ainda, o custo da carcaca do motor de explosdo, como dado pela
equacéo 91:

Ce, carcaga = -950 + 1770-(Pe|et)0'6 (equacao 91)
Ce, carcaga = -950 + 1770.(1125,9)*® = $ 118964,1
E o custo total, Ce, o1, de:

Ce, toth = Ce, bomba + Ce, carcaca (€qUaGA0 92)
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Ce totb = $ (7425,5 118964,1) = $ 126389,6
Os custos subsequentes encontram-se na Tabela 30.

Tabela 30. Custo estimado para a bomba.

Ce, bomba Ce, carcaca Ce, totb
B (%) RR
(%) % $
10 0,90 7425,5 118964,1 126389,6
20 0,98 7468,3 120493,4 127961,7
30 1,07 7510,8 122812,7 130323,5
40 1,15 7552,9 125433,5 132986,4
50 1,23 7594,8 128219,4 135814,2
60 1,31 7636,3 131096,3 138732,6
70 1,39 7677,6 134018,8 141696,4
80 1,48 7718,6 136958,5 144677,1
90 1,56 7759,5 139897,2 147656,7
100 1,64 7800,1 142823,1 150623,2

3.3.5 Custo total dos equipamentos

Diante dos resultados obtidos, 0 custo total, Cita, requerido para a aquisicdo dos
equipamentos é de:

Cotal, 2007 = (Ce, coluna + Ce, reb + Ce, cond + Ce, totb) (€QUAGE0 93)

Ciotal = $ (66123,3 + 34672,3 + 27234,5 + 126389,6) = $ 254419,7

No entanto, esse valor é estimado com base nos custo do ano de 2007, sendo

necessario atualizar os precos, dada a inflacéo, de acordo com a equacéo:™!

. ~ . Indiced t i ~
Custo ano a considerar = Custo ano referécia. ——————Oanoaconsiderar (oqjac30 94)

Indice de custogno de referencia
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Um indice comumente utilizado na industria € o CEPCI (Chemical Engineering
Plant Cost Index). Deste modo, o valor para o indice de custo no ano de 2007 é de
525,4, enquanto que no ano de 2018 ¢ de 603. Portanto:™

Crotal, 2018 = $ 2543197 .220 = $ 202045,1

Os valores para o custo total em funcdo do incremento encontram-se na Tabela 31.

Tabela 31. Custo total dos equipamentos corrigido para o ano de 2018

Cotal, 2007 Cotal, 2018

B (%) RR

3) 3

10 0,90 2544197 292045,1
20 0,98 253245,2 290697,0
30 1,07 254153,3 291739,4
40 1,15 256001,2 293860,5
50 1,23 258433,6 296652,7
60 1,31 261250,5 299886,1
70 1,39 264326,1 303416,6
80 1,48 267578,3 307149,7
90 1,56 270951,6 311021,9
100 1,64 274407,9 314989,3

3.3.6 Investimento Fixo da Planta

A partir do custo total obtido para a aquisi¢do dos equipamentos, € possibilitado
estimar o investimento fixo, I, para o funcionamento da unidade. Uma abordagem

pratica é o método de Lang, descrito pela equacdo a seguir:®!
I = dxCiotal, 2018 (€QUacd0 95)

Onde, d é o fator denominado por fator de Lang e assume valores dependentes
da natureza do processo: 3,10 (processo com sdlidos); 4,74 (processo com fluidos) e;
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3,63 (processo misto). Neste caso, para o processo com fluidos, o investimento fixo é
de:

| = 4,74x$ 292045,1 = $ 1384293,9

3.3.7 Custos de operagado

E preciso estimar, também, os custos operacionais associados ao processo, isto &,
0 custo com as utilidades fria e quente e com eletricidade. Neste sentido, a planta esta

projetada para 15 anos de operacao.

Assim sendo, para o reboiler, o custo estimado com o vapor, e, é de $ 10 para
cada tonelada utilizada. Antes, porém, é preciso calcular a quantidade em tonelada de

vapor por hora, ¥, conforme a relagdo seguinte:
Y= % (equacio 96)

Em que h,.,, = 445,75 kcal.kg™" = 1866,27 kd.kg™. Portanto:

K]

= ] 565 Xe 2,95
1866,27 —X——— h
kg t

O custo para o vapor durante os 15 anos € de:

WPvapor, 15 anos = 2,95 tOTnX]-S anosx>2> dias, 240,510 _ $ 3875446,9

lano 1dia ton

Analogamente, para o condensador o valor estimado do fluido de refrigeracdo é de
$0,1/m?®. Para calcular a quantidade em metros cubicos de 4gua por hora, O, parte-se da

equacéo seguinte:

o — Qcond

(equacgdo 97)

(Téxgua2 —Tagua 1)X Cpagua*Pagua

Em que G, 44uq € 0 capacidade calorifica da agua e p44,, @ massa especifica da agua.

Dito isso:

4537268,6 %

3

m

—=X998 =% h
Kg.°C m

O=

(45— 28)°Cx 4,184

Logo para 15 anos, o custo de operacao é de:
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— 3 i
Osgua, 15 anos =63,918 15 anosx > x22 x2010 - ¢ 8398828

lano 1dia m3

Por fim, o custo com eletricidade para a bomba, Oglet, € dado em funcgdo da poténcia
elétrica, Peet, € do valor estimado de $ 0,25/kWh:

Oelet = Pe|etx3:(OT’2}f (equacdo 98)

Com isso, a partir da Tabela 26, custo projetado para 15 é de :

$0,25 365dias__ 24 h
x15 anosx x——=$36985,4
103Wh lano 1dia

Oelen 15 anos = 1125,9 Wx

Deste modo, o custo operacional total é dado por:

C:op. total — vaapor, 15anos Oégua, 15anos Oelet, 15 anos (equaf;éo 99)
Cop. total = $ (3875446,9 + 839882,8 + 36985,4) = $ 4752315,1

Os valores para os custos aplicados em fun¢do dos demais incrementos encontram-se na

tabela seguinte.

Tabela 32. Custos obtidos para as opera¢des em 15 anos.

Wyapor, 15 anos Osgua, 15 anos Oblet, 15 anos Cop. total
B (%) RR
&) $ $ $)
10 0,90 3875446,9 839882,8 36985,4 4752315,1
20 0,98 4017612,1 876092,3 37774,9 4931479,3
30 1,07 4159777,3 912301,8 38984,9 5111063,9
40 1,15 43019425 948511,2 40370,5 5290824,2
50 1,23 4444107,7 984720,7 41864,5 5470693,0
60 1,31 4586272,9 1020930,1 43430,0 5650633,1
70 1,39 4728438,2 1057139,6 45043,9 5830621,6
80 1,48 4870603,4 1093349,1 46690,8 6010643,3
90 1,56 5012768,6 1129558,5 48360,8 6190687,9
100 1,64 5154933,8 1165768,0 50046,8 6370748,6
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3.3.8 Investimento total

A partir desses valores, é possivel obter o investimento total, Y, de acordo com a

equacao adiante:

Y =1+ GP + CG + GPF + Cgp. total (€QUagéo 100)

Na qual, I é o investimento fixo ou imobilizado, GP os gastos prévios, CG o
capital de giro e GPF o gasto para colocar em funcionamento. Estes valores podem ser

obtidos como propor¢des do investimento fixo, como segue:
GP=0,1.1=0,1.$ 1384293,9= $ 138429,4
CG =0,2.1=0,2.$ 1384293,9 = $ 276858,8

GPF =0,05.1 =0,05.$ 1384293,9 = $ 69214,7

Com isso, o investimento total é de:
Y = $(1384293,9 + 138429,4 + 276858,8+ 69214,7 + 4752315,1)

Y = $1868796,8

Portanto, os valores de investimento levantados para os demais incrementos
encontram-se na Tabela 33. A ressalva se faz ao fato de a andlise ser considerada apenas
para os incrementos, 3, de 20, 40, 60 ¢ 100%.

Tabela 33. Investimentos fixos e total obtidos para a planta.

| Y
B (%) RR
$) $)
20 0,08 1377903,7 6791649,3
40 1,15 1392898,9 7171237,8
60 1,31 1421460,3 7569604,6
100 1,64 1493049,5 8386365,4

Como sugere a Tabela 33, 0 menor custo obtido foi para o incremento de 20%
(RR =0,98), com um investimento total de $ 6791649,3.

69



3.4 Folhas de Especificacdo

3.4.1 Correntes Materiais

CORRENTES MATERIAIS

NUdmero de corrente

1

Descricdo Corrente de alimentacéo
Presséo 1,53 Kglem® g
Temperatura 101,4 °C
Vazdo maéssica 9810 Kg/h
Vaz&8o molar 100 Kmol/h
Entalpia total -4,842x10° Gkeal/h
Fracdo de sélidos
Fracéo de vapor
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo volumetr|c~a @PeT 16,20 m¥h
de operacéo
Peso molecular 98,10 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m®
Viscosidade 0,1909 cP
Condutividade térmica 9,886x10” W/m-°C
Calor especifico 250,9 kJ/kg-°C
Tensao superficial 11,97 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo volumétrica @P e T 3
~ m>/h
de operacéo
Peso molecular 92,30 Kg/kmol
Densidade 4,708 Kg/m®
Viscosidade 7,269x10° cP
Condutividade térmica 1,864x107 W/m-°C
Calor especifico 187,0 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 0,9445
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
Hexano 0,40 0,35
Heptano 0,35 0,36
Octano 0,25 0,29
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 2
Descricdo Corrente de destilado
Presséo 35 Kglem® g
Temperatura 109,66 °C
Vazdo maéssica 8525,8 Kg/h
Vaz&8o molar 75 Kmol/h
Entalpia total -3,826x10° Gkcal/h
Fracdo de sdlidos
Fracéo de vapor
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetncNa @PeT 14.60 m¥h
de operacdo
Peso molecular 113,7 Kg/kmol
Densidade 584,3 Kg/m®
Viscosidade 0,1613 cP
Condutividade térmica 9,338x10” W/m-°C
Calor especifico 317,0 kJ/kg-°C
Tensao superficial 9,797 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo volumétrica @P e T 3
~ m>/h
de operacéo
Peso molecular 113,2 Kg/kmol
Densidade 6,982 Kg/m®
Viscosidade 7,428x10° cP
Condutividade térmica 1,687x107 W/m-°C
Calor especifico 255,8 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 0,9207
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
Hexano 0 0
Heptano 0,04 0,03
Octano 0,96 0,97

CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 3
Descricdo Corrente de residuo
Pressdo 3,8 Kg/cm® g
Temperatura 180,6 °C
Vazdo méssica 6967,8 Kg/h
Vazéo molar 75 Kmol/h
Entalpia total -3,569x10 Gkcal’h
Fracdo de sélidos
Fracdo de vapor
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao volumetr|c~a @PeT 11,30 m3h
de operacdo
Peso molecular 92,20 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m®
Viscosidade 0,2083 cP
Condutividade térmica 10,25 W/m-°C
Calor especifico 221,7 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 13,33 dinas/cm

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
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m%h

Vazdo volumétrica @P e T
de operacéo
Peso molecular 89,95 Kg/kmol
Densidade 3,198 Kg/m®
Viscosidade 6,860x10° cP
Condutividade térmica 1,687x107 W/m-°C
Calor especifico 172,8 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 0,9589
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Hexano 0,534 0,495
Heptano 0,453 0,489
Octano 0,013 0,016
3.4.2 EspecificacOes de Pratos
ESPECIFICACOES PRATOS
Numero do equipamento C-1
Descricdo Coluna de destilagéo
Numero de secbes da coluna 2
SECAO 1 DA COLUNA
Identificacéo Secéo de enriguecimento
De prato/A prato 1 15
Pressao 0,35 0,49 Kajem?
Perda de presséo 0,14 g 9
Temperatura 79,66 101,4 °C
Vaz&o massica de vapor/fase orgénica 13493,67 13701,13 Kg/h
Vazdo méssica de liquido/fase aquosa 6289,6 16098,4
Vazdo volumétrica de vapor/liase orgéanica@ P e 4300,1 2910,18
T de operagdo mh
Vazdo volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e 10.20 26.59
T de operagdo ’ '
Densidade da fase vapor/fasNe organica@ PeT 6,082 4,708
_ de'opfaragao Kg/m?®
Densidade da fase Ilqwda/f?se aquosa@PeT 584.3 605.5
de operacgdo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica@ PeT 7.428x10° 7.269x10°
— de operago =
Viscosidade da fase I|qU|da/fase aquosa@ PeT 0,1613 0,1909
de operacéo
Didmetro 1230 mm
Numero de pratos 15
Espacamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvula
SECAO 2 DA COLUNA
Identificacdo Secdo de esgotamento
De prato/A prato 16 30
Presséao 0,50 0,64 Ka/em?
Perda de pressdo 0,64 g g
Temperatura 101,4 150,6 °C
Vaz&o massica de vapor/fase organica 13701,13 17078 Kg/h
Vazdo méssica de liquido/fase aguosa 16098,4 18940,3
Vaz&o volumétrica de vapor/f~ase organica@ P e 2910.18 3627.4
T de operacdo m¥h
Vazdo volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e 26.60 394
T de operacdo ' '
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Densidade da fase vapor/fasNe organica@ PeT 4,708 3,108
_ de}opgra(;ao Kg/m®
Densidade da fase |IQUIda/f?.SG aquosa @PeT 605.5 584.3
de operacdo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica@ PeT 7.269x10° 6,860x10°
— de operagdo =
Viscosidade da fase I|qU|da/1:ase aquosa@ PeT 0,1909 0,2083
de operacdo
Didmetro 1230 mm
NuUmero de pratos 15
Espacamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Vélvula
3.4.3 Especificacédo da Torre de Destilacéo
ESPECIFICACAO TORRE
Numero do equipamento C-1
Descricdo Coluna de destilagéo
Pressdo no topo 1,0
Pressdo no fundo 2,0 Kglem? g
Pressdo de projeto 3,8
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 150,6 °C
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 4400
Nivel maximo de liquido (80%b)
Nivel minimo de liquido (20%6) 888 mm
Altura 19960
Didmetro 1230
Material Aco carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade Qa fase leve @P e T de 3,108 Kg/m3
operacdo no prato chave
Densidade dal fase pesada @P e T 6167 Kg/m3
de operacéo no prato chave
CONEXOES
Sigla Nimero Didmetro Servico
A 1 Saida de vapor pelo topo
B 2 Entrada do refluxo
C,DF 3 Sensor de temperatura
E 4 Sensor de nivel
G 5 2 Ventilacdo
H 6 2” Liquido de fundo
I 7 Drenagem
J 8 Vapor do refervedor
K 9 Alimentacdo
L 10 27 Purga com vapor
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3.4.4 Especificacdo Vaso Pulméo

ESPECIFICACAO VASO

Numero do equipamento P-1
Descrigéo Vaso pulméo
Pressdo no topo 1,0
Press&o no fundo 2,0 Kglcm? g
Presséo de projeto 3,8
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 150,6 °C
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 972
Nivel maximo de liquido (80%0) 1136
Nivel minimo de liquido (20%) 716 mm
Altura 6160
Didmetro 1220
Material Aco carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de operagéo Ka/m®
g/m
no prato chave
Densidade da fase pesada @P e T de Ka/m®
~ g/m
operacado no prato chave
CONEXOES
Sigla NUmero Didmetro Servigo
A 1 Entrada de liquido pelo topo
B 2 24> Bocal de inspecdo
C 3 Saida de gas (Valvula de seguranga)
D 4 4” Ventilagio
E 5 27 Purga com vapor
F 6 27 Saida de liquido de fundo
G 7 Drenagem
H, I 8 Sensor de nivel
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VASO PULMAO
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CAPITULO 4

PROJETO DE SISTEMAS DE TROCA DE CALOR

4.1 Trocador de calor do tipo Casco-tubo

A classe de trocadores de calor elegida para o projeto foi do tipo Casco-tubo,
amplamente utilizado na inddstria quimica, especialmente, em operacdes que requer
grandes taxas de fluxo e pressdo, bem como amplas superficies de transferéncia de
calor. Esse trocador consiste em um conjunto de tubos menores arranjados internamente
em um tubo de didmetro maior, designado por casco; a troca térmica ocorre por meio

dos fluidos a diferentes temperaturas e que circulam por entre os tubos e o casco.[**!

A disposicdo escolhida para os tubos foi como sendo triangular, por possuir
maiores coeficientes de troca térmica e ndo ser um inconveniente para fluidos limpos.
As partes principais desse trocador sdo, como indica a Figura 7, os tubos, cascos e
chicanas (estas responsaveis por conferir maior turbuléncia ao fluido circulante e por

maximizar o coeficiente de convecco). 112

Saida Entrada
dos tubos  4g casco ) Chicanas

(s

r
I
[

T
N

Bl o SRR T

ddd

s

Saida Entrada
do casco  dos tubos

Figura 7. Esquema tipico de trocador de calor tipo casco-tubo.™

4.2 Dimensionamento
4.2.1 Refervedor (reboiler)

Deseja-se projetar um trocador de calor de fundo (refervedor) para uma coluna
de destilacdo contendo 16 pratos e uma razdo de refluxo, RR, de 1,07. Como
especificado para o processo, ao refervedor € requerida uma quantidade de calor de 796

Mcal/h e assume-se que a corrente de alimentagdo contenha os hidrocarbonetos: n-
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hexano, n-heptano e n-octano; da qual os dois primeiros hidrocarbonetos correspondem
ao produto de topo. Um esquema do processo supracitado encontra-se representado na
Figura 6.

To
Condenser

Boilup -
TJJ.LD o
To | Reboiler
Rel

Figura 8. Coluna de destilagdo de processo descrito.

Como utilidade quente, ao refervedor sera introduzida uma corrente de vapor de
baixa pressdo, cuja temperatura de condensacdo é de 180 °C. Em posse dessas
especificacOes, as seguintes informac0es, resultantes de simulagdo, foram fornecidas

para as correntes intituladas de “To Reboiler” e “Boilup”:

Stream MName To Reboiler Vapour Phasze Liguid 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
Molar Flow [kgmele/h] 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
Molar Enthalpy [kcal/kgmale] -5.103e+004 -4.307e+004 -53.103e+004
Molar Entropy [k)/kgmale-C] 141.58 2222 141.8
Heat Flow [kecal/h] -6.380e+006 0.0000 -6.380=+006
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 20,04 0.0000 20.04
Fluid Package Basis-1

Utility Type

Figura 9. Informagdes para a corrente “To Reboiler”.
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Stream Mame Boilup Vapour Phase
Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000
Temperature [C] 1506 150.6
Pressure [bar] 2000 2.000
Molar Flow [kgmole/h] 9993 99,98
Mass Flow [kg/h] 1.132e+004 1.132e+004
Std Ideal Lig Viel Flow [m3/h] 16.08 16.08
Molar Enthalpy [kcal/kgmale] -4.308e+004 -4.308=+004
Molar Entropy [kJ/kgmaole-C] 2205 2205
Heat Flow [kcal/h] -4.307e+006 -4.307e+006
Liq Vel Flow @5td Cond [m3/h] 168.02 16.02
Fluid Package Basis-1

Utility Type

Figura 10. Informagdes para a corrente “Boilup”.

Diante desses detalhes, é possivel realizar os calculos para o projeto do trocador
de calor (refervedor). Portanto, foram realizados célculos para a determinacdo das

condicdes de processo das correntes envolvidas na transferéncia de calor.

Como a corrente de vapor (corrente quente) envolve mudanca de fase — neste
caso, a condensacdo —, considera-se que a temperatura mantém-se constante em 180 °C
para esta corrente durante a mudanca de fase, além de assumir que todo o vapor ao
entrar ¢ condensado. A corrente fria é atribuida uma temperatura de entrada, Ty ., de
148,6 °C, e a temperatura de saida da corrente fria, T, ., de 150,6 °C. Na Figura 11,
encontra-se uma representacdo do perfil de temperatura dos fluidos que participam

desse processo de transferéncia de calor em contracorrente.
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A .
180 °C Vapor

M

180°C

Produto base —3| 150.6°C

148.6°C

Figura 11. Perfil de temperatura para as correntes de processo.

A partir desses valores € possivel calcular o calor para a corrente fria, Qfo,

conforme segue:!**!

Qfrio = McXCp X AT,
Qfrio = MeXCp cX(T2,c — T1,c) (equacdo 101)

Onde: m corresponde a vazédo massica, ¢, ao calor especifico, T a temperatura €; 0s

subscritos 1 e 2, as correntes de entrada e saida, respectivamente, e ¢ a corrente fria.

Portanto:

k l kcal
Qfrio = 125 %x75,048 ﬁx(ﬁo,e —148,6) °C

Q#rio = 18762 %

Com tais valores, é possivel determinar agora a area de troca térmica, A;, com

base na equacdo do fluxo de transferéncia de calor, Q:
Q = UxFxAxxATn (equacdo 102)

Em que: U € o coeficiente global de transferéncia de calor; F; é o fator de corre¢ao; AT,
é a diferenca de temperatura média logaritmica.
Para o coeficiente global de transferéncia de calor, tem-se:

1_ 1

1 e 3
Ty + h_f +—+ 1 + 17 (equacéo 103)
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Sendo, h; e hs os coeficientes de transferéncia de calor por convecgdo para a correntes
quente e fria, respectivamente; k a condutividade térmica; e a espessura da parede e; rc e

r¢ 0s fatores de dep0sito para as correntes quente e fria, respectivamente.

Assumindo que a espessura da parede é muito pequena e que o material que a
compde apresenta uma boa condutividade térmica, o termo % pode ser negligenciado.

Assim:

R 77 (equagdo 104)
hy

Considerando que a corrente fria € composta por hidrocarbonetos leves evaporando,
tem-se h; = 1000 kcal/(h.m?.°C); para a corrente quente tem vapor condensando e,
portanto, h. = 9900 kcal/(h.m?.°C) e para r. e r; ambos, por serem fluidos limpos, com
valor de 0,00015 (h.m?.°C)/kcal. Logo:

" _ - + - +0,00015 HC 4 ,00015 AT
U 9900 kcgllo 1000 kcgllo kcal kcal
h.m#.°C h.m#.°C
L = 1,289x103 LC
U kcal
_ kcal
U=71377 ——

A diferenca de temperatura logaritmica média é dada por:

_ (T2r=T1,0)—(T1,h—T2,0)

ATm = T nTic (equacdo 105)
ln<T1_h—T2,c)
180—-148,6)—(180—-150,6
ATm = ( 18)0—(148,6 ) = 30,39°C
: (180—150,6)

Desta forma, a area térmica, Ay, é calculada rearranjando a equagéo 102:

— Q
t UXFe XAt

Para o valor de F; obtido graficamente, como um dos parametros de correlagdo
da 0, ndo é possivel inferi-lo por tais meios; por isso, € conveniente assumir F;

equivalente a 1:
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796000 k“‘l 2
A= =36,7m

713, 77 2 ><1><30 39°C

Para a determinacdo da vazao da corrente quente, m, utiliza-se da equacéo:
Qquente = hvapxm¢ (equagio 106)
No caso do calor latente de vaporizagéo, hyap, recorre-se a equacgao de Regnault:*4
hvap = 606,5 — 0,695xT, (equacéo 107)
Onde a temperatura de vaporizacdo, Ty, é de 180 °C:

hvap = 606,5 — 0,695%180

kcal

hvap - 481 4 -
Com isso, partindo da equacédo 106:
mC Qt;luente (108)
vap

Mcal

Seja Q =796

796000 kc“l

Me = —2-
481,4 kcgl

k
m = 1653,51 -
Para a determinacdo do didmetro do casco é necessario obter o nimero dos tubos, N-:

NT:

Onde Awno € area para cada tubo, dado por:

Atubo

(equacdo 110)

Em que dey € 0 didmetro externo do tubo (3/4" = 19,05 mm) e Ly, 0 cOmprimento do

tubo (6,096 m). Deste modo:

Atubo = 1%0,01905m*6,096m
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Aupo = 0,3648 m?

Logo:

_ 36, 7m?
0,3648 m2

T = 101 tubos

A partir desses valores € possivel determinar o didmetro do casco, Dcasco,

baseando-se na Tabela 34, para a configuragéo triangular com 2 passes:

Tabela 34. Dimensoes do casco.*"

_% in. OD tubes on 154 ¢-in. triangular 34 in. OD tubes on 1-in. triangular
- piteh ' 7 pitch
Shell © Sheli ‘ ' | .
ID, in. 1-P| 2-P )} 4P | 6-P 8P ID, in. 1-P 1 2P| 4P| 6P| 8P
8 ] 36 32| 26 24 18 - 8 37 30 24 24
10 62 56 47 42 36 10 - 61| b2 40 | 36 )
12 109 98 86 82 78 i2 92 g2 76 74 70

137 127} 114} 96| 90| 86 1314 109 | 106°| 86| 82| 74
1634 170 | 160 | 140 | 136 | 128 i514 151 | 138 | 122 | 118 | 110
1714 239 | 224 | 194 | 188 | 178 1744 203 | 196 | 178 | 172 | 166
1914 301 | 282 | 252 | 244 | 234 1914 262 | 250 | 226 | 216 | 210
2114 361 | 342 | 314 | 306 | 290 | - 2117 | 316 | 302 | 278 | 272 | 260
2334 442 | 420 | 386 | 378 | 364 234 384 |'376 | 362 | 342 | 328

25 532 | 508 | 468 | 446 | 434 25 470 | 452 | 422 | 394 | 382
27 637 | 602 | 550 | 536 | 524 27 559 | 534 | 488 | 474 | 464
29 721 ] 692 | 640 | 620 [ 594 29 630 | 604 | 566 [ 538 | 508
31 847 | 822 | T66 | 722 .| 720 31 745 | 728 | 678 | 666 | 640
33 974 | 938 | 878 | Bb2 | 826 33 856 | 830 | 774 | 760 | 732
35 1102 (1068 |1004 | 988.| 958 35 970 | 938 | 882 | 864 | 848
37 1240 {1200 11144 1104 |1072 37 1074 j1044 |1012 | 986 | 870
39 1377 {1330 ;1258 |1248 {1212 39 1206 [1176 |1128 {1100 (1078

Deasco = 13,25 pol. = 335,28 mm
A temperatura de projeto, Tprj, € pressao de projeto, Ppyoj, S80 obtidas conforme:
Tproj = Top. + 30°C (equagdo 111)

_ kg ~
Pproj = Pop + 1,8 o (equacgdo 112)

Numa abordagem mais conservadora, opta-se por temperatura e pressao de
operagédo (Top € Pop, respectivamente) dentre as maiores obtidas; desta forma, a maior
temperatura de operagdo foi de 180 °C e a maior pressdo de operagdo foi de 10,20

kg/cm?g. Portanto:
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Toroj = (180 + 30) °C = 210 °C

Poroj = (10,20 + 1,80) —2

4.3 Folhas de especificacao

4.3.1 Especificacio Refervedor

= 12,00 24

cm2g cm2g

ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

Numero do equipamento E-1
- Aquecimento do produto de base de uma coluna de
Descricao destilaca
¢ao
Tipo de trocador (crilsco_—tubo, placas, tubos Casco-tubo
concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AES
Disposicao (horizontal/vertical) Horizontal
Circulacéo (forcada, termossiféo...) Forcada
Numero de carcagas Em série ou 1
estimadas paralelo?
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAQO
CASCO/CASCO TUBO/TUBO
Lado EXTERIOR/FLUIDO FRIO INTERIOR/FLUIDO QUENTE
DO TROCADOR DE PLACAS DO TROCADOR DE PLACAS
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazdo total 14170 Kg/h 1653,51 Kg/h
Fracdo de vapor/géas 0 0,8 1 0
Vazdo de vapor/gas 0 11336 1653,51 0
Vazdo de liquido 14170 | 2834 Kg/h 0 165351 | Koh
Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C
Presséo 2,00 1,95 | Kglem®g 10,20 9,50 Kglem® g
Perda de pressdo permitida 0,05 Kg/cm® 0,70 Kglem?
Coeficiente individual de Kcal /h Kcal / h
transmissdo de calor 1000 m22°C 9900 m?°C
o 2o
Fator de deposicéo 0,00015 h T(] C/ 0,00015 hm*"*C/
cal kcal
Coeflcu?ntg global de 713.77 chl /h
transmisséo de calor m-°C
ATy 30,39 °C
Fr 1
Calor trocado 18,762 Mcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 12 Kglem® g
Temperatura de projeto 210 °C

CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR

Area de troca de calor 36,7 m’
Diametro dos tubos 3/4"/ 19,05 mm polegadas/mm
Comprimento dos tubos 20 pés/6096 mm pés/mm
Espessura dos tubos 16 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 15/16”/23,82 mm pés/mm
Tipo de disposi¢do dos tubos (trlarjgulz_ir, triangular Triangular
rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 1,10/335,28 | pés/mm
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CAPITULO5

PROJETO DE SISTEMAS DE IMPULSAO MECANICA

5.1 Bombas

As bombas sdo importantes no transporte e escoamento de diversos fluidos e
estdo presentes na maioria das operacOes industriais. Dentre os diferentes tipos, as
centrifugas tém uma assiduidade massiva nas industrias. Nela, sob acdo de uma forca
centrifuga impressa pelos rotores da bomba, o fluido tem sua energia cinética convertida

gradualmente em pressdo necesséria para impulsiona-lo.[**!

5.2 Escolha de sistema de impulsdo mecénica

Este capitulo dedica-se em selecionar o tipo de bomba centrifuga que sera
utilizado para a torre de destilacdo. A bomba tem a funcdo de introduzir a torre o
refluxo de parte do destilado contido no vaso pulmdo. Na figura seguinte encontram-se
detalhes pertinentes ao processo, como pressoes e cotas da torre de destilacdo (C-1) e do

vaso pulméo (C-2).

C-1

-------- ( 1 kg/cm? )

Figura 12. Detalhes do sistema de bombeamento de refluxo.

Partindo dessas informacOes e das demais fornecidas, é possivel desenvolver o

projeto para a bomba de refluxo. Deste modo, o0 primeiro passo corresponde ao calculo
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das pressdes na aspiracédo (Pasp) € na impulséo (Pimp). Assim, na aspiragdo tém-se as

seguintes contribuigdes:
Pasp = Pvaso + Paitura + Pnivel — Pp_carga,a (equal}éo 113)

Em que, Pyaso € @ pressdo do vaso; Parra € @ pressdo relativa a cota que o vaso se
encontra (neste caso, de 3 m); Phie € @ pressao associado ao nivel do vaso, que em
condi¢Oes normais opera a 50% do seu volume nominal, portanto, 0,5 m; e Py cargaa € @
pressdo referente a perda de carga na tubulacdo na aspiracao. (Observagdo: como nédo

foi mencionado, as pressdes sdo tratadas como absolutas).

L , . k ~
Dito iss0, Pyaso € equivalente a 1,0 ﬁ; enquanto que para as pressoes Paura €

kg

Pnivet € necessario realizar a conversao das alturas manométricas em — conforme

segue:

_ pXgXH x
Patura = =50 6;‘”“ (equagdo 114)

X gXHnp;i ~
Privei= -2t (equago 115)

Sendo, p a densidade méssica do fluido bombeado de 616,5 k—g3; g agravidade (9,81 ﬂz);
m S

e H.ytq © Hyipep @s alturas da cota e do nivel, 3 m e 0,5 m, respectivamente. Logo:

616,5 29,81 Zx3m
m S

kg
P = =0,185 —
altura 98067 ) cm?2
kg m
616,5 -2x9,81 5x0,5 m kg
Priver= n 5 =0,0308 —=
nivel 98067 : cm?
. . o ) k
E, para Pp_caga ¢ fornecido que a perda de carga na aspiragao, Qperdaa, € de 0,5 ﬁ,

isto é, que a cada km da tubulacéo tem-se uma perda de carga de 0,5 C%. Deste modo, a

perda de carga ao longo da tubulacdo na aspiracao é dada por:

Pp_carga,a = Pperda,aX Ltub,a (equacéo 116)

Na qual, Ly a € 0 comprimento da tubulagdo dado pelo sobredimensionamento de 30 %,

de modo a considerar acidentes dispostos na tubulagdo. Assim:

Liub.a = 1,30%Hota (eQuacdo 117)
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Lubz = 1,30x3 m = 3,90 m = 3,90x10°° km

Dessa forma, a equacdo 116 torna-se:

Pp carga,a — =0, 5 X3 90X10 km

Py cargaa = 1,95 x10° 22
Com isso, da equacdo 113, obtem-se:
Pasp=1,0 =% + 0,185 2 + 0,0308 % — 1,95 x10° 2
Pasp = 1,214 —2
Analogamente, para a presséo de impulséo, Pimp, tem-se:
Pimp = Ptorre + Pcotai + Pval + Pp_cargaii (€quacéo 118)

Onde, Piorre € @ pressdo absoluta na torre de 1 35 = Peotai € @ presséo relativa a cota da

torre (neste caso de Heoai = 15,3 m); Pyy € a perda de carga devido a valvula (0,10 C’% ;

e a Pp_carga,i € @ pressdo resultante da perda de carga, que nesta situagdo tem contribuic&o

positiva. Logo:

PXGXHcot, ~
Peotai = —980;;’ %% (equagdo 119)
616,5 3><981—><153m
Peotai =

98067

k
Peotai = 0,944 ﬁ

E I:)p_carga,i:

Pp_cargai = @perda,iXLtub,i (equacédo 119)

Em que, @perdai € @ perda de carga na impulséo (2, O ) e Lwbi 0 comprimento da

tubulacdo na impulséo, dado por:
Libi = 1,30xHcota i (€Quacao 120)

Liwpi = 1,30x15,3 m
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Lo = 19,89 m = 19,89x10° km

Tal que:

9 %19,89x10° km

k
cm2km

Pp_cargai = 2,0
Py.cargai = 39,78x10° 22
E, portanto, a pressdo na impulsdo € de:
Pimp = 1,35 22+ 0,944 <2 + 0,10 X2 + 39,78x10° X2
Pimp = 2,434 —2

Em posses desses resultados, é possivel obter o diferencial de pressdo da bomba em

condic¢des normais de operacdo, conforme:

APormal = Pimp — Pasp (Quagdo 121)
k k
APrormar = 2,434 — — 1,214 —F
APporma = 1,220 <2
normal — 4, m
Com esse valor, e possibilitado obter a presséo shutt-off, Psnt ofr, pela relagéo seguinte:
Pshut_off = 1,20XAPnormal (€quagdo 122)

Panut_off = 1,20x1,220 %
- cm

— kg
I:)shut_of-f - 1,464 m

Os célculos podem ser conduzidos agora nas condig¢Ges limites, isto €, nas

condi¢cdes maximas de operacdo. A pressdo maxima na aspiragéo, Pmax.a, Seria dada por:
Pmax.a = Pproj + Patura + Pnivel — Pp_cargaa (BQUacao 123)

Em que a presséo de projeto, Py, deve respeitar como critérios: acréscimo de 10% a

~ ~ .~ k ~ . ;.
pressdo de operacdo ou a adicdo de 1,8 ﬁ e, quando do ndo atendimento ao minimo de

k . ras
3,50 ﬁ, Como € 0 caso, deve-se adotar este tltimo valor. Com a ressalva de que, como
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as pressoes estdo sendo consideradas no valor absoluto, a presséo de 3, 50 deve -se

k .
somar 1,0 =~ e, por conseguinte:
_ kg
Pproj - 4,50 sz
~ . k .
A press&o Pairs Mantém-se em 0,185 —%. Em contrapartida, a Py deve ser computada

considerando a sua capacidade méaxima, isto é, o didmetro de 1,0 m, de modo que:

616,5 3><9 815x1,0m

Privel = =0,0617 -2

98067

Assim como Paura mantém-se, Py cargaa também. Dito isso, a equagéo 123 torna-se:
mixa = 4,50 % +0,185 =% + 0,0617 —% ~ 1,95 x10° -
k
Pmaxa = 4,745 —

Em posse desse valor, a pressdao maxima na impulsdo, Pmsx.i, pode ser calculada como a

soma de Pmax.a € Pshut ofr. EM outras palavras:

Pmax,i = Pmaxa * Pshut_off (€Quagao 124)
Proai = 4,745 =% + 1,464 2
Praxi = 6,210 -2

O préximo passo corresponde a determinar a vazdo nas condi¢cdes minima, normal e

maxima, Qmin, Qnormal € Qmax, respectivamente. Na condicdo normal a vazéo é:

m3
Qnormal = 13,1 T
A partir dela, calculam-se as vaz8es minima e maxima, tal como segue:

Qmm = 0,60xQnorma| (equa(;éo 125)

Qnin = 0,60x13,1 ™
3
Quin = 7,86
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Qméx = 1,20xQnorma| (equa(;é.o 126)

Quméx = 1,20x13,1 7

Atraveés do resultado dos parametros anteriores, é permitido calcular as poténcias. Desta
forma, para a poténcia absorvida, W,, tem-se a relacdo:

W, = QmaxXPshut of f (equa@éo 127)

27,4

3
15,72 %x1,464 ~9
- h cm
=

27,4
W, =0,840 CV
Em kW:
W, = 0,620 kW
Com o resultado de W,, pode-se obter a poténcia hidraulica, Wy, por:

W = % x 100 (equacéo 128)
h

Sendo 1, o rendimento hidraulico estipulado na faixa entre 0,30 e 0,70; neste caso,

optou-se por n,= 0,45:

W, = 2620 kw
0,45
Wh = 1,378 kW

E a poténcia elétrica, W, pela relagdo:
W, = % % 100 (equacéo 129)
Em que 7. é o rendimento elétrico na faixa entre 0,90 e 0,95, com valor escolhido de

0,925:

_ 1,378kwW

W, = X 100
0,925
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W, = 1,490 KW
Por fim, o NPSH disponivel é de:
NPSHgisp = 3,0 m

Para o calculo da altura diferencial, AH, faz-se:

_ APporma1X98067
pxg

AH (equacdo 130)

1,220 %9 x98067
— cm

AH=
616,15 %xt),msﬂz
AH=19,79 m

A presséo de vapor, Py, e a viscosidade, A, sdo respectivamente:
,=0,2383 <L
cm
L =0,2083 cP

5.3 Folhas de especificacdo para sistema de impulsdo mecanica

ESPECIFICACOES BOMBAS

Identificacdo do equipamento operacao /
reserva

Operacéo Reserva

Descricdo Bomba de refluxo

Numero de bombas operacéo / reserva Ola | 01b

Tipo de bomba (centrifuga, volumétrica

alternativa, volumétrica rotativa) Centrifuga

Funcionamento (continuo ou descontinuo /
série ou paralelo)

Continuo Continuo

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiracdo | Impulsdo
Vazéo volumétrica de operacao 13,1 m’/h
Pressio 1,214 kg/cm® 2,434 kg/lcm®
Temperatura 80,59 °C 80,59 °oC
Densidade 616,5 kg/m® 616,5 kg/m®
Viscosidade 0,2083 cP 0,2083 cP
Presséo de vapor 0,2383 kg/cm? 0,2383 kg/lcm®
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazao de projeto (110 ou 120% da vazao de operacio) 15,72 m¥h
Vaz&o minima de processo (60% da vaz&o de operagéo) 7,86
Pressdo na aspiragdo na vazao de projeto 1,214 kglem?
Pressdo na impulsdo na vazdo de projeto 2,434
Presséo diferencial 1,220 kglcm?
Altura diferencial 19,79 m
NPSH disponivel 3,0 m
Maxima pressao diferencial a impulsdo fechada 1,465 kglcm®
Pressdo maxima na aspiracgéo 4,745 kglcm?




Pressdo maxima na impulsio

6,210

Diametro da tubulacdo aspiracdo/impulséo - | - polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO

Presséo de projeto 8,01 Kglcm®

Temperatura de projeto 110,59 °C

CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia eletr!ca avazéo 1,490 KW
de projeto
ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO
T kglem? [
B T3 SReeeEEEEe
| kg/cm?
C-2

3.0m

Y

L,

CAPITULO 6

PROJETO DE INSTRUMENTACAO E CONTROLE

6.1 Diagrama de processo

O seguinte diagrama de instrumentacdo e controle para o sistema de

fracionamento da mistura multicomponente foi construido.
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\fisusl Paradigm Online Free Edition
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Figura 13. Diagrama de Instrumentacéo e Controle simplificado.

\fisual Paradigm Online Free Edition
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6.2 Folhas de especificagdo para o sistema de instrumentacéo e controle

6.2.1 Folha de especificacdo para instrumentos

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

Identificacao Localizagéo (nim. da tubulagéo) (L gajﬁ M)
FT-01 1 L
FT-02 7 L
FT-04 6 L
FT-05 8 G
FT-06 13 L
FI-07 10 L

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL

Identificacdo

Localizacdo (nim. do vaso)

Tipo de interfase (L-L ou L-V/G)

LT-04

C-2

L

LT-06

C-1

L-V

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificacio Localizacdo (num. da tubulacéo ou Fase
vaso) (L, GouM)
TI-01 1 L
TI-02 2 L
TI-03 3 G
TI-04 4 L
TI-05 C-1 M
TI-06 11 G
TI-07 6 L
TI-08 10 L
TI-09 8 G
TT-10 13 L
ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO
Identificacéo Localiza¢do (num. da tubulacéo ou Fase
vaso) (L, GouM)
PI-01 1 L
P1-02 2 L
PT-03 3 G
PI-04 6 L
PI1-05 7 L
P1-06 8 G
PI-07 9 L
P1-08 C-1 M
P1-09 13 L
PI-10 10 L
PI-11 12 L
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6.2.1 Folha de especificacdo para lacos de controle

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE

Identificacdo no
diagrama mecéanico

Localizacdo (num. da
tubulacéao ou vaso)

Descricdo da acdo

Elementos vinculados (medidor,
controle, acionador e valvula de
controle)

Controle de vazdo da

- FT-01: transmissor de vazao

FC-01 2 alimentacdo da torre - FC-01: controlador de vaz&o
C-1 - FCV-01: valvula de controle
Controle da taxa de - FT-02: transmissor de VaZé;lO
FC-02 7 refluxo da torre C-1 - FC-02: controlador de vaz&o
FCV-02: valvula de controle
- PT-03: transmissor de pressao
PC-03 3 Controle da presséo - PC-OS:_cor_ltroIador de presséo
de topo da torre C-1 - FIC-03: indicador controlador de
vazao
ig?rgg;e d(lev\;if)aoc_dze - PC-03: controlador de press:&o
FIC-03 5 (vinculado a0 - FIC-03: cor]trolador de vazéo
PC-03) - FCV-03: vélvula de controle
Controle de nivel no - LT-04: transmissor de n[vel
LC-04 C-2 vaso C-2 - LC-04: controlador de nivel
-FC-04: controlador de vazédo
Controle de vazdo do - LC-04: controlador de nivel
FC-04 6 produto de topo - FC-04: controlador de vazdo
(vinculado ao - FT-04: transmissor de vaz&o
LC-04) - FCV-04: valvula de controle
Controle de - TT-05: transmissor de temperatura
TC-05 C-1 temperatura base da - TC-05: controlador de temperatura
torre C-1 - FC-05: controlador de vazao
COM\;;:)%S:;ZZSO de - TC-05: controlador de temper~atura
FC-05 8 refervedor E-3 - FC-05: control_ador de vaziao
(vinculado ao - FT-05: traqsmlssor de vazao
TC-05) - FCV-05: vélvula de controle
Controle de nivel da - LT-06: transmissor de n[vel
LC-06 C-1 torre C-1 - LC-06: controlador de nivel
- FCV-06: valvula de controle
Controle de vazdo do - FT-06: transmissor de vazao
produto de base da CECLNR lador de vazio
FC-06 5 coluna C-1 FC 06..contro ador de .
(vinculado ao - LC-06: For]trolador de nivel
LC-06) - FCV-06: valvula de controle

ESPECIFICACOES VALVULAS DE CONTROLE

Ir]%eggliz(ﬁg L?rfg::]zag:o Vinculada ao lago de controle Acéo a falha no ar (abrir
ar e Vazéo normal do fluido circulante ou fechar completamente)
mecéanico tubulacéo)
FCV-01 2 FC-01 Fechar
FCV-02 7 FC-02 Abrir
FCV-03 5 FIC-03 Abrir
FCV-04 6 FC-04 Fechar
FCV-05 8 FC-05 Fechar
FCV-06 13 FC-06 Fechar
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CONSIDERACOES FINAIS

Este trabalho possibilitou estabelecer um contato maior com aspectos importantes em
uma inddstria quimica, como o dimensionamento e a selecdo de equipamentos, além da
analise econdmica e de viabilidade de um projeto. A execugdo dos exercicios, que resultaram
neste trabalho, foi um ensejo para estruturar a visdo de que os conhecimentos, sobretudo
relativos as operagdes unitarias, sdo importantes para se ter uma dimensédo da indUstria como
unidade e de que € essencial ter uma visdo ampla e atenciosa dos problemas cotidianos da

industria.

A aplicacdo de teorias e principios fundamentais da engenharia quimica no
desenvolvimento do projeto de sistema de fracionamento da mistura multicomponente — n-
hexano, n-heptano e n-octano —, permitiram diversificar a nogdo da complexidade dos
processos industriais e a importancia da experiéncia no dia a dia do chdo de fabrica. Ademais,
a importancia de realizar a analise econémica e de viabilidade, a fim de estimar os gastos e o
qudo atrativo economicamente o empreendimento pode ser, sdo etapas primordiais e decisivas

de um projeto.
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