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INTRODUCAO

Estudo de um processo quimico especifico e implantacdo do projeto detalhado do processo
com énfase no planejamento, simbologia, layout, fluxogramas, selecdo, especificacdo e
dimensionamento de equipamentos industriais, balancos de massa e energia, avaliacdo
econdmica, equacOes de projeto e otimizacdo do processo a fim de elaborar um projeto de planta
ou unidade quimica com foco em Engenharia de detalne e construgdo, entrada em
funcionamento e operagdo, seguranga em um projeto e protecdo do meio ambiente em um

projeto.

AVALIACAO ECONOMICA E RENTABILIDADE

Deseja-se purificar uma corrente formada por um 40% de benzeno e um 60% de tolueno
em uma torre de destilacdo. Estudos realizados a escala planta piloto permitiram pré-projetar
uma planta para processar 25.000 kg/h da mistura, com os detalhes operativos que séo
apresentados na Figura 1. Como pode ser observado, a unidade é alimentada com um alimento
frio que se encontra disponivel a 25 °C e pressdo atmosférica (referida como 0 kg/cm2g).

A alimentacao é impulsionada com ajuda de uma bomba centrifuga a uma pressdo de 1,2
kg/cm2g, para depois ser direcionado a um evaporador, que permite vaporizar 50% da corrente
de entrada apos elevar a temperatura até 112,6 °C, com uma perda de pressao de 0,7 kg/cmz2.
Seguidamente o alimento é introduzido em uma torre de destilacdo para conseguir uma corrente
de benzeno pelo destilado com uma porcentagem deste de 95% e uma corrente de residuo
constituida fundamentalmente por tolueno (pureza de 95% em tolueno), baseados nos dados
obtidos na planta a escala piloto para estimar o investimento necessario para colocar esta

unidade em funcionamento.
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Figura 1. Esquema do processo de separacéo de benzeno e tolueno



e Bomba de alimentacéo. Poténcia necesséria 2,507 kW, com uma vazdo operacional de
57,53 m¥/h.

e Vaporizador. Quantidade de calor necesséria: 3,958 Mkcal/h. Considerar um valor do
coeficiente global de transmisséo de calor de 1000 kcal/(h m?). Sera utilizado vapor de
baixa pressdo para aquecimento, cuja pressao operacional é 6 kg/cm?g e 160 °C.

e Torre de destilacdo. A torre de destilagdo contém 15 pratos do tipo valvula. O diametro
da torre é de 2,9 m para atender a demanda hidraulica e a altura correspondente € de
15,5 m, considerando a separacao entre os pratos (2 pés), a folga no topo e no fundo
(0,91 m) e a separacgdo especifica do prato de alimentagdo (0,61 m). Para o calculo da
altura também se considerou um tempo de retencdo do liquido no fundo de 10 minutos.
A pressdo no topo é de 0 kg/cm?g e no fundo de 1 kg/cm?g.

e Condensador. Quantidade de calor a retirar: 7,209 MKcal/h. Considerar um valor do
coeficiente global de transmissio de calor de 700 kcal/(h m?). Sera utilizada a 4gua de
refrigeracéo, cuja temperatura de entrada € 28 °C e cuja maxima temperatura de saida é
de 45 °C. Considerar uma temperatura do fluido de processo de 81,19 °C.

e Refervedor (reboiler) da torre de destilacdo. Quantidade de calor necessario: 5,146
Mkcal/h. Considerar um valor do coeficiente global de transmissdo de calor de 1000
kcal/(h m?). Sera utilizado vapor de baixa pressio para aguecimento, cuja pressio
operacional é 6 kg/cm?g e 160 °C. Considerar uma temperatura do fluido de processo
de 133,6 °C.

e Pulmaéo da torre. Para o calculo, considerar uma razdo geométrica de L/D 5, uma vazéo
volumétrica de destilado de 21,86 m*/h e de refluxo de 73,44 m/h. Em funcéo disto,
para um tempo de retencdo de 10 minutos, considerando um nivel normal de liquido de
50% do diametro do tanque, estimou-se que este Gltimo se corresponde com 2,1 m e um
comprimento de 10,5 m. A pressdo de operacéo correspondente é de 0 kg/cm?.

E ainda deseja-se instalar uma planta de 40 ktoneladas (kt) de capacidade para produzir

cloreto de vinilideno. Existem duas possiveis alternativas cuja viabilidade técnica se encontra

comprovada, fazendo-se necessaria a participacdo da analise econdémica para decidir.

Tabela 1: Processo 1 - balancos de massa

Componente Coeficiente t/t produto R$/kg




Supor uma taxa minima de juros de 10%, uma taxa de impostos de 35% e uma deprecia¢do
de 10% anual (amortizacdo linear a 10 anos). Estima-se a necessidade de colocar 3 vagas, sendo
cada vaga ocupada por 4,8 operarios em média, com um salario anual bruto para a empresa de
R$ 180.000,00. Para calcular os custos, considerando que o setor industrial possui maturidade
elevada, utilizar as porcentagens minimas nos intervalos vistos na sala de aula (para os
diferentes custos de fabricacdo e gastos gerais). Se forem necessarias fazer outras suposicoes,
especifique-as. Considerar uma inflacdo anual constante de 5%. Horizonte temporal de 3 anos

para colocar a planta em funcionamento e 15 anos de operacao. Estimar o projeto mais rentavel

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

o Custo de energia: 247,08 R$/t de produto.

o Investimento fixo para uma planta de 23 kt: 83,72 MR$.

Tabela 2: Processo 2 - balangos de massa

Componente Coeficiente t/t 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

o Custo de energia: 437,68 R$/t de produto.
o Investimento fixo para uma planta de 23 kt: 101,2 MR$.

pelo método do VAL e do TIR.

Para a estimacdo da projecdo econdmica temporal considere:

Ano 0: 30% do investimento + 33,3% dos gastos prévios

Ano 1: 60% do investimento + 33,3% dos gastos prévios

Ano 2: 10% do investimento + gastos de entrada em funcionamento + capital de giro +
33,3% dos gastos prévios.

No ultimo ano, recupera-se todo o capital de giro (corrigido pela inflagdo) junto com

um 10% do investimento em sucata (sem correcdo da inflacdo).




Custos:

Para estimar os custos dos equipamentos:
Cy=a+bxS"

x — Equipamento sendo analisado;

a, b e n— Dados de cada equipamento;

S — Parametro especifico do equipamento a ser analisado.

Bomba -
Dados: Pot = 2,507 kW; Q = 57,33 m3/h.
Custo da Bomba Centrifuga de Estagio Unico:
Dados: a=6900; b =206; n=0,9; S=Q =57,53 m3/h = 15,980 L/s.
Ccprr = 6900 + 206 x 15,980%° = $9395,09

Custo do Motor da Bomba:
Dados: a=-950; b =1770; n = 0,6; S = Pot = 2,507 KW.

Cyp = —950 + 1770 x 2,507%° = $2112,32
Custo da Bomba:

Cp = Ccpe1 + Cup
Cg = 9395,09 + 2112,32 = $11507,41

Trocador de Calor (Vaporizador) —
Dados: Q = 3,958 Mkcal/h; U = 1000 kcal/(h.m?); Pop = 6 kg/cm?g; Top = 160 °C; Ter = 25
°C; Tse =112,6 °C; Fr=1.

O parametro S é a sua area de troca térmica:

A= ¢
U X Fr X AT}y

onde,
AT, — AT,
ATIN = ATl
in (A_Tz)
3,958 x 10° ,
A= =47,3m

(160 — 112,6) — (160 — 25)

(160 = 112,6)
‘"( (160 —25) )

Sera feita uma andlise dos custos para os diferentes tipos de vaporizadores e

1000 x 1 X




trocadores de calor que atendam a situacdo de forma a utilizar o de menor custo.
Evaporador de Tubo Vertical
Dados: a = 280; b = 30500; n = 0,55;
Cvir = R$ 254.654,44.
Trocador de Calor do Tipo Casco-Tubo
Dados: a = 24000; b = 46; n = 12;
Cvir = R$ 28.705,34.
Trocador de Calor do Tipo Duplo Tubo
Dados: a =1600; b =2100; n =1;
Cvir = R$ 100.930,00.
Trocador de Calor de Placas
Dados: a=1350; b =180; n = 0,95;
Cvir = 8.370,86.
O trocador de calor escolhido foi o de Placas. O custo do Vaporizador/Trocador de

Calor (Cv/r) foi de R$ 8370,86.

Torre de Destilacédo —
Dados: Di= 2,9 m; Hy=15,5m; NP = 15 (tipo valvula); t = 10 min; Ptopo = 0 kg/cm?; Prunpo
=1 kg/cmag.

O célculo do custo da torre de destilagdo se estimando o custo de um vaso e também o
custo dos pratos, onde custo da torre seria a soma.

Para a estimacdo do custo do vaso se calcula 0 peso do vaso, e se encontrar a
espessura, a geometria, o material e a pressdo de operagdo do vaso. Para fluidos ndo

corrosivos foi optado por utilizar o ago carbono como material para o vaso.

Espessura (Vaso):
A espessura do vaso (t) pode ser calculada pela espessura minima do vaso e pela
tensdo longitudinal:

Espessura minima:

__PD
2SE — 1,2P,
Tensdo longitudinal:
L ___ P
4SE — 0,8P;

D, — Diametro interno do vaso;



S — Maximo de tensdo que o material resiste;
E — Eficiéncia de solda;
Pi— Pressdo interna do vaso.

Para a presséo interna do vaso foi adotada a maior pressdo encontrada durante a
operacao (1 kg/cm?) por questdo de seguranca. Além disso, de forma a se prevenir contra
situacdes criticas é comum somar 10% ao valor da pressdo. Assim, a pressao interna é de 3,5
kg/cm?.

O valor de S é de 12900 psi, a temperatura de operacdo ndo ultrapassa 500 °F. O valor
é de 906,96 kg/cm2,

A eficiéncia de solda € um fator de seguranca, uma vez que 0s pontos de solda séo

pontos mais frageis da estrutura. O valor é de 0,85:

t= 35X 29 = 6,601
T 2%90696 x0,85—12x35 o
3,5%x 2,9
= 3,294 mm

L= TX90696 x 0,85+ 0,8%3,5

Portanto como forma de seguranga se assume que a espessura do vaso é de 6,601 mm
e se acrescenta um valor de 3 mm como garantia contra a corrosao do material com o tempo.
Desse modo a espessura real do vaso (treac) € de 9,601mm.
Peso (Vaso):

O peso do vaso (Wy) é calculado (em Newtons):

Wy, = 240 X Cy, X Dy X (Hy, + 0,8Dy) X t
Cw — Fator de massa de diversos componentes (1,5);
Dwm— Diametro interno da torre somado a espessura (2,909601 m);
t — Espessura em mm;
Hv— Altura da torre.
Wy, =240 x 1,5 x 2,909601 x (15,5 + 0,8 X 2,909601 ) X 9,601 = 179286,363 N

179286,363
V=58 18275,88 kg
Custo (Vaso):

Para coluna de destilacdo o vaso é vertical.
Dados: a =10000; b = 29; n=0,85; S = Wy = 18275,88 kg.
Cp = 10000 + 29 x 18275,88%%° = R$ 131617,07
Custo Unitario (Prato):
Para pratos com didmetro (S) de 2,9 m.

Dados: a=180;b=340;n=1,9;S=29.



Cp = 180 + 340 x 2,9%° = R$ 2750,60

Custo (Coluna de Destilacéo):

O custo da coluna de destilagdo (Cp) para 15 pratos:

Cep = Cy + 15 X Cp
Cep = 131617,07 + 15 x 2750,60 = R$ 172876,07

Condensador —
Dados: Q = 7,209 Mkcal/h; U = 700 kcal/(h.m?2); Tea=28 °C; Tsa=45°C; TFr=81,19 °C; Fr
=1

A érea de troca térmica do condensador:

7,209 x 106 ,
A= 700 x 1 x BLI9 —45) — (81,19 —28) 233,26 m
" ((81,19 = 45))
(81,19 — 28)

Para o vaporizador o trocador de calor de placas € o que possui 0 menor custo, 0 custo
S0 foi estimado:
Dados: a = 1350; b = 180; n = 0,95; S = 233,26.

C. = 1350 + 180 x 233,26%°°> = R$ 33318,29

Refervedor —
Dados: Q = 5,146 Mkcal/h; U = 1000 kcal/(h.m?); P = 6 kg/cm?g; Tor = 160 °C; Tr = 133,6
°C;Fr=1

A temperatura das correntes do processo é constante, o AT}, € a diferenca entre as
duas temperaturas:

. 5,146 x 10°
~ 1000 x 1 x (160 — 133,6)

O Refervedor tipo Termosifdo e o refervedor Tipo Kettle:

= 194,92 m?

Refervedor Tipo Termosifao:

Dados: a = 2600; b = 104; n = 1,1;

Cr = R$ 36.945,94

Refervedor Tipo Kettle:

Dados: a = 25000; b = 340; n = 0,9.

Cr=R$64.115,57

O refervedor tipo Termosifdo. O custo do refervedor (Ck) foi de R$ 36945,94.

Vaso Pulmdo —

Dados: L/D =5; Q = 21,86 m¥h; Ref = 73,44 m3/h; t = 10 min; Niv =50% do D1; Di=2,1 m;
Ly =10,5 m; Pop= 0 kg/cm2g.



O peso do vaso:
Dados: P,= 3,5 kg/cmz?; S = 906,96 kg/cmz; E = 0,85:

Espessura (Vaso):

. 35x% 21 e
T 2%906,96 x085—12x35 /emm
35x% 2.1
= 2,39 mm

= 7X906,96 x 0,85+ 0,8% 3,5
A espessura do vaso contabilizando a corroséo (treaL) passa a ser de 7,78 mm.
Peso (Vaso):
O peso do vaso (Wv) € calculado (em Newtons) a partir da formula:
W, = 240 x C,, X D,,, X (H, + 0,8D,,,)) X t
Cw — Fator de massa de diversos componentes (1,08);
Dwm — Didmetro interno da torre somado a espessura (2,10778 m);
t — Espessura em mm;
Hv — Altura da torre.
Wy =240 x 1,5 x2,10778 % (15,5+ 0,8 X 2,10778 ) x 7,78 = 51797,53 N
W, = 51797,53
9,81
O vaso € considerado horizontal com ago carbono.
Dados: a = 8800; b = 27; n = 0,85; S = 5280,07.
Cyp = 8800 + 27 x 5280,07%8> = R$ 48210,10

= 5280,07 kg

Avaliacéo Econémica

Com o prego dos equipamentos, se precisa 0 investimento necessario para colocar esta
unidade em funcionamento. O Imobilizado (I) foi estimado por meio do Método das
Porcentagens:
Preco Total dos Equipamentos (PE) —

PE3p07 = Cg + Cyyr + Ccp + Cc + Cp + Cyp
PE,q07 = 11507,41 + 8370,86 + 172876,07 + 33318,29 + 36945,94 + 48210,10
= R$311228,67

O preco dos equipamentos foi estimado conforme o délar gulf costa avaliado em 2007,
entdo atualizar este valor para valores mais recentes. O valor foi entdo atualizado para o ano
de 2018 pelo indice CEPCI (‘Chemical Engineering Plant Cost Index’):

PE;p18 = PEg97 X CEPClyyy,



)

56
PE2018 = R$ 311228,67 X 555 02

= R$ 337193,04

Preco dos Materiais (PM) —
PM = 0,65 X E = R$219175,48
Engenharia de Detalhe (ED) —
Projeto pequeno:
ED = 0,175 x (E + M) = R$97364,49
Construgéo (C) —
C =0,6x(E+M)=R$333821,11
Supervisdo da Construcéo (SC) —
SC =0,1%x(E+M)=R$55636,85
Parte Interna do Limite de Bateria (ISBL) —
ISBL=E+ M+ ED + C + SC = R$1043190,98
Servicos Auxiliares (SA) —
SA = 0,04 X ISBL = R$ 41727,64
Off-sites (OS) —
0S = 0,08 X ISBL = R$ 83455,28
Gastos de Arranque (GA) —
GA = 0,035 X ISBL = R$ 36511,68
Contingéncias e Imprevistos (CI) —
Cl =0,1 X ISBL = R$ 104319,10
Imobilizado (1) —
[ =ISBL+ SA+0S + GA + CI = R$1309204,68
Capital de Giro (CG) —
CG=0,2x1=R$261.840,94
Capital (CAP) —
Cap =1+ CG = R$1571045,62

Tabela 3: Processo 1



Capacidade da planta 10 kt
Informacdo prévia
Capacidade da planta 23 kt
Imobilizado 83,72 MRS

ESTIMACAO DO INVESTIMENTO

Estimacdo do imobilizado da planta
Capital de giro

Entrada em funcionamento

Gastos prévios

116.688.622 MRS
23.337.724 MRS
5.834.431 MRS
11.668.862 MRS

Tabela 4: Fluxo de caixa processo 1



-35.006.586,73 | -10.013.17347

-11.668.562,4

33772448

38857311

235.681.154,00

161,545 500,00 196.363.576,08 216,490 842,63

131064 626,01 150 309.872,08 175,630 133,07 0,67 | 103 642.145,20

11.668 862,24 11,668 862,24 11668862,24 | 1166886224 | 1166886224

1831531174 25384 841,75 2018284641 | 31.205431,85 | 33310.146,55
8 884 694,61 1021399624 10928 901,15 | 11.679.551,29
16.500 147,14 18.968 850,17 20.266.530.70 | 21.690.505 26

73,898 904,59

44726 748 98

28.169.009,38 | 29.573.284,76

3063771241

31.965.392,94

33.350.457,50

11.668 862,24

48.517.453.08

250.615.211.70

263.145.072 28

276.303.270,90

200.118.434 44

304.624.356.16

203.324.252.46

213.490.465.09

224.164.988.34

235.373.237.76

247.141.899.64

47.200.959.24 49.655.507,20 52.138.282.56 34.745.196,68 57.482.456,52
16.551.835.73 17.379.427.52 18.248.398.89 19.160.818.84 20.118.858.78
30.739.123,50 32.276.079,68 33.889 883,66 35.584.377.85 97.549.912,06
30.739.123.50 32.276.079.68 33.880.883.66 35.584.377.85 97.549.912.06

8.499.300,55

B.112.968,70

7.744.197,40

2.637.615,48

11.136.916,02

19.249.884,72

26.994.082,12

46.293.812,18



Tabela 5: Processo 2

Capacidade da planta 40 kt
Informag&o prévia
Capacidade da planta 23 kt
101,2 MRS

Imobilizado

ESTIMACAD DO INVESTIMENTO

Estimag#o do imobilizado da planta 141.052.181 MRS
Capital de giro 28.210.436 MRS

Entrada em funcionamento 7.052.609 MRS
14.105.218 MRS

Gastos prévios

13.874.359,99

Lucro apés somar amortizacio



Tabela 4: Fluxo de caixa processo 2 — Mais rentavel

84.631.308,59

-14.105.218,10
-2 36,20

-7.052.609,08
-4.697.037,63

-4.697.037,63 | -4.697.037,63

X 218.425.200.00 | 229.346.460.00 | 240.813.783.00 | 252 8 5.497.195. 6.191.24 | 322.713.500.80
Custos | 277,15 | 158 416.941.01 | 166 337.788,06| 174.654.677.46| 1833 A 5 8.544,65 | 234.053.971,88 |
5 14.105.218,10 | 14.105.218,10 | 14.105.218,10 | 14.105.21 14.105.218,10 0 10 | 14.105.218,10 |

75 | 45.903.040,89 | 48.903.453,84 | 52.053.887,44 | 55.361.842,72 76 | 6248221645 8 74.554310,82
16.066.064.31 | 17.116.208.84 | 18.218.860.60 | 19.376.644.95 | 2 21.868.775,76 | 23.21 6 | 2 .97 | 26.094.008,79 |

29.836.976.58 | 31.787.245.00 | 33.835.026.84 | 35.985.197.77 | 3! 24 | 40.613.440.69 | 43 2 | 45.716.078,52 | 48.460.302.03

1| 59.821.296.62 | 62.565.520.13

43.942.194.68 | 45.892.463.10 | 47.940.244.93 | 50.090.415.86 54.718.658.79 | 57.207.

89.328.346.21 | -54.065.300,97

19.935.302,84
$0.575.817,43

23.206.052,87  22.056.064,28
17.617.450,79  39.673.515,07

24.420.772,82
-5.588.602,08

28.495.608,90  27.061.018,47  25.704.303,55
-82.774.696,91  -55.713.678,0 _ -30.009.374,90

30.013.110,22
-111.270.305,81

47.012.691,92  -81.207.58747  -44.682.06692  31.618.930,27

-A7.012.691,92  -128.220.279,39 -172.902.346,30 _-141.283.416,03 60.640.514,59

14.105.218.10

58.647.470.76

338.849.175.84

355.791.634.63

373.581.216.36

392.260.277.18

411.873.291.04

245.756.670.48

557
258.044.504.00

270.946.729.20

284.494.065.66

298.718.768.94

93.092.50536

97.747.130.63

102.634.487.16

107.766.211 .52

113.154.522.10

32.582.376.88

34.211.495.72

35.922.070,51

37.718.174.03

39.604.082.73

60.510.128.49

63.535.634.91

66.712.416.66

70.048.037.49

146.303.128.22

60.510.128 49

63.535.634.91

66.712.416.66

70.048.037.49

146.303.128.22

17.527.628,84

16.730.918,43
114.834.364,70

15.970.422,14
130.804.786,84

15.244.493,86
146.049.280,71

28.945.293,96

174.994.574,67

098.103.446,27

PROJETO DE VASOS, TORRES E REATORES

Assim, inicialmente deve ser considerado como um vaso. Os vasos sdo projetados em
funcéo do seu peso, para 0 que deve ser estimada previamente a espessura do material, além
das caracteristicas geométricas e a pressdo de operacdo. A féormula para a estimacdo da
espessura dos vasos se encontra no capitulo 13 do Chemical Engineering Design. Segue a
imagem das formulas necessarias:

The equation specified by the ASME BPV Code (Sec. VIII D.1 Part UG-27) is:

_ PD;

. . T 13.4
2SE — 1.2P; kAN

This differs slightly from equation 13.40 as it is derived from the formula for thick-walled vessels.
Similarly, for longitudinal stress the code specifies:
PiDi

= — (13.42)
4SE + 0.8P;

Figura 2: Equac@es de espessura
Para estimar a espessura sdo necessarios os parametros Pi, que é a pressdo de projeto interna
do vaso. No nosso caso, o vaso apresenta um perfil de pressdes que vai desde 1 kg/cm2 no fundo
como valor maximo até 0 kg/cmz no topo, todos em valores manométricos (relativos).

No projeto de qualquer equipamento, sempre seremos conservadores, ou seja, escolhemos



o valor mais limitador, 1 kg/cm2g (o g indica gauge, manomeétrico, relativo). No projeto dos
vasos, sempre se aplicam sobrepressdes como precaucdo por possiveis situacdes operativas
mais criticas. Existem dois critérios basicos, somar 10% ao valor da presséo de operacéo, ou
seja, sendo 1 kg/cm2, somariamos 0,1 kg/cm?, ou diretamente somar 1,8 kg/cm?, ou seja,
resultaria em 2,8 kg/cmz2. O maior valor dentre eles define a presséo de projeto (Pi). No entanto,
quando este valor fica abaixo de 3,5 kg/cm 2 g, escolhe-se diretamente este valor, como é o
caso. Portanto, o valor de P i é 3,5 kg/cm2. O diametro interno do equipamento é fornecido nas
informacoes, 2,9 m. O parametro S € a tensdo méaxima que pode resistir 0 material que vamos
usar para projetar o equipamento.

Neste caso, por ndo haver composto corrosivos, escolheremos aco ao carbono. Na seguinte
tabela se apresentam os valores da tensdo maxima. Neste caso, como a temperatura de operacdo
ndo supera os 500 °F, podemos selecionar o valor de 12,9 ksi, 12900 psi. Apenas restaria
transformar os psi a kg/cm2. O parametro E é a chamada eficiéncia da solda, pois se assume que
na montagem dos vasos sao usadas pranchas que serdo soldadas. Os pontos de solda séo pontos
frageis.

Por este motivo, adiciona-se um fator de seguranca atraves do valor da eficiéncia. Um valor
tipico € 0,85, embora na Tabela 13.3 do Chemical Engineering Design podem encontrar outros
valores.

Com isto, ja é possivel estimar a espessura do vaso que sera usado, lembrando que €é
necessario usar as 2 formulas e selecionar o valor mais alto. Além disto, todo vaso leva uma
sobre-espessura por corrosao, que como valor tipico sera 3 mm. Isto quer dizer que ao valo da
espessura de vaso que houverem obtido, deverdo adicionar 3 mm.

O seguinte passo € a estimacao do peso do vaso. Para isto serd aplicada a equacdo fornecida
a sequir:

W, = total weight of the shell, excluding internal fittings, such as plates, N,

C,, = a factor to account for the weight of nozzles, manways, intemal supports, etc; which can be
taken as

= 1.08 for vessels with only a few intemal fittings,

= 1.15 for distillation columns, or similar vessels, with several manways, and with plate support
rings, or equivalent fittings,

H, = height, or length, between tangent lines (the length of the cylindrical section), m,

g = gravitational acceleration, 9.81 m/s~,

t = wall thickness, mm

pm = density of vessel material, kg/m?,
. ~ 3
D,, = mean diameter of vessel = (D, + ¢ x 10 ), m.

For a steel vessel, equation 13.73 reduces to:

W, =240C,,D,,(H, +0.8D,,)t (13.74)

Figura 3. Equacdes do peso do vaso



Na equacéo 13.74 aparecem o fator C w que, por se tratar de uma torre de destilacdo, tomara
o valor de 1,15, D m que é o diametro da torre, H v que € a altura da torre e t, a espessura
calculada anteriormente. O valor do peso obtido se encontra em N, de forma que para ser
transformado em kg deve ser corrigido pela acelera¢do da gravidade.

Com o dado do peso do vaso, podemos estimar o custo com ajuda da férmula 6.15:

For those design engineers who lack access to reliable cost data or estimating software, the
correlations given in Table 6.6 can be used for preliminary estimates. The correlations in Table 6.6
are of the form:

Ce=a+ bS§" (6.15)

Figura 4. Equac@es do peso do vaso

Cujos parametros se encontram recolhidos na Tabela 6.6. Além de estimar o custo do vaso
com ajuda desta férmula, por se tratar de uma torre de destilagdo, os pratos estdo incluidos,
sendo seu calculo realizado através da mesma equacdo apresentada, apenas mudando os
coeficientes segundo o apresentado a seguir (custo unitario). Para os equipamentos de troca de
calor, os valores correspondentes dos coeficientes da equacdo 6.15 sdo, assim como para 0s

equipamentos de bombeamento:

Equipment Units for size, S ISlowu’ |Snpper la |b |n |Nol¢
Pressure vessels

Venical, cs shell mass, kg 160 250,000 10,000 29 08 |5
Horizontal, cs shell mass, kg 160 S0.000 8,800 27 0.85

Ventical, 34 ss shell mass, kg 120 250,000 15000 68 08 |5
Horizontal, 3(4 ss shell mass, kg 120 SO000 11000 63 0.85

Valve trays diameter, m 05 50 150 34 | 1.9 | (i} |
Exchangers

U-tube shell and tube arca, m2 10 1 000 24,000 46 1.2

Double pipe arca, m2 L0 80 1600 2,100 1.0
Thermosyphon reboiler arca, m2 10 500 26,000 104 1.1

U-tube Kettle reboiler arca, m2 10 500 25,000 0 09

Aate and frame arca, m2 1.0 500 1,350 180 0.95 3

Pumps and drivers

Single stage centrifugal flow Litres/s 02 126 6,900 206 0.9
Explosion proot motor power, kW 10 2,500 950 1,770 (.6
Condensing steam turbine power, kW 100 20000 -12,000 1630 0.75

Figura 5. Especificagdes Vasos



Table 12.1 Typical overall coefficients

Hot fluid

Heat exchangers
Water

Organic solvents
Light oils
Heavy oils
Gases

Coolers

Organic solvents
Light oils
Heavy oils
Gases

Organic solvents
Water

Gases

Heaters

Steam

Steam

Steam

Steam

Steam
Dowtherm
Dowtherm

Flue gases

Flue

Shell and tube exchangers
Cold fluid

Water

Organic solvents
Light oils
Heavy oils
Gases

Water
Water
Water
Water
Brine
Brine
Brine

Water

Organic solvents
Light oils
Heavy oils
Gases

Heavy oils
Gases

Steam

Hydrocarbon vapours

Figura 6. Tabelas de componentes.

U (W/m?*°C)

800-1500

100-300

100400
50-300
10-50

250-750
350-900
60-300
20-300
150-500
600-1200
15-250

15004000
500-1000
300-900

60450
30-300
50-300
20200
30-100
30-100




Anexo 1: Especificacdo dos componentes das correntes.

= Case Name: NoName.hsc
= Company Name Not Available
|3} @aspentECh Bedford, MA Unit Set: EuroSI

4 USA
? Date/Time: Wed Oct 28 14:10:53 2020
1 6] . . Fluid Package: Basis-1
H Material Stream: Alimento

8 Property Package: Peng-Robinson
1—90 CONDITIONS

11 Overall Liquid Phase Vapour Phase
12| Vapour/ Phase Fraction 0.0000 * 1.0000 0.0000
13| Temperature: (C) 101.4 101.4 101.4
14| Pressure: (bar) 1.500 * 1.500 1.500
15| Molar Flow (kgmole/h) 100.0 * 100.0 0.0000
16| Mass Flow (kg/h) 9810 9810 0.0000
17| Std Ideal Lig Vol Flow (m3/h) 14.36 14.36 0.0000
18| Molar Enthalpy (kcal/lkgmole) -4.842e+004 -4.842e+004 -3.917e+004
19| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 135.4 135.4 212.6
20| Heat Flow (kcal/h) -4.842e+006 -4.842e+006 0.0000
21| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) 14.30 * 14.30 0.0000
= PROPERTIES

24 Overall Liquid Phase Vapour Phase

25| Molecular Weight 98.10 98.10 92.30
26| Molar Density (kgmole/m3) 6.173 6.173 5.100e-002
27| Mass Density (kg/m3) 605.5 605.5 4.708
28| Act. Volume Flow (m3/h) 16.20 16.20 0.0000
; Mass Enthalpy (kcallkg) -493.6 -493.6 -424.4
30| Mass Entropy (kJ/kg-C) 1.380 1.380 2.303
; Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 250.9 250.9 187.0
32| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.558 2.558 2.026
33| LHV Molar Basis (Std)  (kcal/kgmole) 1.054e+006 1.054e+006 9.935e+005
34| HHV Molar Basis (Std)  (kcal/kgmole) 1.131e+006 1.131e+006 1.066e+006
[35| HHV Mass Basis (Std) (kcallkg) 1.153e+004 1.153e+004 1.155e+004
36| CO2 Loading
37| CO2 Apparent Mole Conc. (kgmole/m3)
; CO2 Apparent Wt. Conc.  (kgmol/kg)
39| LHV Mass Basis (Std) (kcal/kg) 1.075e+004 1.075e+004 1.076e+004
E Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000
41| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000 0.0000
42| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000 0.0000
43| Mass Exergy (kcal/kg) 4.841
44| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000
4_5 Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
46| Act. Gas Flow (ACT_m3/h)
? Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 6.965 6.965 7.300
48| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 250.9 250.9 187.0
49| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 2364 2364 0.0000
; Std. Ideal Lig. Mass Density ~ (kg/m3) 683.3 683.3 673.8
51| Act. Lig. Flow (m3/s) 4.500e-003 4.500e-003
; Z Factor 7.804e-003 0.9445
53| Watson K 12.72 12.72 12.76
54| User Property
55| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000
56| Cp/(Cp-R) 1.034 1.034 1.047
57| Cp/Cv 1.034 1.034 1.058
58| Ideal Gas Cp/Cv 1.044 1.044 1.047
59| Ideal Gas Cp (kJ/kgmole-C) 196.7 196.7 184.9
60| Mass Ideal Gas Cp (kJ/kg-C) 2.005 2.005 2.003
61| Heatof Vap. (kcal/kgmole) 8029
62| Kinematic Viscosity (cSt) 0.3153 0.3153 1.544
; Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 685.8 685.8 676.7
64| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 14.30 14.30 0.0000
65| Liquid Fraction 1.000 1.000 0.0000
g Molar Volume (m3/kgmole) 0.1620 0.1620 19.61
67| Mass Heat of Vap. (kcal/kg) 81.85
E Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000 0.0000
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 1 of 4
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—; Case Name: NoName.hsc
. Company Name Not Available

3 @aspentech Bedford, MA Unit Set: EuroS|
7| USA
? Date/Time: Wed Oct 28 14:10:53 2020
1 6] ) ) ) Fluid Package: Basis-1
7] Material Stream: Alimento (continued)

8 Property Package: Peng-Robinson
1—90 PROPERTIES

11 Overall Liquid Phase Vapour Phase
E Surface Tension (dyne/cm) 11.97 11.97 -
13| Thermal Conductivity (W/m-K) 9.886e-002 9.886e-002 1.864e-002
E Bubble Point Pressure (bar) 1.500 -
15| Viscosity (cP) 0.1909 0.1909 7.269e-003
16| Cv (Semi-Ideal) (kd/kgmole-C) 242.6 242.6 178.7
F Mass Cv (Semi-ldeal) (kJ/kg-C) 2.473 2.473 1.936
18| Cv (kd/kgmole-C) 242.6 242.6 176.8
1o Masscv (k/kg-C) 2.473 2.473 1.916
20| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) -—-
21 Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C)
22| Cp/Cv (Ent. Method) -
; Reid VP at37.8 C (bar) 0.1851 0.1851 0.2543
24| True VP at37.8C (bar) 0.1854 0.1854 0.2546
25| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 14.30 14.30 0.0000
26| Viscosity Index -21.23 o
127] X . Basis-1
2 Material Stream: Destilado

29 Peng-Robinson
30
o1l CONDITIONS

32 Overall Liquid Phase Vapour Phase
33| Vapour/Phase Fraction 0.0000 * 1.0000 0.0000
34| Temperature: (C) 79.66 79.66 79.66
35| Pressure: (bar) 1.000 * 1.000 1.000
36| Molar Flow (kgmole/h) 75.00 * 75.00 0.0000
37| Mass Flow (kg/h) 6967 6967 0.0000
38| Std Ideal Liq Vol Flow (m3/h) 10.32 10.32 0.0000
39| Molar Enthalpy (kcal/lkgmole) -4.758e+004 -4.758e+004 -3.930e+004
40| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 126.6 126.6 204.3
41| Heat Flow (kcal/h) -3.569e+006 -3.569e+006 0.0000
42| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) 10.29 * 10.29 0.0000
on PROPERTIES

45 Overall Liquid Phase Vapour Phase

46| Molecular Weight 92.90 92.90 89.95
47| Molar Density (kgmole/m3) 6.638 6.638 3.555e-002
E Mass Density (kg/m3) 616.7 616.7 3.198
49| Act. Volume Flow (m3/h) 11.30 11.30 0.0000
50| Mass Enthalpy (kcallkg) -512.2 -512.2 -436.9
51| Mass Entropy (kJ/kg-C) 1.362 1.362 2.272
; Heat Capacity (kJ/kgmole-C) 227.7 227.7 172.8
53| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.451 2.451 1.921
; LHV Molar Basis (Std)  (kcal/kgmole) 9.998e+005 9.998e+005 9.689e+005
55| HHV Molar Basis (Std)  (kcal’/kgmole) 1.073e+006 1.073e+006 1.040e+006
56| HHV Mass Basis (Std) (kcal/kg) 1.155e+004 1.155e+004 1.156e+004
; CO2 Loading -
58| CO2 Apparent Mole Conc. (kgmole/m3) -
; CO2 Apparent Wt. Conc.  (kgmol/kg) -—-
60| LHV Mass Basis (Std) (kcal/kg) 1.076e+004 1.076e+004 1.077e+004
61| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 -
62| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000 0.0000
; Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000 0.0000
64| Mass Exergy (kcal/kg) 2.506 -
65| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000 -
66| CostBased on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
67| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) -
E Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 7.265 7.265 7.446
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 2 of 4




Company Name Not Available
Bedford, MA

USA

Case Name: NoName.hsc
Unit Set: EuroSI
Date/Time: Wed Oct 28 14:10:53 2020

Material Stream:

Fluid Package:

Destilado (continued)

Basis-1

EI: SI“’ mI\AIm U!I-hl w INIH

Property Package: Peng-Robinson
PROPERTIES
Overall Liquid Phase Vapour Phase
Specific Heat (kJ/kgmole-C) 227.7 227.7 172.8
13| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 1773 1773 0.0000
E Std. Ideal Lig. Mass Density ~ (kg/m3) 674.9 674.9 669.7
15| Act. Lig. Flow (m3/s) 3.138e-003 3.138e-003 -
E Z Factor 5.135e-003 0.9589
17| Watson K 12.75 12.75 12.78
E User Property -
19| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000 -
20| Cp/(Cp-R) 1.038 1.038 1.051
E Cp/Cv 1.038 1.038 1.059
22| Ideal Gas Cp/Cv 1.049 1.049 1.051
23| Ideal Gas Cp (kJ/kgmole-C) 176.9 176.9 171.3
24| Mass Ideal Gas Cp (kJ/kg-C) 1.904 1.904 1.905
; Heat of Vap. (kcal/kgmole) 7602 -
26| Kinematic Viscosity (cSt) 0.3377 0.3377 2.145
; Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 677.0 677.0 672.5
28| Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 10.29 10.29 0.0000
29| Liquid Fraction 1.000 1.000 0.0000
30| Molar Volume (m3/kgmole) 0.1506 0.1506 28.13
31| Mass Heat of Vap. (kcallkg) 81.83 -
32| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000 0.0000
33| Surface Tension (dyne/cm) 13.33 13.33 -
34| Thermal Conductivity (W/m-K) 0.1025 0.1025 1.687e-002
| 35] Bubble Point Pressure (bar) 1.000 -
36| Viscosity (cP) 0.2083 0.2083 6.860e-003
37| Cv (Semi-ldeal) (kJ/kgmole-C) 219.3 219.3 164.5
; Mass Cv (Semi-ldeal) (kJ/kg-C) 2.361 2.361 1.829
39| Cv (kJ/kgmole-C) 219.3 219.3 163.2
40| Mass Cv (kd/kg-C) 2.361 2.361 1.814
41| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) -—-
[42| Mass cv (Ent. Method) (kJ/kg-C)
43| Cp/Cv (Ent. Method) -
44| Reid VP at37.8C (bar) 0.2335 0.2335 0.2798
4_5 True VP at37.8 C (bar) 0.2337 0.2337 0.2801
46| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 10.29 10.29 0.0000
? Viscosity Index -18.79 -
48] Fluid Package: Basis-1
[49] Material Stream: Residuo
50 Property Package: Peng-Robinson
51
= CONDITIONS
53 Overall Liquid Phase Vapour Phase
54| Vapour/Phase Fraction 0.0000 * 1.0000 0.0000
55| Temperature: (C) 150.6 150.6 150.6
56| Pressure: (bar) 2.000 * 2.000 2.000
57| Molar Flow (kgmole/h) 75.00 * 75.00 0.0000
58| Mass Flow (kg/h) 8525 8525 0.0000
59| Std Ideal Ligq Vol Flow (m3/h) 12.10 12.10 0.0000
60| Molar Enthalpy (kcal/kgmole) -5.101e+004 -5.101e+004 -4.308e+004
61| Molar Entropy (kJ/kgmole-C) 141.5 1415 220.5
62| Heat Flow (kcallh) -3.826e+006 -3.826e+006 0.0000
63| Lig Vol Flow @Std Cond (m3/h) 12.05* 12.05 0.0000
= PROPERTIES
66 Overall Liquid Phase Vapour Phase
67| Molecular Weight 113.7 113.7 113.2
68| Molar Density (kgmole/m3) 5.140 5.140 6.166e-002
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 3 of 4




Company Name Not Available

Bedford, MA

USA

Case Name: NoName.hsc
Unit Set: EuroS|
Date/Time: Wed Oct 28 14:10:53 2020

Material Stream:

Fluid Package:

Residuo (continued)

Basis-1

Iao ooI\AIm ml waINIH

Property Package: Peng-Robinson
I PROPERTIES
11 Overall Liquid Phase Vapour Phase
E Mass Density (kg/m3) 584.3 584.3 6.982
13| Act. Volume Flow (m3/h) 14.59 14.59 0.0000
14| Mass Enthalpy (kcal/kg) -448.8 -448.8 -380.4
15| Mass Entropy (kJ/kg-C) 1.244 1.244 1.947
16| Heat Capacity (kd/kgmole-C) 317.0 317.0 255.8
F Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.789 2.789 2.259
18| LHV Molar Basis (Std) (kcal/kgmole) 1.217e+006 1.217e+006 1.213e+006
E HHV Molar Basis (Std)  (kcal/kgmole) 1.305e+006 1.305e+006 1.300e+006
20| HHV Mass Basis (Std) (kcallkg) 1.148e+004 1.148e+004 1.148e+004
21| CO2 Loading -
22| CO2 Apparent Mole Conc. (kgmole/m3) -—-
; CO2 Apparent Wt. Conc.  (kgmol/kg) -
24| LHV Mass Basis (Std) (kcal/kg) 1.071e+004 1.071e+004 1.071e+004
| 25] Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 -
26| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 1.000 0.0000
27| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 1.000 0.0000
; Mass Exergy (kcallkg) 12.66 -—-
29| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000 -
; Cost Based on Flow (Cost/s) 0.0000 0.0000 0.0000
31| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) -
; Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 6.200 6.200 6.219
33| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 317.0 317.0 255.8
34| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 1773 1773 0.0000
35| Std. Ideal Lig. Mass Density (kg/m3) 704.7 704.7 704.2
36| Act.Lig. Flow (m3/s) 4.053e-003 4.053e-003 -
? Z Factor 1.104e-002 0.9207
38| Watson K 12.67 12.67 12.67
39| User Property -
40| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000 -
[z cpicp-R) 1.027 1.027 1.034
42| CplCv 1.027 1.027 1.046
Z Ideal Gas Cp/Cv 1.034 1.034 1.034
44| Ideal Gas Cp (kJ/kgmole-C) 253.4 253.4 252.3
| 45] Mass Ideal Gas Cp (kJ/kg-C) 2.229 2.229 2.228
46| Heat of Vap. (kcal/kgmole) 7847 -—-
47| Kinematic Viscosity (cSt) 0.2761 0.2761 1.064
E Lig. Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 707.5 707.5 706.9
49 Lig. Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 12.05 12.05 0.0000
50| Liquid Fraction 1.000 1.000 0.0000
51| Molar Volume (m3/kgmole) 0.1945 0.1945 16.22
; Mass Heat of Vap. (kcallkg) 69.03 -
53| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 1.0000 0.0000
54| Surface Tension (dyne/cm) 9.797 9.797 -
55| Thermal Conductivity (W/m-K) 9.338e-002 9.338e-002 2.119e-002
56| Bubble Point Pressure (bar) 2.000 -
57| Viscosity (cP) 0.1613 0.1613 7.428e-003
58| Cv (Semi-ldeal) (kJ/kgmole-C) 308.7 308.7 247.5
59| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.716 2.716 2.186
60| Cv (kd/kgmole-C) 308.7 308.7 2445
[61| Masscv (kd/kg-C) 2.716 2.716 2.159
62| Cv (Ent. Method) (kJ/kgmole-C) -
l63| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C)
64| Cp/Cv (Ent. Method) -
65| Reid VP at37.8C (bar) 4.115e-002 4.115e-002 4.350e-002
g True VP at37.8 C (bar) 4.118e-002 4.118e-002 4.352e-002
67| Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 12.05 12.05 0.0000
68| Viscosity Index -27.00 -—-
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 4 of 4




Tabela 5: Especificagdo pratos

ESPECIFICACOES PRATOS

Numero do equipamento

C1

Descricéo Torre de Destilagdo
NuUmero de se¢des da coluna 2
SECAO 1 DA COLUNA
Identificacdo 1
De prato/A prato 1 12
Pressio 0,35 0,46 Kg/cm? g
Perda de presséo 0,11
Temperatura 79,67 101,4 °C
Vazdo massica de vapor/fase organica 13456,06 13808,46 Kg/h
Vazao massica de liquido/fase aquosa 6928,99 17124,46
Vazéo volumétrica de vapor/fase organica @ P e 4207,65 2932,98 m3/h
T de operacao
Vazao volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e 11,24 28,28
T de operacgdo
Densidade da fase vapor/fase organica@ Pe T 3,2 4,71 Kg/m?3
de operacdo
Densidade da fase liquida/fase aquosa @ Pe T 616,7 605,5
de operacéo
Viscosidade da fase vapor/fase orgénica@ Pe T 6,86x10°° 7,27x10°° cP
de operacéo
Viscosidade da fase liquida/fase aquosa @ P e T 0,21 0,19
de operacéo
Diametro 1504,89 mm
Numero de pratos 12
Espagcamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvulas
SECAO 2 DA COLUNA
Identificacéo 2
De prato/A prato 13 24
Pressio 0,47 0,58 Kg/cm? g
Perda de pressao 0,11
Temperatura 101,4 150,6 °C
Vaz&do massica de vapor/fase organica 13808,46 16937,73 Kg/h
Vazdo massica de liquido/fase aquosa 17124,46 19845,95
Vazéo volumétrica de vapor/fase organica @ P e 2932,98 242591 m3/h
T de operacao




Vazéo volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e 28,28 33,97
T de operacdo
Densidade da fase vapor/fase organica@ Pe T 4,71 6,98 Kg/m3
de operacdo
Densidade da fase liquida/fase aquosa @ Pe T 605,5 584,3
de operacdo
Viscosidade da fase vapor/fase organica@ Pe T 7,27x10°3 7,43x10°° cP
de operacéo
Viscosidade da fase liquida/fase aquosa @ Pe T 0,19 0,16
de operagéo
Diametro 1504,89 mm
Numero de pratos 12
Espagamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvulas
Tabela 6: Especificacdo correntes
CORRENTES MATERIAIS
NUmero de corrente 1
Descricéo Alimento
Presséo 0,51 Kg/cm? g
Temperatura 101,4 °C
Vazdo massica 910 Kg/h
Vazéo molar 100 Kmol/h
Entalpia total -4,84*107° Gkeal/h
Fracao de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica@P e T 16,2 m3h
de operacéo
Peso molecular 98,1 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m?®
Viscosidade 0,19 cP
Condutividade térmica 9,89*1072 W/m-°C
Calor especifico 2,56 kJ/kg-°C
Tensédo superficial 11,97 dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Hexano 0,40 0,35
Heptano 0,35 0,36
Octano 0,25 0,29




CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 2
Descricéo Destilado
Pressdo 0,01 Kg/em? g
Temperatura 79,67 °C
Vazdo massica 6967 Kg/h
Vazéo molar 75 Kmol/h
Entalpia total -3,57*10°° Gkeal/h
Fracao de sdlidos 0
Fraco de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica@Pe T 11,3 mh
de operacéo
Peso molecular 92,9 Kg/kmol
Densidade 616,7 Kg/m?®
Viscosidade 0,21 cP
Condutividade térmica 0,10 Wim-°C
Calor especifico 2,45 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 13,33 dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Hexano 0,54 0,49
Heptano 0,45 0,49
Octano 0,01 0,02
CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 3
Descricio Refluxo
Pressdo 0,01 Kg/em? g
Temperatura 79,67 °C
Vazdo massica 6928,16 Kg/h
Vazéo molar 74,58 Kmol/h
Entalpia total -3,55*10°° Gkeal/h
Fracao de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @Pe T 11,24 mé/h
de operagéo
Peso molecular 92,9 Kg/kmol
Densidade 616,7 Kg/m?®




Viscosidade 0,21 cP
Condutividade térmica 0,10 Wim-°C
Calor especifico 2,45 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 13,33 dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracéo molar Fracdo massica
Hexano 0,54 0,49
Heptano 0,45 0,49
Octano 0,01 0,02
CORRENTES/ MATERIAIS
NUmero de corrente 4
Descricdo Residuo
Pressdo 1,04 Kg/em? g
Temperatura 150,6 °C
Vazao massica 28425 Kg/h
Vazéo molar 25 Kmol/h
Entalpia total -1,28*107° Gkeal/h
Fracao de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @Pe T 14,59 mé/h
de operacéo
Peso molecular 113,7 Kg/kmol
Densidade 584,3 Kg/m?®
Viscosidade 0,16 cP
Condutividade térmica 9,34x1072 W/m-°C
Calor especifico 2,79 kd/kg-°C
Tensao superficial 9,78 dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fragdo massica
Heptano 0,04 0,03
Octano 0,96 0,97

Tabela 7: Especificacdo vasos/torres/reatores

ESPECIFICACOES VASOS/TORRES/REATORES

NUmero do equipamento C1
Descricao Torre de Destilagéo
Pressdo no topo 0,35 Kg/cm? g
Presséo no fundo 0,59




Presséo de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,67 °C
Temperatura no fundo 150,6
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 3043,49 mm
Nivel maximo de liquido (80%b) -
Nivel minimo de liquido (20%) 608,7
Altura 15893,49 (3000 — CHAO)
Diametro 1504,89
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de 3,24 Kg/m?
operacgéo no prato chave
Densidade da fase pesada @P e T 616,1 Kg/m?
de operagéo no prato chave

CONEXOES
Sigla | Numero Diametro Servigo
A 1 - Entrada da alimentacéo
B 2 - Saida do destilado vaporizado pelo topo
Cc 3 - Retorno do refluxo
D 4 - Saida do residuo liquido pelo fundo
E 5 - Retorno do vaporizado
F 6 1% Medidor de nivel
G 7 Fixada em engenharia de detalhe Valvula de seguranca
H 8 4” Purga com vapor
| 9 4” Drenagem
J 10 8” Ventilagao
K 11 227 Conexdes de acesso




ESQUEMA DO RECIPIENTE

1504,89 mm
- >

@10 mm
1
N

A a1 mm
12
— ] 15893,49 mm
o
2
23
24
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_|E 10
a 1F*

3043.49 mm

D
ESPECIFICACOES VASOS/TORRES/REATORES
Numero do equipamento C2
Descricdo Vaso Pulméo
Pressdo no topo 0 Kg/lcm? g
Pressdo no fundo 0,05
Pressdo de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,67 °C
Temperatura no fundo 99,67
Temperatura de projeto 129,67
Nivel normal de liquido 770,66 mm
Nivel maximo de liquido (80%6) 1233,06
Nivel minimo de liquido (20%) 308,27
Altura 7706,64 (3000 - CHAO)
Diametro 1541,33
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de 3,24 Kg/m?®
operagdo no prato chave
Densidade da fase pesada @P e T 616,12 Kg/m?3
de operacdo no prato chave

CONEXOES

Sigla Namero

Diametro

Servico




A 1 - Entra de liquido no topo
B 2 - Saida de liquido no fundo
C 3 13%” Medidor de nivel

D 4 Fixada em engenharia de detalhe Valvula de seguranca
E 5 47 Purga com vapor

F 6 4” Drenagem

G 7 8” Ventilacdo

H 8 227 Conexdes de acesso

ESQUEMA DO RECIPIENTE

Maximo (80%)

Normal (50%) 1541,33 mm
*
- 771,33 mm F

Minimo [20%)

¥

Modelagem:

e NuUmero minimo de pratos da coluna

e Informacdes: Caracteristicas dos componentes e suas fracdes ao longo da coluna

Tabela 8: Dados do Processo

Alimento Destilado Residuo Volatilidade
Componente = 1 1 :
A (kmol.h™) XiA D (kmol.h™) XiD R (kmol.h™) XiR Relativa (o)
Leve (cl) Hexano 40 0,4 40 0,54 0 0 2,7
Intermediario (i) Heptano 35 0,35 34 0,45 1 0,04 2,22
Pesado (cp) Octano 25 0,25 1 0,01 24 0,96 1

e Mistura tri-componente

AciXcla | FepXcpAd | QAiXia 1 1 AclXclp , %cpXepD | QiXip
=1- e =R 1(2
ac—0 t acp—6 t a;—6 q ( ) ac—0 + acp—0 T a;—0 m ( )



Liquido saturado (q=1)
0=1,17 (2,43), dentro da faixa esperada (1-2,7)
Taxa de minima de refluxo, sendo 0,83 e -0,62 > Rmin=0,83
NUmero minimo de pratos
o Componente chave leve (cl) - heptano

o Componente chave pesado (cp) — octano

os|(22) (52) |

log (acl,cp)

Npin +1 = (3)

médio
Nmin=7,438 pratos
NUmero de pratos tedricos a partir da equacédo de Gilliland

o Razéo de refluxo (%) 20%, 40%, 60% e 100% maior que a razdo minima

((%)min)
+4)

X = Tlm (4) ey =1-exp|(Z2225) (%)] (5) e N = Mmint ()

11+117,2X 1-Y

Numero de pratos reais foi calculado a partir da eficiéncia dos pratos com um processo

limpo, n=0,8 com niimero arr:

Tabela 9: Calculo NUmeros de Pratos

Aumento RR (L/D)
20% 0,99 0,08 0,57 18,68 24

40% 1,16 0,15 0,50 15,94 20
60% 1,33 0,21 0,45 14,31 18
100% 1,66 0,31 0,37 12,44 16

Balanco de massa para encontrar as vazfes de vapor e liquido na torre, sem variacéo

durante a torre



Destilado
D
Xip

Alimento Re::gxo
A X =%
Xia iL/ID iD
—_—
Residuo
~ R

XirR

Figura 6: Esquema da Torre de Destilacdo

O liquido (L) que circula na torre no enriquecimento, parte superior da torre (acima da
alimentacéo) é igual ao refluxo
O vapor (V) é encontrado a partir da soma do refluxo com o destilado, uma vez que todo

0 vapor que sobe é condensado
L=R=RR*D (@8 eV=RR+D+D (9

Diferentes razfes de refluxo, para a vazdo de liquido que foi transformada de fluxo
molar para fluxo volumétrico a partir da densidade molar da mistura que sai pelo
destilado, d =0,0349 Kmol/m?®

Tabela 10: Valores de Liquido e Vapor

RR (L/D) L (kmol.h™) V (kmol.h™) V (m*.h?)

0,99 74,58 149,58 4286,01
1,16 87,01 162,01 4642,18
1,33 99,44 174,44 4998,35

1,66 124,30 199,30 5710,69

Equacdo de YorK abaixo para estimar a velocidade limite da fase vapor de forma a evitar
o arraste ao liquido pelo vapor

o K=0,23

o Densidade do liquido p.=616,1 Kg/m®

o Densidade do vapor pc=3,24 Kg/m®

Viim = k [FEE(10)
G

Valor de velocidade limite, viin=3,162 ft/s=0,964 m/s

Sessao transversal minima da coluna (S,,,;,,) Sem arraste de vapor



e Diametro minimo (D,,;,) da coluna para cada uma das razGes de refluxo
o Diémetro ainda recebeu um sobredimencionamento de seguranga de 20%,

fornecendo o didmetro real D

|4 4XSmin
Smin = E (11) € Dy, = XT (12)

Tabela 11: Diametro e Sessdo Transversal

Aumento Smin (mz) I:)min (m) D (m) S (mZ)
20% 1,24 1,25 1,51 1,78

40% 1,34 1,31 1,57 1,93
60% 1,44 1,35 1,63 2,07
100% 1,65 1,45 1,74 2,37

e Altura da coluna onde se usou o numero real de pratos

e Altura do fundo da coluna que fica preenchido com liquido (Hgyngq,) partir
o Tempo de retencdo de 10 minutos

e Densidade molar do residuo pres=5,375 Kmol/m?

e Altura do resto da coluna (Hsem fundo)

(L+A4)*10
Hfundo = 60%5,375%5 (13) € Hsemfundo = (NR —2)%0,46 + 3% 0,96 (14) €

H= Hfundo + Hgem fundo (15)
Tabela 12: Altura da Coluna

Aumento Hsfundo (m) Hfundo (m) H (m)

20% 13 3,04 16,04
40% 11,16 3,01 14,17
60% 10,24 2,98 13,22
100% 9,32 2,94 12,26

Custos:

Torre de Destilagdo —

e Com essas informacdes é entdo possivel os custos do projeto da coluna:

Tabela 13: Parametros de Custos da Coluna

Parametros - Torre de Destilagao

a 10.000,00 b 29 n 0,85

Parametros - Custo dos Pratos
a 180 b 340 n 1,9




Espessura minima (emin
Espessura por tensdo longitudinal (eLong) do qual o maior foi acrescido de 3 mm para
se tornar

o Espessura da torre (etotaL)

o Diémetro da torre D

o Maximo de tenséo a resisténcia S=906,96 Kg/cm?

o Eficiéncia de solda E=0,85

o Pressdo interna do vaso Pi=2 Kg/cm?

P;D

_ _ P;D
€min = S5E—_1.2p, (16) € e1ong = 4SE—0,8P; (17)

Pesos das colunas (Wv) em Newtons que posteriormente foram transformados na massa
(m) ao se dividir pela aceleracdo gravitacional

o Fator para massa de diversos componentes Cw=1,5

o Diémetro interno pela soma da espessura (t) De

o [Espessura em eroraL espessura em mm

o Altura calculada da torre H

W, = 240 x Cy, * D, x (H + 0,8D,) * e;ptq; (18)

Tabela 14: Pesos da Coluna

Aumento emin (mm) elong (mm) etotal (mm) Wv (N) m (kg)

20% 3,43 1,71 6,43 56090,9 5723,56
40% 3,56 1,78 6,56 52674,3 5374,93
60% 3,7 1,85 6,7 52038 5310

100% 3,95 1,97 6,95 53511,6 5460,37

Preco do vaso que representa a parte externa da coluna (Cv,2007)
Pratos individuais (Cp,2007)

Custo total da coluna de destilagéo (Ccp,2007) estimado em 2007

Cy 2007 = a+ b X W' (19) € Cp o7 = @+ b X D™ (20) € Ccp 2007 = Cv + Cp X Ng (21)

O valor do custo final da torre foi atualizado do seu valor estimado em 2007 para o de

2018 pelos indices CEPCI de 2007 (525,02) e de 2018 (568,82):

CEPCl,01g 22)

C =C
2018 2006 X CEPCl 006



Tabela 15: Valores da Coluna

Aumento Cv,2007 ($) Cp,2007 ($) Ccd,2007 (S) Ccd,2018 (S)
20% 55333 919,16 77392,74 83849,26
40% 52974,88 977,39 72522,7 78572,93
60% 52533,25 1035,4 71170,5 77107,93

100% 53554,85 1150,82 71967,99 77971,95

Vaso Pulmao —

e Calculos para o vaso pulméo localizado apds o condensador

Tabela 16: Parametros do Vaso

Parametros - Vaso Pulmao

tretencdo (min) 10 St 1055 C.A. (mm) 3
L/D 5 X 2 CEPCI,2006 | 499,6
pdest (Kmol/m’)| 6,64 | Pd,operacdo (Kg/cm?) 1 CEPCI,2018 | 568,82
E 0,85 Pd,desenho (Kg/cm?) | 2,82

e Tempo de retencéo, tretencio=10 minutos e conforme o instruido o termo L/D=5
e Densidade molar (ppest) foi encontrada na tabela de informacéo das correntes foram
assumidos os valores padroes
o Eficiéncia de solda E
o Tensdo de cisalhamento do aco St
o Fator de complexidade X
o Espessura de corrosdo C.A.
e Presséo de operacdo Pp,operacAo
e Presséo do destilado na ficha de informacéo das correntes e convertida para a unidade
utilizada
e Acrescido o valor de 1,8 obtendo a pressao de desenho Pp pesento
e Indices CEPCI referéncias como forma de atualizar o preco estimado do vaso pulméao
e Valor do ano de 2018
o Vazdo de liquido de entrada Q
o Volume util do vaso pulméo Volgri
o Volume geométrico do vaso pulmao Volgeom

o Diémetro minimo do vaso pulmao Dmin



__ V(Kmol/h)

QXtretengio
Q === (23) e Volyey =~ oot (24) € Volgeom = Volyeu * 2 (25) €
_ 3 [4xXVolgeom
Dmin = |—ypy (20)

e Valores de reais de diametro

e Valores que rendia o maior diametro, aumento de 20% D2o% 0u 0,3 m Do 3

Tabela 17: Dados para Diametro do Vaso

Aumento Q (m*/h) Volutil (m®) Volgeom (m®) Dmin (m) D20% (m) DO,3 (m)

20% 22,53 3,76 7,51 1,24 1,49 1,54
40% 24,41 4,07 8,14 1,28 1,53 1,58
60% 26,28 4,38 8,76 1,31 1,57 1,61
100% 30,03 5,00 10,01 1,37 1,64 1,67

e Custos dos vasos pulméo

e Sem separacdo de fases sem o calculo da velocidade real do fluido no interior dos vasos
o Espessura do vaso e em mm
o Peso do vaso W
o Custo em ddlares gulf referidos a 2006 Cvp

__ Ppoperagiox(D/2)x1000
StXE=0,6XPp operacio

W = 24,6 X Dys X (L +0,8%x D) X (e +X) (28)
CVP,ZOOG = —2500 + 200 X W0’6 (29)

+C.A.(27) e

e Os custos foram entdo convertidos por meio dos parametros CEPCI

CEPCl,01g (30)
CEPCl,006

Tabela 18: Valores do Vaso

C2018 = C2006 X

Aumento e (mm) W (Kg) Cypyo0s  Cupaois
20% 5,43  2517,77 19460,4 22156,6
40% 5,48  2646,98 20129,8 22918,8
60% 5,53  2773,41 20772,3 23650,3
100% 5,62 3019,06 21988 25034,4

Trocadores de Calor —

e Calculados os dados dos trocadores de calor

e Trocador de calor do topo:



o Calor latente da corrente do destilado QL toro=7602 Kcal/Kmol
o A temperatura do destilado como Tpest=79,67 °C
e A temperatura da agua de refrigeracdo temperatura de entrada Ta=28°C e 45°C na
saida Tas
e O coeficiente global de troca térmica Uropo foi estimado como 500 W/m?°C para essa

corrente

e Foi necessario converté-lo a unidade de Kcal/m?h°C multiplicando o valor pelo fator de
correcéo de 0,86

Tabela 19: Parametros do Trocador de Topo

Parametros - Trocador de Calor de Topo

QLtopo (Kcal/Kmol) 7602 | Tdestil 79,66
Utopo 500 |Ta,e (°C) 28
Utopo (Kcal/m*h°C) | 429,92 | Ta,s (°C) 45

Calor trocado no condensador (Qtoro)

Qroro = V(Km()l/h) * QLtopo (31)

e Temperatura média logaritmica ATmL pelas temperaturas das correntes

ATML — (Tdestilado_Te)—(Tdestilado_Ts) (32)

Inin (Tdestilado_Te’)
Tdestilado™Ts

Area de troca térmica necessaria para cada trocador

Qtopo
A =—
topo Utopo*ATml (33)

Tabela 20: Calculos do Condensador

Aumento QTOPO (Kcal/h) ATML (°C) ATOPO (m?)

20% 1137121,315 62,094

40% 1231616,535 67,254
42,596

60% 1326111,754 72,414

100% 1515102,192 82,734

Area de troca térmica

Custos do condensador
o Ajustado para 2018 (C) pelo indice CEPCI

o Parametros a, b e n sdo 24000, 46 e 1,2 respectivamente para um trocador de

calor do tipo casco-tubo



Cc2007 = @+ b x Aty (34)

Tabela 21: Custos do Condensador

Aumento Cc,2007 (S) Cc,2018 ($)
20% 30522,50 33068,85
40% 31178,21 33779,27
60% 31844,08 34500,68

100% 33203,99 35974,04

Célculos referentes ao trocador de calor do fundo ou refervedor:
o Calor latente do residuo Q. runpo=7847 Kcal/Kg
o Temperatura do residuo Tres=150,6°C a partir da tabela de informagdo das
correntes
o Temperatura do vapor de baixa pressdo Tvap=230°C
o Coeficiente global de troca térmica Urunpo=750 W/m?°C que foi convertido
pelo fator de correcéo de 0,86

Tabela 22: Parametros Trocador de Fundo

Parametros - Trocador de Calor de Fundo

QLfundo (Kcal/Kmol)| 7847 |Tres (°C)| 150,6
Ufundo (W/m?°C) 750 Tvap 230
Ufundo (Kcal/m2h°C)| 644,884

Calor trocado no refervedor Qrunpo
Calor latente

Vaz&o de liquido no fundo
Qrunpo = (L (Kmol/h) + A(Kmol/h)) * QLrynpo (35)
Correntes possuem temperatura constante temperatura média de ambas as correntes

AT = Tyap — Tresiduo (36)

Area de troca térmica necessaria para cada trocador

QFUNDO (37)

A =
FUNDO UruNpo*AT

Tabela 23: Célculos do Refervedor



Aumento QFUNDO (kcal/h) AT (°C) AFUNDO (m?)

20% 1327171,32 25,92
40% 1421666,54 29.4 27,76
60% 1516161,75 ’ 29,61
100% 1705152,19 33,30

e Area de troca térmica
e Custos dos refervedores (Cr)

o Paradmetros mesmos parametros do trocador tipo casco-tubo

Tabela 24: Parametros Trocador de Fundo

Aumento Cr,2007 ($) Cr,2018 (S)
20% 26286,17 28479,1
40% 26482,86 28692,21
60% 26682,19 28908,17

100% 27088,24  29348,09

Bomba de Refluxo —

e Custos da bomba de refluxo primeiramente
o Vazao de refluxo volumétrica Qrer
o Vazdo de refluxo molar foi dividida pela densidade molar do destilado
ppesT de 6,638 Kmol/m3
e Alturas das cargas hidraulicas na admissao Hapm
e No impulso Hime da bomba
o Altura na admisséo foi feita ao somar metade do didmetro do vaso pulméo a 3
metros correspondentes a elevagdo do vaso
o Aaltura no impulso se somou a altura da bomba aos 3 metros de elevagéo
e PressGes manométricas na admissdo Pman,adm
¢ No impulso Pman,adm pelas alturas de carga hidraulica
o Aceleracdo gravitacional g=9,8m/s?

o Densidade massica da corrente do destilado ppest=616,7Kg/m?3
Pman,adm = Haam * Ppest * 9 (38) e Pman,imp = Himp * Ppest * g (39)

e Diferen¢a de pressdo AP como a diferenga entre a pressdo no impulso pela pressao na

admissao



Tabela 25: Calculo da Bomba de Refluxo

Aumento Qrefluxo (m*/h) Hadm (m) Himp (m) Pman,adm (Pa) Pman,imp (Pa) AP (Pa)

20% 11,24 3,77 19,04 22788,61 159222,31 136434
40% 13,11 3,79 17,17 22889,77 147899,89 125010
60% 14,98 3,80 16,22 22985,87 142166,43 119181
100% 18,73 3,83 15,26 23165,17 136324,53 113159

e Vazdo volumétrica do refluxo
e Diferenca de pressao
e Poténcia Util da bomba PotyTi
e Poténcia absorvida Potags
e Poténcia elétrica Pote et da bomba
o Eficiéncias hidraulica (45%)

o Elétrica (90%) da bomba

Qrefi *AP Potgtil
POtﬁtil = —1:601:(:/’1 (40) e POtabS = —0 4;1 (41) e POtelet =

Potgps
05 (42)

Tabela 26: Poténcia da Bomba

Aumento Potutil (W) Potabs (W) Potelet (KW)
425,81 946,24 1,05
455,18 1011,52 1,12
495,95 1102,11 1,23
588,62 1308,04 1,45

e Custos da bomba
e Parametros para o calculo do custo do casco da bomba Ccg 2007

e Motor Cwr,2007

Tabela 27: Parametros Custo das Bombas

Parametros - Custo da Bomba
Centrifuga de Estagio Unico

a 6900 b 206 n 0,9

Parametros - Custo do Motor da
Bomba
a -950 b 1770 n 0,6

e Os custos individuais de cada, a soma rendeu o custo da bomba Cg 2007
o Segundo o dolar gulf costa avaliado em 2007

o Atualizado para o custo em 2018 Cg 2018



o Indices CEPCI de 2007 (525,02) e de 2018 (568,82)

Tabela 28: Valores das Bombas

Aumento Ccb,2007 ($) Cmt,2007 ($) Cb,2007 ($) Cb,2018 ($)
20% 7473,76 2553,88  10027,64  10864,2
40% 7559,15 2893,42  10452,57 11324,57
60% 7643,32 3214,02  10857,34 11763,12

100% 7808,65 3810,57 11619,21  12588,55

Total —

e Custos com equipamentos CeT 2018

e Valor bruto do investimento Y
o Custo total dos equipamentos ja atualizado para 2018($) Cer 2018
o Fator de Lang f =4,74

Y = Cgr 2018 * f1 (43)

Tabela 29: Custos dos Equipamentos

Aumento Cet,2018(S) Y (S)
20% 178418,03 845701

40% 175287,73 830864
60% 175930,18 833909
100% | 180917,08 857547

e Custos para 15 anos de operacao
e Custos a utilizacdo da &gua de resfriamento em uma hora CAcuan
o Calor trocado no condensador Qroro (Kcal/h)
o Capacidade calorifica da agua a pressao constante Cp acua=1 Kcal/Kg°C
o Temperatura de saida da agua de refrigeracdo Ts (°C)
o Temperatura de entrada da agua de refrigeracdo Te (°C)
o Densidade da 4gua pacua =1000 Kg/m?®

o Valor do m® da agua de refrigeracio fa($/m?)

_ Qtopo
Cégua,h B (Cpégua*(Ts_Te)*pa’gua) * fa (44)
e Custo por hora Cacuah para o custo em 15 anos Cacua, 15
o Ndmero de hora em um dia nh=24h/dia
o Numero de dias por ano nd=365,4 dias/ano

o NUmero de anos avaliado na=15 anos



Cégua,ls = Cégua,h *nh * nd = na (45)

e Vvalores dos custos operacionais referentes ao vapor de baixa pressao para aquecimento
gasto em uma hora Cvapor,h
o Calor trocado no refervedor Qrunpo (Kcal/h)
o Calor latente do vapor na temperatura de operacao Lv (Kcal/t)

o Valor da tonelada do vapor de aquecimento fy ($/t)
Q undao
Cvapor,h = (fL_Vd) * f, (46)

e Calor latente do vapor em 230 °C foi utilizada a equacdo de Regnault
o Calor latente da dgua na temperatura de operacdo Lv (Kcal/Kg)
o Temperatura de operacdo T (°C)

Ly = 606,5 — 0,695 * T (47)

e Calor latente de Kcal/Kg para Kcal/t ao dividi-lo por 1000
e Valor do custo por hora também foi transformado em custo em 15 anos de operacéo
CvAPOR,15
e Custos de operacdo relacionados a eletricidade gasta em uma hora CeLeth
o Poténcia consumida pela bomba Pote et(KW)
o Valor da energia feLer ($/KWh)

Cel,h = Potejer * felet (48)

e Custo de 15 anos de opera¢do CeLeT,15

e Custo operacional de 15 anos Cop,15 foi calculado como a soma dos custos

COP,15 = Cégua,ls + Cvap,ls + Celet,lS (49)
Tabela 30: Custo Operacional

Aumento Cagua,h (S) Cagua,15 ($) Cvap,15 ($) Cvap,15 (S) Celet,h ($) Celet,15 ($) Cop,15 (S)

20% 6,69 879891,1 29,81 3921856,1 0,26 34575,71 4836322,9
40% 7,24 953010,38 31,94 4201094,1 0,28 36960,81 5191065,3
60% 7,8 1026129,67 34,06 4480332,1 0,31 40271,12 55467329
100% 8,91 1172368,25 38,31 5038808 0,36 47795,69 6258972

e Valores do investimento bruto Y
e Custos operacionais em 15 anos Cop,15 foi encontrado o custo total como a soma de

ambos os termos



Tabela 31: Custo Total

Aumento Custos Totais ($)
20% 2152353,87

40% 2240944,45
60% 2348343,06
100% 2581591,71

e Aumento em 20% da razdo de refluxo minima - Melhor projeto.

Tabela 32: Vasos, Torres e Reatores

BOMBA DE REFLUXO
Auments Qrefluo (m/h) Hadm (m) Himp (m) Pman,adm (Pa) Pman,imp (Pa} DeltaP (Pa) pOest [Kg/m?) Putil (W) Pabsorvida (W] Pelétrica (kW) CEPChyay 5250
1124 7 1,04

0% 377 18,89 12788,61 158315,77 135527.15 422,98 539,95 CEPClg 568,82
0% JERTS S 17,02 2288977 146993, 4 124103,57 6167 451,88 1004,18 112
0% 14,98 3,80 16,07 22565,87 141259,88 118274,01 492,18 103,73 12
100% 873 383 1510 23165,17 135417,98 11225281 583,90 12975 144
Parimetros - Custo da Bomba Centrifuga de Estagio Unico Aumenta ‘cBombaz0e7 ($) motor2007 ($) ca007(s) caug $)
a b 206 n 03 20% 473,76 2553, 10027,6 1086420
Parimetros - Custo do Motor da Bomba 0% 755,15 893,42 10452,57 1132457
a 50 b 1770 n 06 0% 764332 324,02 10857,34 783,12
100% 608,65 361057 1161921 12588.55
ANALISE ECONOMICA
Aymenta ©_MatTotal2018 ($) Invest (5) Custos Totas| Manor Custo (5)
0% 17919314 848375,46. ﬂ
0% 176086,76 834651,27 8025448,50
0% 176754,75 837817,50 6384244,03 Semmas
200% 181792,93 861698,50 7120287,58

Tabela 33: Resolucéo Pratos



Destilado (Prato 1)

pr (kmol/m’) p; (kg/m’)
6,638 616,7

pg (kmol/m®) pg (ke/m’)
0,03555 3,198

L (kmol.h-1) L (m3.h-1) L (kg.h-1)
74,582 11236  6928.990
V (kmol.h-1) V (m3.h-1) V (kg.h-1)
149,582  4207.647 13456.,056
Alimento (Pratos 12 e 13)

L (kmolh-1) L (m3.h-1) L (kgh-1) pr (kmol/m®) p; (kg/m’)

174,582 287282 17124464 6,173 605.5
V (kmol.h-1) V (m3.h-1) V (kg.h-1) Pe (kmolfn13) Pa (kgfms)
149,582  2932.978 13808.459 0,051 4.708

Residuo (Prato 24)

pr (kmol/m®) p; (kg/m’)
5.14 584.3

pe; (kmol/m®) pg (keg/m’)
0.06166 6.982

L (kmolh-1) L (m3.h-1) L (kg.h-1)
174,582 33,965 19845.950
V (kmol.h-1) V (m3.h-1) V (kg.h-1)
149,582 2425914 16937.732

PROJETO DE SISTEMAS DE TROCA DE CALOR

No projeto da torre de destilacdo para se debrucar no projeto do refervedor de fundo.
Onde se considera que o projeto 6timo da torre se alcangou para um nimero de 16 pratos e uma
taxa de refluxo de 1,07. Apds simulacdo com ajuda do nosso software, chegamos a necessidade
do refervedor de 796 Mcal/h

To
Condenser

Boilup

L) Reboiler

—)
3

Figura 7: Sistema de troca de calor
Para realizar este processo de aquecimento, usaremos vapor de baixa pressdo cuja
temperatura de condensacédo € de 180 °C (10 bar) (usar a equacdo de Regnault para estimar o
calor latente de vaporizacdo a esta temperatura).
Nos seguintes prints, informam-se algumas das propriedades da corrente enviada “To

Reboiler” e da corrente “Boilup” que compdem formam as correntes principais do refervedor.



Figura 7: Especificacdes de calor boilup

Stream Name To Reboiler Vapour Phase Liquid Phase
Vapour / Phase Fraction 0.0000 0.0000 1.0000
Temperature [C] 148.6 148.6 148.6
Fressure [bar] 1.950 1.850 1.850
Melar Flow [kgmole/h] 1250 0.0000 1250
Mass Flow [kg/h] 1417e+004 0.0000 1.417e+004
Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 20,11 0.0000 20,11
Mealar Enthalpy [kcal/kgmale] -5.103e+004 -4.301e+004 -5.103e+004
Muolar Entropy [k)/kgmaole-C] 141.8 2222 141.5
Heat Flow [keal/h] -6.280e+006 0.0000 -0.280e+006
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 20.04 0.0000 20.04
Fluid Package Basiz-1
UHility Type
Figura 7: Especificacdes de calor to reboiler

Stream Mame Boilup Vapour Phase

Vapour / Phase Fraction 1.0000 1.0000

Temperatura [C] 1506 150.6

Pressure [bar] 2.000 2.000

Molar Flow [kgmole/h] 99,98 99,98

Mass Flow [kgih] 1.132e+004 1.132e+004

Std |deal Lig Vel Flow [m3/h] 16.08 16.08

Molar Enthalpy [kcal/kgmaole] -4.308=+004 -4.308=+004

Molar Entropy [k)/kgmaole-C] 220.5 220.5

Heat Flow [kcal/h] -4.307e+006 -4.307e+006

Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 16.02 16.02

Fluid Package Basis-1

Utility Type



Anexo 2: Especificacdo do trocador de calor

= Case Name: Exemplode vasos, torres e reatores 2.hsc

2] CompanyName Not Available

| 3] Bedford, MA UnitSet: EuroSI
4 USA

5 Date/Time: Mon Dec 14 20:28:14 2020

| 6| A ) Fluid Package: Basis-1

7] Material Stream: To Reboiler
8 Property Package: Peng-Robinson

%0 PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase Liquid Phase
12| Act. Gas Flow (ACT_m3/h) --- ---
13| Act. Lig. Flow (m3/s) 6.719e-003 6.719e-003
14| Act. Volume Flow (m3/h) 24.19 0.0000 24.19
15 Avg. Lig. Density (kgmole/m3) 6.215 6.246 6.215
16| Bubble PointPressure (bar) 1.950 ---
17| CO2 ApparentMole Conc. (kgmole/m3) == ==
18| CO2 ApparentWt.Conc.  (kgmol/kg) --- ---
19| CO2 Loading - ==
20| CostBased on Flow (Costls) 0.0000 0.0000 0.0000
21| Cp/Cp-R) 1.027 1.034 1.027
22| Cp/Cv 1.027 1.047 1.027
23| Cp/Cv (Ent. Method)
24| Cv (kJ/kgmole-C) 306.5 242.1 306.5
25| Cv(Ent. Method) (kJ/kgmole-C) - ---
26| Cv(Semi-Ildeal) (kJ/kgmole-C) 306.5 245.0 306.5
27| HHV Mass Basis (Std) (kcal/kg) 1.148e+004 1.149e+004 1.148e+004
28| HHV MolarBasis (Std)  (kcal/lkgmole) 1.301e+006 1.294e+006 1.301e+006
29| HeatCapacity (kJ/kgmole-C) 314.8 253.4 314.8
30| HeatofVap. (kcal/kgmole) 7879 -
31| Ideal GasCp (kJ/kgmole-C) 251.6 250.0 251.6
32| Ideal GasCp/Cv 1.034 1.034 1.034
33| Kinematic Viscosity (cSt) 0.2783 1.092 0.2783
34| LHV Mass Basis (Std) (kcallkg) 1.071e+004 1.071e+004 1.071e+004
35| LHV MolarBasis (Std) (kcal/lkgmole) 1.214e+006 1.207e+006 1.214e+006
36| Lig.Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 707.0 706.1 707.0
37| Lig.Vol. Flow (Std. Cond) (m3/h) 20.04 0.0000 20.04
38| Lig.Vol.Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 20.04 0.0000 20.04
39| Liquid Fraction 1.000 0.0000 1.000
40| MassCv (kJ/kg-C) 2.705 2.149 2.705
41| Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) - -
42| Mass Cv (Semi-Ideal) (kJ/kg-C) 2.705 2.176 2.705
43| Mass Density (kg/m3) 585.7 6.789 585.7
44| Mass Enthalpy (kcallkg) -450.3 -381.9 -450.3
45| Mass Entropy (kJ/kg-C) 1.251 1.973 1.251
46| Mass Exergy (kcal/kg) 12.27 -
47| Mass Heat Capacity (kJ/kg-C) 2.778 2.249 2.778
48| Mass Heatof Vap. (kcal/kg) 69.53 -
49| MassIdeal GasCp (kJ/kg-C) 2.220 2.219 2.220
50| Molar Density (kgmole/m3) 5.169 6.028e-002 5.169
51| MolarVolume (m3/kgmole) 0.1935 16.59 0.1935
52| Molecular Weight 113.3 112.6 113.3
53| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000 -
54| Partial Pressure of H2S (bar) 0.0000 -
55| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 0.0000 0.0000 1.000
56| Phase Fraction [Mass Basis] 0.0000 0.0000 1.000
57| Phase Fraction [Molar Basis] 0.0000 0.0000 1.0000
58| Phase Fraction [Vol. Basis] - 1.000
59| ReidVP at37.8C (bar) 4.308e-002 4.685e-002 4.308e-002
60| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 314.8 253.4 314.8
61| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 2956 0.0000 2956
62| Std.ldealLig.MassDensity  (kg/m3) 704.3 703.4 704.3
63| Surface Tension (dyne/cm) 9.916 9.916
64| Thermal Conductivity (W/m-K) 9.375e-002 2.106e-002 9.375e-002
65 TrueVP at37.8C (bar) 4.310e-002 4.686e-002 4.310e-002
66| UserProperty - -
67| Viscosity (cP) 0.1630 7.411e-003 0.1630
68| Viscosity Index -26.60 -
69| Aspen Technology Inc. Aspen HYSYS Version 11 Page 1 of 2




CompanyName Not Available

Bedford, MA
USA

Case Name: Exemplode vasos, torres e reatores 2.hsc
UnitSet: EuroS|
Date/Time: Mon Dec 14 20:28:142020

Material Stream: To Reboiler (continued)

Peng-Robinson

PROPERTIES

Overall

Vapour Phase

Liquid Phase

Watson K

12.67

12.67

12.67

Z Factor

0.9226

1.076e-002

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 11

Page 2 of 2




= Case Name: Exemplode vasos, torres e reatores 2.hsc
1 2] CompanyName Not Available
| 3] Bedford, MA UnitSet:
4 USA
5| Date/Time: Mon Dec 14 20:29:422020
| 6| . ) Basis-1
7] Material Stream: Boilup
8 Peng-Robinson
% PROPERTIES
11 Overall Vapour Phase
12| Molecular Weight 113.2 113.2
13| Molar Density (kgmole/m3) 6.166e-002 6.166e-002
14| Mass Density (kg/m3) 6.982 6.982
15| Act. Volume Flow (m3/h) 1622 1622
16| Mass Enthalpy (kcallkg) -380.4 -380.4
17| Mass Entropy (kJ/kg-C) 1.948 1.948
18| HeatCapacity (kJ/kgmole-C) 255.8 255.8
19| MassHeatCapacity (kJ/kg-C) 2.259 2.259
20| LHV MolarBasis (Std)  (kcal’lkgmole) 1.213e+006 1.213e+006
21| HHV MolarBasis (Std)  (kcal/lkgmole) 1.300e+006 1.300e+006
22| HHV Mass Basis (Std) (kcallkg) 1.148e+004 1.148e+004
23| CO2 Loading
24| CO2 ApparentMole Conc. (kgmole/m3) ---
25| CO2 ApparentWt.Conc.  (kgmol/kg) -
26| LHV Mass Basis (Std) (kcallkg) 1.071e+004 1.071e+004
27| Phase Fraction [Vol. Basis] 1.000 1.000
28| Phase Fraction [Mass Basis] 1.000 1.000
29| Phase Fraction [Act. Vol. Basis] 1.000 1.000
30| MassExergy (kcallkg) 32.95
31| Partial Pressure of CO2 (bar) 0.0000
32| CostBased on Flow (Costls) 0.0000 0.0000
33| Act. GasFlow (ACT_m3/h) 1622 1622
34| Avg.Liqg.Density (kgmole/m3) 6.219 6.219
35| Specific Heat (kJ/kgmole-C) 255.8 255.8
36| Std. Gas Flow (STD_m3/h) 2364 2364
37| Std.ldeal Liq. Mass Density  (kg/m3) 704.2 704.2
38| Act. Liq. Flow (m3/s) -
39| ZFactor 0.9207 0.9207
40[ Watson K 12.67 12.67
41| User Property -
42| Partial Pressure ofH2S (bar) 0.0000
43| Cp/(Cp-R) 1.034 1.034
44| CplCv 1.046 1.046
45| Ideal Gas Cp/Cv 1.034 1.034
46| Ideal GasCp (kJ/kgmole-C) 252.3 252.3
47| Massldeal Gas Cp (kd/kg-C) 2.228 2.228
48 Heatof Vap. (kcal/kgmole) 7861
49| Kinematic Viscosity (cSt) 1.064 1.064
50| Lig.Mass Density (Std. Cond) (kg/m3) 706.9 706.9
51| Lig.Vol.Flow (Std. Cond) (m3/h) 16.02 16.02
52| Liquid Fraction 0.0000 0.0000
53| MolarVolume (m3/kgmole) 16.22 16.22
54| MassHeatof Vap. (kcal/kg) 69.43
55| Phase Fraction [Molar Basis] 1.0000 1.0000
56| Surface Tension (dyne/cm) -
57| Thermal Conductivity (W/m-K) 2.119e-002 2.119e-002
58| Bubble PointPressure (bar) 2.055
59| Viscosity (cP) 7.430e-003 7.430e-003
60| Cv(Semi-ldeal) (kJ/kgmole-C) 2475 2475
61| Mass Cv (Semi-Ideal) (kd/kg-C) 2.186 2.186
62| Cv (kJ/kgmole-C) 2445 2445
63| MassCv (kJ/kg-C) 2.159 2.159
64| Cv(Ent. Method) (kJ/kgmole-C) -
65/ Mass Cv (Ent. Method) (kJ/kg-C) -
66| Cp/Cv (Ent. Method) -
67| ReidVP at37.8C (bar) 4.355e-002 4.355e-002
68| TrueVP at37.8C (bar) 4.358e-002 4.358e-002

Aspen Technology Inc.

Aspen HYSYS Version 11

Page 1 of 2




CompanyName Not Available
Bedford, MA
USA

Case Name: Exemplode vasos, torres e reatores 2.hsc
UnitSet: EuroS|
Date/Time: Mon Dec 14 20:29:422020

Material Stream: Boilup (continued)

Peng-Robinson

PROPERTIES
Overall Vapour Phase
Lig. Vol. Flow - Sum(Std. Cond) (m3/h) 16.02 16.02
Viscosity Index -27.23
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Tabela 34: Especificacdo trocadores de calor

ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

NUmero do equipamento

El

Descricao

Trocador de Calor —

Refervedor de fundo de torre de destilacdo

Tipo de trocador (casco-tubo, placas, tubos

concéntricos) Casco-Tubo
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AEU
Disposicéo (horizontal/vertical) Horizontal
Circulacéo (forcada, termosiféo...) Forcada

Numero de carcagas

estimadas

Em série ou
01
paralelo?

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

CASCO/CASCO TUBO/TUBO
Lado EXTERIOR/FLUIDO FRIO INTERIOR/FLUIDO QUENTE
DO TROCADOR DE PLACAS DO TROCADOR DE PLACAS
Entrada Saida Entrada Saida
Vaz3o total 1,4.10* Kg/h 1,9.108 Kg/h
Fracdo de vapor/géas 0 0,8 1 0,15
Vazio de vapor/gas 0 1,1.10% 1,9.10° 0
_ Kg/h Kg/h
Vazdo de liquido 1,4.10% 0 0 1,2.10°%
Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C
Kg/cm?
Pressdo 1,95 1,25 10,2 9,5 Kg/cm? g
g
Perda de pressao permitida 0,7 Kg/cm? 0,7 Kg/cm?
Coeficiente individual de Kcal / h Kcal / h
. 300 300
transmissao de calor m?°C m?2°C
_ h m? h m? °C/
Fator de deposicéo 0,00015 0,00015
°C/ keal kcal
Coeficiente global de Kcal / h
. 143,5
transmisséo de calor m?2°C
ATmi 30,4 °C
Fr 1
Calor trocado 0,796 Gcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 13 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 210 °C
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 194,2 m?




Diametro dos tubos ¥%°°/19,25 polegadas/mm
Comprimento dos tubos 20/6096 pés/mm
Espessura dos tubos 16 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 15/16 /23,75 pés/mm

Tipo de disposicéo dos tubos (triangular, triangular )
o Triangular
rotada, quadrangular, rombica)

Diametro do casco 2718229,6 pés/mm

PROJETO DE SISTEMAS DE IMPULSAO MECANICA.

Agora se ird projetar a bomba de refluxo da torre de destilacdo que foi trabalhada para
separar a mistura de n-Cs, n-C7 e n-Cg. O sistema € composto por uma torre que recebe a
alimentacdo em formato de liquido em ponto de bolha e é introduzida em uma torre de
fracionamento. Nela, pela parte inferior, extrai-se uma corrente enriquecida em n-octano,
enquanto pelo topo, obtém-se um destilado liquido rico em n-hexano. Como parte do projeto,
existe uma bomba centrifuga cuja funcéo é formar o refluxo da torre. Na Fig. 1 anexa a esta
folha de informacdes, apresenta-se um esquema do sistema, onde consta 0 vaso separador-
pulméo que constitui o destilado e o refluxo, a entrada a bomba centrifuga que impulsionara
esta corrente, uma valvula de controle na saida da bomba para regular meticulosamente a vazao
de refluxo e a subida até o topo da torre. E importante salientar que os dois vasos considerados,
C-1 (torre de destilagdo) e C-2 (vaso pulmé&o) possuem suas bases na mesma cota. Com base no
esquema e nos dados passados nas seguintes tabelas, projetar e preencher as folhas de

especificacdo da bomba.



C-1

""""" ( 1 kg/cm? )

Fig. 8: Esquema do sistema de bombeamento do refluxo

Informacdes relevantes no projeto do sistema de bombeamento:

1. Para estimar a perda de pressdo nas tubulacGes, considerar no duto de admissdo uma
perda de pressdo de 0,5 kg/cm¥km de tubo. Para o duto de impulsdo, considerar 2
kg/cm?/km de tubo. Para as estimagdes dos cumprimentos dos tubos, aplicar a formula
L = 1,3 x H (diferengas de cota).

2. As dimensdes do vaso pulmdo sdo as seguintes: diametro = 1 m; comprimento = 5m.

3. Aaltura da torre de destilacéo total € de 12,3 m, com um diametro de 1,6 m.

4. Considerar uma vazao volumétrica de refluxo de 13,1 m3/h, com uma densidade massica
da corrente de 616,5 kg/m?3.

5. Considerar que a valvula fornece uma perda de carga de 0,1 kg/cm?.

Importante: entregar a sequéncia de calculo para a pressdo na aspiracdo, a pressdo maxima
na aspiracdo, a diferenca de pressdo da bomba, a pressdo de shut-off, a pressdo maxima na
impulséo, a poténcia de projeto e as vazdes de operagdo, projeto e minima, bem como o NPSH

disponivel.



Simulation Report

DWSIM 6.3

Object: MSTR-01

Anexo 3: Dados de simulacdo para bombas.

Details

Title: MySimulation_21

Comments:

Type: Material Stream

Property Value

Temperature 80.588 C

Pressure 1.033 kgf/cm2

Mass Flow 8082.72 kg/h

Molar Flow 87.01 kmol/h

Volumetric Flow 13.1104 m3/h

Density (Mixture) 616.512 kg/m3

Molecular Weight (Mixture) 92.8941 kg/kmol

Specific Enthalpy (Mixture) -234.463 kJ/kg

Specific Entropy (Mixture) -0.56003 kJ/[kg.K]

Molar Enthalpy (Mixture) -21780.2 kJ/kmol

Molar Entropy (Mixture) -52.0235 kJ/[kmol.K]

Thermal Conductivity (Mixture) 0.104402 W/[m.K]

Mixture Molar Fraction

N-hexane 0.534

N-heptane 0.453

N-octane 0.013

Object: MSTR-02

Type: Material Stream

Property Value

Temperature 80.588 C

Pressure 1.033 kgf/cm2

Mass Flow 8082.72 kg/h

Molar Flow 87.01 kmol/h

Volumetric Flow 13.1104 m3/h

Density (Mixture) 616.512 kg/m3

Molecular Weight (Mixture) 92.8941 kg/kmol

Specific Enthalpy (Mixture) -234.463 kJ/kg

Specific Entropy (Mixture) -0.56003 kJ/[kg.K]

Molar Enthalpy (Mixture) -21780.2 kJ/kmol

Molar Entropy (Mixture) -52.0235 kJ/[kmol.K]

Thermal Conductivity (Mixture) 0.104402 W/[m.K]
Page 1 of 2

Mixture Molar Fraction

N-hexane 0.534

N-heptane 0.453

N-octane 0.013



Tabela 35: Especificacdo bombas

ESPECIFICACOES BOMBAS

Identificacdo do equipamento operacéo /

reserva

Operacéo

Reserva

Descricao

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 Impulséo
Vazdo volumétrica de operacao 13,1 m3/h
Pressdo 1,21 kg/cm? g 2,43 kg/cm? g
Temperatura 80,5 °C 80,5 °C
Densidade 616,5 kg/m?3 616,5 kg/m?®
Viscosidade - cP - cP
Pressdo de vapor 1,03 kg/cm? g 1,03 kg/cm? g
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazéo de projeto (110 ou 120% da vazéo de operagéo) 15,72 h
Vazéo minima de processo (60% da vazao de operagéo) 7,86
Pressdo na aspiracao na vazao de projeto 1,45
Pressdo na impulsdo na vazéo de projeto 2,92 kgfem* g
Presséo diferencial 1,22 kg/cm?
Altura diferencial 19,75 m
NPSH disponivel 29 m
Maxima pressao diferencial a impulséo fechada 1,45 kg/cm?
Pressdo méxima na aspiracao 4,74
Pressdo méaxima na impulsao 6,2 kgfem® g
Diametro da tubulacéo aspiragdo/impulsao - - polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 6,5 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 80,5 °C
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia elétrica a vazdo
de projeto 193 kW

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO




135N\

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

Calculo da Pressdo de Admissao
Identificacdo das pressdes e alturas
Recipientes de armazenamento e perdas de carga causadas na admissao e impulsao:
e No recipiente de origem:
P =1 Kg/cm?
H=3m
Hi=0,5m
¢ No recipiente de destino:
P = 1,35 Kg/cm?
H=153m
H.=0m

e Perda de carga na admissao:
Prusaom) = (1,3 x 3.10%) x 0,5 = 0,00195 Kg/cm?
e Perda de carga na impulsao:
Prusame) = (1,3 x 15,3.10%) x 2 = 0,039 Kg/cm?
PvaL = 0,1 Kg/cm?

e Pressdo de admissdao da bomba:
Papm =P + (d.g.(H+H|_)) /98067 — Prug = 1,21 Kg/cm2



e Presséo de impulséo:
Pip = P + (d.g.(H+HL)) / 98067 + Prus + PvaL = 2,43 Kg/cm?

e Pressdo maxima de admissao:
Pabmvax) = 4,5 + (d.g.(H+HL(crei0))) / 98067 - Prus = 4,74 Kg/cm?
e Pressdo maxima na impulsao:
PimpavAx) = PabmmAx) + APmAx
1,2 APmax = 1,2 (Pimp-Pabm) = APmax = 1,45 Kg/cm?
PimpeuAx) = 6,2 Kg/cm?
e Célculo das vazdes:
Qmin=0,6 x Q =0,6 x 13,1 = 7,86 m¥h
Qrros=1,2XxQ =1,2x13,1=15,72 mh
e Calculo das poténcias:
Potags = (Qpros X APmAx) / 27,4 = 0,83 CV = 0,61 Kw
Poty = Potags/0,35 = 1,74 Kw
PotreaL = Potn/0,9 = 1,93 Kw

e NPSH:
NPSH = ((PADM — PVAP) /d) x 10
NPSH = ((1,212 — 1,033) /0,6165) x 10 = 2,9'm

PROJETO DE 1&C
Agora se ira montar o esquema de instrumentacdo e controle do sistema de
fracionamento da mistura n-hexano, n-heptano e n-octano visto no semestre passado. O

esquema do sistema completo se apresenta na Figura 9.
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Figura 9: Diagrama basico do sistema de fracionamento da mistura n-C6, n-C7 e n-C8.

Como pode ser observado, o alimento entra a unidade prévio pré-aguecimento mediante
trocador de calor E-1 com a corrente de saida do fundo da torre. Desta forma, o alimento acessa
a torre C-1 onde se produz a separacao. Pelo topo, obtém-se uma corrente de vapor enriquecida
em n-hexano que sera condensado em sua totalidade e enviado a um vaso pulméo C-2.

Dele, obtém-se a corrente refluxo, devolvida a torre C-1 com ajuda de uma bomba e o
destilado que sai do sistema. Pelo fundo da torre é extraida uma corrente que é dividida para
formar uma parte que ir4 para o refervedor E-3 e formard o vapor que sobe pelo setor de
esgotamento e a corrente residuo que € enviada para aproveitamento de sua energia ao trocador
E-1 com ajuda da bomba P-2. Requer-se:

e Identificar (apenas numerar) todas as correntes de processo.

e Localizar e identificar no diagrama simplificado o local dos diferentes instrumentos.

e Localizar e identificar no diagrama simplificado o local dos sistemas de controle.

e Preencher as folhas de informac&o sobre instrumentos (n&o colocar valores normais das

variaveis), lacos de controle e valvulas de controle (sem especificar valores numéricos

da vazdo normal de fluido circulante.

Obs.: A nomenclatura dos instrumentos e lagos de controle ja foi vista na propria unidade e
nos P&I’s. Neste momento, ndo precisam realizar o P&I que sera em uma proxima etapa, apenas
se lembrem da identificacdo de todos os elementos vinculados a um lago de controle (ex.: para
um controlador de nivel, LT-1 (LG-1), LIC-1, E/P, LCV-1...)
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Figura 10: Diagrama P&ID de I&C.

Tabela 36: Especificacdo lagos de controle

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE

Identificacdo no

diagrama mecénico

Elementos vinculados (medidor,

Localizagéo (nim. da

tubulacéo ou vaso)

Descricdo da acéo

controle, acionador e valvula de

controle)

Controle de carga

1 1 FTO1, FCO01, FCV01
para planta
2 3 Controle de refluxo LTO1, LCO1, FC02, FCV02
Controle de saida
3 6 LTO02, LC02, FC03, FCV03

do produto

Tabela 37: Especificacdo de instrumentos de vazéo

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

. Localizagéo (nim. da Fase
Identificacdo . Vazao normal / kg/h
tubulagéo) (L, Gou M)
FTO1 1 L -
Fl01 2 G -
F102 4 L -
FI03 3 L -
F104 5 G -




F105 6 L -
FCO1 1 L -
FC02 3 L -
FCO03 6 L -
FCVO1 1 L -
FCV02 3 L -
FCVO03 6 L -

Tabela 38: Especifica¢do de instrumentos de nivel

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL

e L i} Tipo de interfase (L-L )
Identificacdo Localizacdo (num. do vaso) Nivel normal / mm
ou L-VIG)
LTO01 C-2 L-L -
LT02 C-1 L-G -
LCO01 C-2 L-L -
LC02 C-1 L-G -

Tabela 39: Especificagdo de instrumentos de temperatura

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificacdo

Localizacdo (nim. da Fase

tubulagéo ou vaso) (L, Gou M)

Temperatura normal /
°C

TI01

1 L

T102

T103

T104

TI05

T106

T107

T108

O r| o rr

6
1
2
2
5
5
6

Tabela 40: Especifica¢do de instrumentos de presséo

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

o Localizagéo (nim. da Fase Pressédo normal /
Identificacdo
tubulacéo ou vaso) (L, G ou M) kg/cm? g
P101 1 L -
P102 6 L -
P103 2 G -
P104 2 L -
P105 4 L -




P106
P107
P108
P109
P110
PI11
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Tabela 40: Especificacdo de valvulas de controle
ESPECIFICACOES VALVULAS DE CONTROLE

Identificacéo Localizacdo Vinculada i Acao a falha no ar (abrir
) i Vaz&o normal do fluido
no diagrama (ndm. da ao laco de ] ou fechar
. . circulante
mecénico tubulagéo) controle completamente)

FCV01 1 1 Fechar completamente
FCV02 3 2 Fechar completamente
FCV03 6 3 Abrir completamente
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