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1. INTRODUCAO

A formag&o académica proporcionada pelas diversas matérias ministradas no fluxo
curricular fornece aos estudantes de engenharia quimica o pensamento critico e a
compreensdo de processos e equipamentos necessarios para construir solucdes em
problemas reais.

Durante as disciplinas de Projetos de Engenharia Quimica 1 e Projetos de
Engenharia Quimica 2, foi possivel abordar diversos problemas de design e tomada de
decisbes acerca de elementos em unidades quimicas a partir de conhecimentos
desenvolvidos previamente de maneira teérica em matérias como: transferéncias de calor,
massa e quantidade de movimento, operagdes unitarias, engenharia de reatores quimicos

e outros componentes fundamentais.

1.1. Objetivos

Dessa forma, o objetivo desse trabalho ¢ a elaboracdo de diversos projetos a partir
de problemas propostos em temas especificos que comp8e uma planta quimica, sendo
eles: avaliacdo econdmica e rentabilidade, projeto de vasos, torres e reatores, projeto de
sistemas de troca de calor, projeto de sistemas de impulsdo mecéanica, projeto de

instrumentacao e controle de processos e diagrama de processos.

2. AVALIACAO ECONOMICAE
RENTABILIDADE

Para este projeto foram avaliados fatores econémicos em plantas quimicas. Na
primeira se¢do sdo avaliados custos de projeto para a purificagcdo de corrente composta
por 40% de benzeno e 60% tolueno em uma coluna de destilacdo, enquanto na segunda
secdo sdo comparados dois processos de producéo de cloreto de vinilideno de viabilidade

técnica comprovada, em que devem ser analisadas suas diferencas econémicas.



2.1. Calculo Econdmico de Projeto e
avaliacao preliminar

A partir de experimentos em planta a escala piloto, séo definidos dados do projeto
para cada equipamento do processo, necessarios para a primeira avaliacdo de custos.

A delimitacdo preliminar de custo de equipamentos na falta de dados confiaveis de
custo ou softwares capazes de realizar estas estimativas, é realizada atraves de
correlages, disponiveis no Capitulo 6 do livro Chemical Engineering Design (Towler,G),

seguindo a equacdo de custo abaixo:

C.=a+bxSs" Equacéo 2.1.1
Em que, C, é o custo do equipamento comprado em base U.S Gulf Coast de Jan

2007, a e b sdo constantes, S o parametro de tamanho do equipamento em unidades

apropriadas e n 0 expoente para o tipo de equipamento.
Para a bomba de alimentacdo, é requerida uma poténcia de 2,507kW e uma vazao
operacional de 57,53m?h. Considerando o uso de um motor & prova de explos&o com os

limites de S de 1 a 2500kW sdo obtidos os parametros a, b e n no livro Chemical

Engineering Design, tem-se:

Ce Motor = —950 + 1770 X 2,507%6
Co Motor = $2.122,32

Observa-se que mesmo superando o limite superior, esta seria a melhor escolha para
a configuracdo do equipamento.

Calculado o motor, ainda é necessario estimar o custo para o casco. Considera-se
uma vazdo de 57,3 m3/h. Convertendo essa vazdo, é possivel encontrar o termo S, de
15,98 L/s. Tomando os valores dos coeficientes para bomba centrifuga de estagio Unico,

tem-se:

Ce casco = 6900 + 206 X 15,989
Ce casco = $9.395,17



E o custo total da bomba, definido pela soma do casco e motor:
CeBomba = $11.517,48

Para o vaporizador, deve-se trabalhar com sua area de troca térmica obtida a partir

da seguinte equagéo:
Q=UXAXF, XdT Equaggo2.1.2

A quantidade de calor necessaria Q = 3,958 Mkcal/h e o coeficiente global de
transmiss3o de calor U = 1000kcal/(h.m?). Tem-se uma pressao operacional de 6 kg/cm?g
e temperatura de 160°C. O termo dT é obtido a partir da diferenca logaritmica de
temperatura média, com T do alimento frio a 25°C e T de saida do caporizador a 112,6°C.

Com o termo de correcédo Ft sendo considerado igual a 1, a area é encontrada como:

3,958 X 10° kcal/h

A=
keal (160 — 112,6) — (160 — 25)°C
1000717 X 1 % | 160 —T112,6°C
n(go—250°C )
A= 4729 m?

O custo pode ser estimado entdo a partir de equacéo de custo:

Ce Vaporizador — 24000 + 46 x 47,2912
Ce Vaporizador — $28.704,21

Ja para a torre de destilacdo, deve-se considerar no custeio do equipamento seu
peso, tal como um vaso. Para isso, é necessario primeiro encontrar a espessura para este

vaso, dada a partir de duas equagdes:



t P;iDj t P;Dj
— ao 2.1.3 - a
2SE — 1,2p; o0 4SE + 0,8p; = °

2.1.4

O parémetro P; indica a pressdo interna do vaso. Como € criado um perfil variavel
de 0 a 1kg/cm?, deve-se escolher o limite superior de 1kg/cm? e soméa-lo de 1,8kg/cm?
resultando em 2,8kg/cm?. Porém, como este valor ainda é inferior a 3,5kg/cm?, se escolhe
este Ultimo como medida de seguranca.

O didmetro interno fornecido D; é de 2,9m e E, chamada de eficiéncia da solda é
dada como fator de seguranca escolhido como 0,85.

O parametro S corresponde a tensdo maxima que o material suporta. Por se tratar
de materiais ndo-corrosivos, escolhe-se 0 ago carbono e dada uma temperatura de
operacdo que ndo supera 0s 500°F é possivel escolher uma tensdo de 12,9Kksi, equivalente
a 906,96kg/cm?.

A partir desses dados definem-se as espessuras t para cada equacdo. As espessuras
sdo de 6,6mm para a primeira expressdo e de 3,3mm para a segunda. E escolhido o
primeiro resultado por ser o maior e também é levado em conta uma sobre-espessura de
3mm devido a corrosdo do material, elevando a espessura final para 9,6mm.

O peso do vaso pode ser entdo estimado a partir da equacao:

W, = 240 x Cyy X Dy(Hy + 0,8Dy)t Equacdo 2.1.5

Em que Cw é o fator que leva em conta o peso de equipamentos e suportes internos,
igual a 1,15 para torres de destilacdo. Dm € 0 didmetro do vaso igual a Di somado a t em
metros. Hy é a altura da torre, igual a 15,5m.

O peso total da torre é entdo:

W, =240 x 1,15 x 2,9096(15,5 + 0,8 X 2,9)9,6
W, = 137209,3N

Convertendo o peso em N para kg a massa final é de 14001kg.
Por fim, com os parametros da tabela 6.6 é possivel estimar o custo do vaso, sendo

S equivalente a massa calculada:
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Ce vaso = 10000 + 29 x 14001°85
Cevaso = $106.968,8

Para o célculo de custo dos pratos valvulado, sdo utilizados outros parametros da
equacdo de custo, levando em conta seu diametro de 2,9m. Apos isso, multiplica-se o

valor unitério por 15, quantidade de pratos utilizados.

Ce prato = 180 + 340 x 2,919
Ce prato = 2.750,61
Ceo pratos = $41.259,05

Por fim, o custo total da torre sera a soma destes valores, sendo de $148.227,83.
Ce Torre = $148.227,83

Da mesma forma que para a torre de destilacdo, deve-se obter a espessura e peso do

vaso.

3,5%x210
t= = 4‘,78mm
2%X906,96%0,85 — 1,2%3,5

W, = 240 x 1,08 x 2,1077(10,5 + 0,82,1)7,78 =51769 N

E importante notar que o fator Cy para este tipo de equipamento assume o valor de
1,08. Sua espessura t é de 7,78mm e seu peso final de 5263,26kg.

Assim, seu preco é definido como:

Ce pulmio = 8800 + 27 X 5263,26%%°
Ce Pulmio — $48.103,42

Para o calculo de custo do refervedor € necessario primeiro encontrar a area de troca

térmica, obtida a partir dos dados da planta piloto.
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Tem-se que Q = 5,146Mkcal/h, seu coeficiente U = 1000kcal/(h.m?),a temperatura
de fluido de processo é de 133,6°C e do vapor de aquecimento 160°C.
A Equacéo toma entédo a seguinte forma:

5,146 x 10° kcal/h

kcal
h.m2

A= 194,92 m

A=

1000——= x 1 x (160 — 133,6)°C

Escolhida a configuragcdo do equipamento trocador de calor como U-tube shell and
tube, seu custo definido pela equacdo de custo com os parametros tabelados, dado S

equivalente a area de troca térmica:

Ce Reboiler = 24000 + 46 X 194,9212
Ce Reboiler = $49.738,63

Para o condensador, tem-se as temperaturas de fluido de processo de 81,19°C,
temperatura de saida de 45 °C e entrada 28 °C. A quantidade de calor necessaria Q =
7,209 Mkcal/h e U = 700 kcal/(h.m?).

Da mesma forma que para o reboiler, encontra-se a area de troca térmica necessaria

para o condensador.

7,209 x 10° kcal/h

A= S0 keal . (81,19 —45) — (81,19 — 28)°C
hom2 < | BLI9—45°C
n(gT19-28°C
A= 233,26 m?

Com a configuracdo U-shell and tube, a de custo se apresenta como:

Ce condensador = 24000 + 46 X 233,262
Ce Condensador = $55.927,59

12



A partir dos custos de equipamentos principais da planta obtidos acima, é possivel
obter a estimacao do capital requerido para outras partes do projeto com o uso do método
das porcentagens.

Por este método, é considerada uma aproximacdo baseada em porcentagens dos
custos de equipamento para se definir custos como materiais, utilidades, terreno e
construcao.

Porém existem limitacGes, ndo sendo possivel definir o capital necessario para
licencas, catalisadores e engenharia de processo, que sdo altamente variaveis.

Atabela 2.1.1 € apresentada para indicar quais relagdes sédo utilizadas neste método:
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Tabela 2.1.1: Método das porcentagens

Equipamento (E) E
Materiais (M) (60-70 %) E
Obra civil e edificios 28%
Tubulacdes e
infraestrutura 5%
Instrumentacéao 10%
Eletricidade 10%
Isolamento 5%
Pintura 2%
Engenharia de detalhe
Projeto grande 15-20 % (E+M)
Projeto pequeno 40-50 % (E+M)
Engenharia de processo, N&o avaliavel pelo método das
licencas e catalisadores porcentagens
Construgao 50-70 % (E+M)
Supervisao da construcao 10 % (E+M)
TOTAL AREA DE PROCESSO ISBL (Inside Battery Limits)
Servigos auxiliares 4% ISBL
Off-sites 8% ISBL
Gastos de arranque 3-4 % ISBL
Contingéncias e imprevistos 5-15 % ISBL

O prego dos equipamentos (E) dado pela soma dos equipdmentos supracitados,
estimado conforme o ddlar gulf costa, é avaliado no ano de 2007. Sendo assim, €
necessario atualizar este valor para anos mais recentes, devido a mudanga no valor do
dinheiro com relacdo ao tempo. O valor foi entdo atualizado para o ano de 2018 pelo
indice CEPCI (‘Chemical Engineering Plant Cost Index’), retirado da Compilagdo de
Correlagbes de Custos de Equipamentos. Instalagfes Industriais de Géas Natural,

Ministério de Minas e Energia.

- CEPCly013g )
Ez018 = Ez907 X CEPClyo0, Equacio 2.1.6

14



568,82

E2018 = E == $370.768,94‘

Enquanto isso, 0s outros valores seréo estimados a partir das faixas inferiores dos

custos de equipamentos e ademais materiais, seguindo a tabela 2.1.1 e considerando-se
um projeto pequeno.
- Materiais:
M= 0,6 XE =$222.461,36
- Engenharia de detalhe (Projeto Pequeno)
ED = 0,15 x (E + M) = $237.292,12

- Construcéo

C= 0,5x (E+ M) = $296.615,15
- Supervisédo da Construcao

SC= 0,1x(E+M) =$59.323,03
- Total Area de Processo (ISBL)

ISBL=E+M+ED+ C+ SC = $1.186.460,60

- Servigos Auxiliares

SE = 0,04 X ISBL = $47.458,42
-Off-sites

0S = 0,08 x ISBL = $94.916, 85
- Gastos de Arranque

GA = 0,03 X ISBL = $35.593,82
- Contingéncias e imprevistos

CI = 0,05 x ISBL = $59.323,03
- Imobilizado

I = ISBL + SE + OS + GA + CI = $1423.752,73
- Capital de Giro
CG= 0,2 x1=1%284.750,55

Por fim, o capital necessario para a planta sera definido como:

Capital = 1+ CG = $1.708.503,27

15



2.2.  Analise econbmica de rentabilidade

A avaliacdo econdmica é uma etapa fundamental para definicdo de investimentos e
risco envolvidos no desenvolvimento de um projeto de planta quimica. Com ele sdo
estabelecidos fatores de interesse como o Valor Atualizado Liquido (VAL) e a Taxa
Interna de Retorno (TIR), ambos indicando a rentabilidade de um projeto atrativo ou néo.
Se propde a analise econdémica de dois processos de producéo de cloreto de vinilideno

para estabelecer qual a melhor opcéo.

2.2.1. Processo 1

No Processo 1, deseja-se instalar uma planta de 40kt de capacidade de producdo.
Como informacdo prévia para iniciar-se a analise, € dado o investimento fixo para uma
planta de 23kt, equivalente a 83,72 MR$.

A partir deste investimento fixo, € possivel estimar o imobilizado para a planta de
maior capacidade com o Método de Williams, seguindo a equacéo abaixo:

I b
11 Equagéo 2.2.1
I q2

Em que:

I = Investimento Fixo para dada capacidade

g = Capacidade de produgéo

b = Coeficiente de corre¢do, que assume um valor tipico de 0,6

83,72+ 10°  23%°
I, 40
I, = R$116.688. 622,44

Com este valor do imobilizado para a planta, estima-se também investimentos
necessarios, que serdo proporcionais. Sdo definidos ento:

- Capital de giro: 20% do imobilizado

- Investimento de entrada em funcionamento: 5% do imobilizado

- Gastos prévios: 10% do imobilizado

- Investimento total, dado pela soma de todos estes fatores

Os valores calculados sao disponibilizados na tabela 2.2.1

16



Tabela 2.2.1: Investimentos totais para o Processo 1

Estimativa do Investimento
R$

Estimacéo do Imobilizado 116.688.622,44
Capital de giro R$ 23.337.724,49
Entrada em funcionamento R$ 5.834.431,12
Gastos Prévios R$ 11.668.862,24
Investimento total R$ 157.529.640,30

Em seguida, toma-se os balangos de massa para o processo 1 e 0 preco dos
componentes necessarios para a producédo e produtos gerados para a venda. Estes valores

se encontram nas tabelas 2.2.2e 2.2.3

Tabela 2.2.2: Balangos de massa e coeficientes de reagente por produto produzido

Balancos de massa

Componente Coeficiente t/t produto

Cloro -0,92
Acido cloridrico 0,47
Tricloroetano 0,13
Cloreto de vinilo -0,72
Cloreto de vinilideno 1

Tabela 2.2.3: Preco de produtos por kg

Balancos de massa
Componente R$/kg

Cloro 0,62
Acido cloridrico 0,94
Tricloroetano 2,42
Cloreto de vinilo 1,76
Cloreto de vinilideno 3,09

Com os dados para os produtos Cloreto de Vinilideno, Tricloroetano e Acido
Cloridrico é possivel entdo estimar o valor de suas vendas. A producdo em kg pode ser
obtida pela multiplicacdo dos coeficientes pela capacidade da planta, 40kt, enquanto o
valor ganho seré dado pela producéo multiplicada pelo preco do produto. E exemplificado

abaixo um caso, os demais sdo disponibilizados na tabela 2.2.4:
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Producéo de Acido cloridrico Producéo = 0,47*40 = 18,1 kt
Lucro obtido Lucro = 18,1 * 10° = 0,94 = R$17.672.000,00

Tabela 2.2.4: Producéo e lucro obtido por produtos

Estimativa das Vendas

Produtos obtidos Producéo / kt Lucro de vendas / R$
Acido cloridrico 18.1 R$ 17.672.000,00
Tricloroetano 5.1 R$ 12.584.000,00
Cloreto de vinilideno 40 R$ 123.600.000,00

Da mesma forma, estima-se 0s custos devido a compra de reagentes para definicéo
dos custos de fabricacdo diretos, que englobam mao de obra e materiais. E apresentado
um exemplo de célculo para o Cloro, assim como as informacdes do custo de mao de obra
e sua soma na tabela 2.2.5:

Producdo de Cloro Consumo = 0,92 * 40 = 36,8 kt

Custo de matérias Custo = 36,8 + 10° x 0,62 = R$22.816.000,00

Custo de mdo de obra
Mao de Obra = Vagas * Operarios * Custo Unitario anual

Mio de Obra = 3 % 4,8 * 180000 = R$2.592.000,00

Tabela 2.2.5: Custos de fabricacéo diretos

Custo de fabricacéo diretos

Matérias primas Producdo / kt Custo materias primas / R$
Cloro -36,80 R$ 22.816.000,00
Cloreto de vinilo -28,80 R$ 50.688.000,00

Custo Mao de Obra
Mao de obra R$ 2.592.000,00
Total Custos diretos R$ 76.096.000,00

A seguir definem-se os custos de fabricacdo indiretos variaveis, que envolvem mao
de obra indireta, eletricidade e custos de abastecimento, laboratorio e embalagem.
A eletricidade é dada com base no preco unitario por tonelada, enquanto os outros

valores sdo estimados a partir de coeficientes especificos multiplicados por base de
18



valores ja calculados, como imobilizado, mao de obra e vendas. Sdo exemplificados os

calculos a seguir e disponibilizados os dados completos na tabela 2.2.6:

Eletricidade
Valorg.; = Preco unitario * capacidade

Valor,,, = 247,08 x 40000 = R$9.883.200,00

Mao de obra indireta
Valorgjer = Coeficiente * Base(Mao de Obra)

Valorge; = 0,15 * R$2.592.000,00 = R$388.800,00

Tabela 2.2.6: Custos de fabricacéo indiretos variaveis

Custos de fabricacdo indiretos variaveis
Preco unitario

| R$/t Toneladas Custo / R$
Eletricidade 247,08 40000 R$ 9.883.200,00
Coeficiente Base Custo / R$
Mo de obra 0,15 Miodeobra  R$  388.800,00
indireta
Abastecimento 0,002 Imobilizado R$ 233.377,24
Manutencao 0,02 Imobilizado R$ 2.333.772,45
Laboratério 0,05 Mao de obra R$ 129.600,00
Embalagem 0,15 Total de Vendas R$ 23.078.400,00
Total Custos indiretos variaveis R$ 36.047.149,69

Analogamente, definem-se os custos de fabricacao indiretos fixos, apresentados na
tabela 2.2.7:

Tabela 2.2.7: Custos de fabricacéo indiretos fixos

Custos de fabricacdo indiretos fixos

Coeficiente Base Custo / R$
DITEo & 0.1 Mo de obra RS 259.200,00
empregados
Impostos 0,005 Imobilizado R$ 583.443,11
Seguros 0,1 Imobilizado R 21'166'886’2
Total Custos indiretos fixos R$ 2.009.529,34
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Por fim, tém-se os gastos gerais, calculados da mesma forma que custos de

fabricacéo e explicitados na tabela 2.2.8:
Tabela 2.2.8: Gastos gerais

Gastos gerais

Coeficiente Base Custo / R$

Gastos comerciais 0,05 Cus_tos qe R$ 5.707.633,95
fabricacao
Geréncia 003  Custosde RS 3.424.580.37
fabricacao
PREUBRLE SENEE Vendas R$ 1.538.560,00
técnico
Total Gastos gerais R$ 10.670.774,32

Apresentados todos os dados de vendas, custos, gastos gerais e amortizacdo é
possivel entdo calcular o horizonte temporal que serd utilizado para se obter os estudos
de rentabilidade VAL e TIR para o processo.

Supde-se uma taxa de juros minima de 10%, uma taxa de imposto de 35% e
depreciacio de 10% anual, considerando amortizac&o linear. E considerada inflagdo anual
constante de 5%.

O horizonte temporal a ser considerado é de 3 anos para colocar a planta em
andamento e 15 anos de operacdo e levando em conta as seguintes estimagdes

- 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 inflacao).

Assim, com estes dados se define:

- As vendas e custos tém aumento anual de 5%;

- A amortizacdo ¢ definida para 0 1° ano de operacdo como 10% do imobilizado;

- Beneficios antes de impostos sdo os valores das vendas subtraidos de amortizacao
e custos anuais;

- Os impostos equivalem a 35% dos beneficios antes dos impostos, sendo 0s

beneficios apos 0s impostos sua subtracao;
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- Os fundos gerados ao final sdo dados pela amortizacdo somada aos beneficios
depois dos impostos;
- O fluxo de caixa é definido pelos fundos investidos somados aos fundos gerados.

A tabela 2.2.9 apresenta todos os dados do horizonte temporal da planta:
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Tabela 2.2.9: Horizonte Temporal para o Processo 1

Ao 0 1 2 3 4 5 6 7 8
Imobilizado (R -Rs  35006586,73 |-Rb 7001317347 |-RS 1166886224
Capital de Gro R -Rb 2333772449
Gasto de entrada em funcionamento (R -Rp 583443112
Gestos prévios (R [-Rb 38857311 |-Rs  38857311B |-Rs 38857311
Fundos Investidos (R|-Rb 3889231786 |-Rb 7389890459 |-Rb  44.72674893
\endas (RH Rp 15385600000 | Rp 16154880000 | Rb 16962624000 | Rb 17810755200 | Rb 18701292960 | R 19636357608
Asstos R Rb 12482345335 | R 13106462602 | Rp 13761785732 | Rb 1444987500 | R 151723687,/0 | Rp 15930987208
Amortizacéo (0% Rb 1166886224 | Rb 1166886224 | Rb 1166886224 | Rb 1166886224 | Rp 1166886224 | Rb 1166886224
Beneficios antes de Impostos (RH Rb 1736368440 | Rb 188531174 | Rb 2033952043 | Rb 2193993957 | Rb 2362037966 | Rp 2538484175
Impostos (35%9 Rb 607728954 | Rb 658535911 | Rb 71188325 | R 767897885 | R 826713288 | RF 888469461
Beneficios depois de Impostos (RH R 1128639486 | Rb 1222995263 | Rb 1322068828 | Rb 1426096072 | Rp 1535324678 | Rb 16500474
Fundos gerados (R Rb 2295525711 | Rb 2389881487 | Rb 2488955053 | Rb 2592982296 | Rb 2702210902 | Rp 2816900938
Huxo de caixa -Rp 3889231786 |-Rb 7389890459 |-Rp 4472674898 | Rp 2295525711 | Rp  238988UJ7 | Rb 2488955053 | Rb 2592982296 | Rb 2702210902 | Rb 2816900938
Huxo de caixa corrigil-RS 3889231786 [-Rb 6718082236 |-RS 3696425536 | Rb 1724662442 | RS~ 163232RPB | Rb 1545445264 | BB~ 1463670907 | Rb~ 138666M462 | RB 1314105077
9 0 11 ° B U 5 16 7
Rb 1166886224
Rb 4851745308
Rb 20618175488 | Rb 21649084263 | Rb 227315384,76 | Rb 238681155400 | Rb 25061521170 | Rb 26314597228 | R 27630327090 | Rb 29011843444 | Rb  304.624.356,16
Rb 16727536569 | Rb 17563913397 | Rb 18442109067 | Rb 19364214520 | Rb 20332425246 | Rb 21349046509 | Rb 22416498834 | Rb 235373237,/6 | Rb 24714189964
Rb 1166886224 | Rb 1166886224 | Rb 1166886224 | Rb 1166886224
Rb 2723752695 | Rb 2018284641 | Rb 3122543185 | Rb 333704655 | Rb 4729095924 | Rb 4965550720 | Rb 5213828256 | Rb 5474519668 | Rb 5748245652
Rb 953313443 | R 102139924 | RB 109289015 | RB 1167955129 | Rb 1655183573 | Rb 1737942752 | Rb 1824839889 | RB 101608184 | Rb  20118859,78
Rb 1770439252 | kb 189688507 | Rb  20296530,7/0 | Rb 2169059526 | Rb 3073912350 | Rb 3227607968 | Rb 3388988366 | Rb 3558437785 | Rb  37.363596,74
R 2037325476 | R 306377241 | R 3196539294 | RB 3335945750 | RB 307392350 | RB 3227607968 | RB 3388988366 | RB 3558437785 | RB  37.363596.74
Rb 2937325476 | Rb  30637.7241| Rp 3196539294 | Rb 3335945750 | Rb 3073912350 | Rp 3227607968 | Rb 3388988366 | R 3558437785 | Rb 9754991206
Rb  PA5712739 | R 18116442 | RB 1120367522 | Rb 1062935122 | Rb 89040294 | Rb 849930055 | Rb 811296870 | Rb 774419740 | Rb  19299.73005
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2.2.2. Processo 2

Para os calculos do processo 2 o investimento fixo a ser utilizado em uma planta de
23kt é de 101,2 MR$, também aumentando o custo de energia requerido para 437,68 R$/t
de produto.

Os célculos e as etapas sdo analogos, considerando-se apenas os dados acima como
fatores modificados.

Dessa forma as tabelas a seguir apresentam os dados para os calculos realizados

para obtencdo dos investimentos, custos e vendas.

Tabela 2.2.10: Investimentos totais para o Projeto 2

Estimativa do Investimento

Estimacdo do Imobilizado R$ 141.052.180,98
Capital de giro R$ 28.210.436,20
Entrada em funcionamento R$ 7.052.609,05
Gastos Prévios R$ 14.105.218,10
Investimento total R$ 190.420.444,32

Tabela 2.2.11: Balangos de massa e coeficientes de reagente por produto produzido

Balancos de massa

Componente Coeficiente t/t produto

Cloro -3,01

Etano -0,56

Cloreto de etilo 0,08

Acido cloridrico 2,11
Cloreto de vinilideno 1

Tabela 2.2.12: Preco de produtos por kg

Balancos de massa
Componente R$/kg

Cloro 0,62

Etano 0,26
Cloreto de etilo 1,59
Acido cloridrico 0,94
Cloreto de vinilideno 3,09
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Tabela 2.2.13: Producdo e Lucro obtido por produtos

Estimativa das Vendas

Produtos obtidos Producdo / kt Lucro de vendas / R$
Acido cloridrico 243 R$ 79.336.000,00
Cloreto de etilo 3.1 R$ 5.088.000,00
Cloreto de vinilideno 40 R$ 123.600.000,00
Total Vendas R$ 208,024.000,00

Tabela 2.2.14: Custos de fabricagdo diretos

Custo de fabricacédo diretos

Matérias primas Producéo / kt Custo matérias primas / R$
Cloro -36,80 R$ 74.648.000,00
Cloreto de vinilo -28,80 R$ 5.824.000,00
Custo Mao de Obra
Mao de obra R$ 2.592.000,00
Total Custos diretos R$ 83.064.000,00

Tabela 2.2.15: Custos de fabricacao indiretos variaveis

Custo de fabricacdo indiretos variaveis

Preco unitario

I R$/t Toneladas Custo / R$
Eletricidade 247,08 40000 RS 17'8 07.200,0

Coeficiente Base Custo / R$
Mo de obra 0,15 Miodeobra  R$  388.800,00

indireta

Abastecimento 0,002 Imobilizado R$ 282.104,36
Manutencéo 0,02 Imobilizado R$ 2.821.043,62
Laboratério 0,05 Mao de obra R$ 129.600,00
Embalagem 0,15 Total de Vendas R$ 31.203.600,00
Total Custos indiretos variaveis R$ 52.332.647,98
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Tabela 2.2.16: Custos de fabricacéo indiretos fixos

Custos de fabricacao indiretos fixos

Coeficiente Base Custo / R$
Diretivos e
empregados 0,1 Méo de obra R 22l ALTOL
Impostos 0,005 Imobilizado R$ 705.260,90
Seguros 0,1 Imobilizado R$ 1.410.521,81
Total Custos indiretos fixos R$ 2.009.529,34

Tabela 2.2.17: Gastos gerais

Gastos gerais

Coeficiente Base Custo / R$
Gastos comerciais 0,05 Cusf[os 0~Ie R$ 6.888.566,53
fabricacéo
Geréncia 0,03 Custos de

o R$ 4.133.139,92

fabricacéo

Pesquisa e servico 0,01 Vendas R$ 2.080.240,00
técnico

Total Gastos gerais R$ 13.101.946,46
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Tabela 2.2.18: Horizonte Temporal para o Processo 2

Mo 0] 1 2 3 4 5 6 7 8
Imobilizado (R -Rb 4231565429 (-Rb 8463130859 |-Rb 141052180
Cypital de Gro R -Rb 2821043620
Gasto de entrada em funcionamento (R -R6 705260905
Gastos prévios (Rb -Rb 469703763 |-Rb 469703763 |-Rb 469703763
Fundos Investidos R [-Rb 4701269192 |-Rp 8932834621 |-Rb 5406530097
\endas (RH) R 20802400000 | Rp 21842520000 | Rb 22934646000 | Rb 24081378300 | Rb 252854472155 | Rb 265497.195,76
Qustos R RS 1508732775 | Rb 15841694101 | Rb 166337.78806 | R 17465467746 | Rb 18338741134 | Rb  192556.78190
Amortizagdo (0% Rs 410521810 | Rb 1410521810 | RS 1410521810 | RS 1410528810 | RS 410521810 | Rb 1410521810
Beneficios antes de Impostos (RH R 43045504,75 | Rb 4590304089 | R 4890345384 | Rb 5205388744 | R 5536184272 | Rb  58835.195,76
Impostos (35%9 ‘ R 15506592666 | RB 1606606431 | RF 1711620884 | Rb 1821886060 | Rb 1037664495 | RB 2059231851
Beneficios depois de Impostos (RH Rb 2797957809 | Rb 2983697658 | Rb 3178724500 | R 3383502684 | Rb 35985197,77 | Rb 3824287724
Fundos gerados (Rb RS 4208479619 | Rb 4394219468 | Rb 4589246310 | Rb 4794024493 | Rb 5009041586 | Rb 5234809534
Huxo de caixa -Rb 4701269192 |-Rb 89.32834621 |-Rb 5406530097 | Rb 4208479610 | Rb 4394210468 | Rb 4589246310 | Rb 4794024493 | R 5009041586 | RF 5234809534
Huxo de caixa corrigidd-Rb 4701269192 |-R$ 8120758747 |-Rb 4468206692 | Rb 3161893027 | RF 3001311022 | RF 2849560890 | Rb 2706101847 | Rb 2570430355 | RS 2442077282
9 10 i 12 3 YU 5 16 17
Rb 1410521810
Rs 58647470,76
Rs 27877205555 | R 29271065832 | Rb 30734619124 | RS 32271350080 | RP 33884917584 | Rb 35579163463 | R 37358121636 | Rb 39226027718 | R 41187329104
RS 20218462100 | R 21229385205 | Rb 22290854465 | RS 23405397138 | Rb 24575667048 | Rb 25804450400 | RS 270946.72920 | Rb 28449406566 | RF 29871876894
R 110521810 | RS 110521810 | RS 110521810 | RS 1410521810
RS 6248221645 | Rb 6631158818 | Rb 7033242849 | Rb 7455431082 | RF 9309250536 | R 9774713063 | Rb 10263448716 | Rb 10776621152 | Rb 11315452210
R 2186877576 | RF 2320905586 | Rp 2461634997 | R 2609400879 | Rp 3258237688 | Rb 3421149572 | R 3592207051 | Rp 3778817403 | RF 3960408273
RS 4061344069 | R 4310253232 | Rp 4571607852 | RS 4846030203 | RP 6051012849 | Rb 6353563491 | RF 6671241666 | Rb 7004803749 | R5 7355043936
Rs 5471865879 | RF 5720775041 | Rp 5982129662 | R 6256552013 | Rp 6051012849 | Rb 6353563491 | R 66.71241666 | R 7004803749 | R5 7355043936
Rb 5471865879 | R 5720775041| Rb 5982129662 | Rb 6256552013 | b 6051012849 | Rb 6353563491 | Rb 6671241666 | Rb 7004803749 | Rb 14630312822
RS 2320605287 | BB 2205606428 | Rb 2096699952 | RS 1993530284 | Rb 1752762884 | Rb 1673091843 | RS~ 1597042214 | BB 1524449386 | Rb 2894529396
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2.3. Comparacao

A partir desta andlise temporal dos dois processos é possivel entdo estabelecer o
Valor Atualizado Liquido (VAL) e a Taxa Interna de Retorno (TIR).

A VAL é definida como a soma do fluxo de caixa ajustada para os juros, enquanto
a TIR sera definida como juros com que os fundos gerados compensariam aos fundos

investidos. De maneira pratica, a TIR é calculada pela seguinte equacao, sendo 0s juros

n
F;
S tyme
i (1+71)
1=0

Assim, temos os valores do VAL e TIR na tabela 2.3.1 para o processo 1 e na tabela

representados por r:

2.3.2 para 0 processo 2:

Tabela 2.3.1: Horizonte Temporal para o Processo 1

Analise Econdmica

Tabela 20: Horizonte Temporal para o Processo 2

Analise Econdmica

A comparacgao entre 0s 2 processos se torna entdo mais evidente: 0 processo 2
obteve valores superiores ao processo 1, sendo mais vantajoso. Isso se deve ao fato do
processo gerar maior receita de fluxo de caixa, indicado pela VAL, assim como a maior
TIR indica maior atratividade econdmica de investimento, ja que os juros indicam maior

rentabilidade.
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3.PROJETO DE VASOS TORRES E
REATORES

Para este capitulo, deseja-se projetar uma torre de destilacdo multicomponente de
hexano, heptano e octano a partir de calculos aproximados estudados em Operacdes
Unitarias de Engenharia Quimica 3 e com parametros fornecidos por software. O objetivo
final é estimar qual é o melhor projeto em funcao de diferentes taxas de refluxo a partir
de calculos de equipamentos requeridos e custos operacionais para a planta, como o
consumo de utilidades e eletricidade.

A destilacdo é uma operacdo unitaria baseada nos principios de transferéncia de
massa e equilibrio liquido-vapor. Em uma coluna de destilacdo, um refervedor de fundo
promove vaporizacdo de uma mistura alimentada, enquanto um condensador de topo
condensa o0 vapor ascendente e retorna parte deste destilado & coluna. O contato entre o
liguido e o vapor de diferentes composicbes favorece a separacdo de componentes
presentes nessa mistura, devido as suas diferencas de volatilidade. Esse equipamento é

esquematizado na figura 3.1

Condensador

%)

]i - Tanque Pulmio
1 Destilado
]
1

i Bomba de
oy Refluxo

Alimentacio

v

'—
Refervedor

Residuo

Vapor

Figura 3.1: Esquema de torre de destilacéo
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Inicialmente, deve ser estimada a taxa minima de refluxo com base na corrente
alimentada, destilado e residuo. Séo fornecidas as caracteristicas dessa mistura que se

deseja fracionar na tabela 3.1:

Tabela 3.1: Caracteristicas da corrente

Alimento Destilado Residuo .
Componente A Volatlll_dade
(kmol/hy | %4 D (kmol/h) | xip | R (kmol/h) | xir | Relativa
Hexano 40 0,4 40 0,534 0 0 2,7
Heptano 35 0,35 34 0,453 1 0,04 2,22
Octano 25 0,25 1 0,013 24 0,96 1

A partir desses dados é possivel determinar o refluxo minimo, Rmin-, utilizando as

equacoes 3.1 e 3.2, que consideram uma mistura de 3 componentes:

Ac1Xcla AcpXepa aiXcia
4 PP =1-—gq Equagdo 3.1
aqg— 60 ap—0 a;— 06

AciXcip | XepXepp | AiXcip
pTep = Rpin +1 Equaco 3.2
ag— 0 ap—6 a;— 06

A volatilidade relativa de cada componente ¢ representada por a, que ¢ atribuida a
um deles por sua denominacgdo: componente leve, hexano; componente pesado, octano; e
componente intermediario, heptano. A composi¢cdo do componente representada por x é
indicada da mesma maneira para cada componente, de forma que também é identificada
a sua corrente: alimentacao, destilado e residuo.

A razdo entre o calor requerido para vaporizar um mol de alimento e seu calor
latente é definida pela letra q na equacéo, sendo equivalente a 1 para liquido de entrada
em ponto de bolha.

Para uma mistura de apenas um componente de volatilidade intermediaria deve ser
estimado apenas um valor para 6. Sabendo-se que g = 1, é possivel encontrar um valor
aproximado para 0 a partir da raiz da equagdo 3.1. Para isso, ¢ utilizado um método
numérico implementado a partir da ferramenta solver do Microsoft Excel. Assim, 0 e seu

erro sao:
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6 = 1,172549279

Erro = —2,44249 « 10715
Conhecido o valor de 6 pode-se encontrar 0 Rmin COM a equagao 3.2:
Ryin = 0,828687356

A seguir, define-se 0 nimero minimo de pratos para a coluna, resultado da
utilizacdo de um refluxo total. Esse nimero pode ser calculado a partir da equagdo de
Fenske para pratos minimos, representada pela equacao 3.3:

) -2

xch XciR
Nopin +1=
log(“cl,cp médio)

Equagéo 3.3

N,.in = 7,437537157

E importante notar que para a Equagao 3.3 o componente leve passa a ser 0 heptano
e 0 componente pesado continua sendo o heptano. Essa mudanga ocorre pois sdo
analisadas as correntes de destilado e residuo, em que esta ultima corrente ndo apresenta
hexano em sua composicao. A volatilidade relativa média do denominador é igual a do
heptano, dado que é atribuido um valor constante para essa volatilidade.

Obtidos os dados de nimero minimo de pratos e refluxo minimo e com auxilio da
correlacdo empirica de Gilliland pode-se entdo calcular o nimero de pratos N aproximado
para a coluna usando diferentes taxas de refluxo. Sao estabelecidos os aumentos de
refluxo R iguais a 1,2Rmin, 1,4Rmin, 1,6Rmin € 2Rmin. Os parametros X e Y usados nessa
correlagéo séo apresentados nas equacdes 3.4 e 3.5.

= m Equacéo 3.4
R+1
14 54,4X X—1 )
Y=1-exp [(11 n 117,2X> ( NG )] Hue s
O parametro Y se relaciona com o nimero de pratos N com a equacéo 3.6:
Nmin + Y Equacéo 3.6

1-Y
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Os valores calculados sdo disponibilizados na tabela 3.2:

Tabela 3.2: Correlacéo de Gilliland

Variacdo Refluxo Refluxo X Y N tedricos
1,2Rmin 0,994424827 0,083100385 | 0,571160841 | 18,67529544
1,4ARmin 1,160162299 0,153449092 | 0,501905007 | 15,93961448
1,6Rmin 1,32589977 0,213772072 | 0,448798254 | 14,30752981

2Rmin 1,657374712 0,311844375 | 0,372229639 | 12,44048346

Por fim, deve ser considerada eficiéncia reduzida em pratos reais em relacdo aos
tedricos e, assim, os valores de N séo ajustados para se encontrar o numero de pratos
reais. Considera-se uma eficiéncia de 0,8 para os pratos, e o valor final deve ser
arredondado para cima de forma a ser ter inteiros. Os valores encontrados se encontram
na tabela 3.3

Tabela 3.3: NUmero de pratos reais a serem utilizados

Variacdo Refluxo N reais Numero de Pratos
1,2Rmin 23,3441193 24
1,4ARmin 19,9245181 20
1,6Rmin 17,8844123 18

2Rmin 15,5506043 16

Como proxima etapa calcula-se a hidraulica para a coluna de destilacdo baseando-
se nos valores anteriores e nos balancos de massa.

Para 0 método utilizado, considera-se que nas duas regides da coluna as vazGes de
liquido e vapor sejam constantes. Na regido de enriquecimento, todo o liquido é gerado
pelo condensador de topo e retornado como refluxo a coluna. Dessa forma, a vazdo total
de destilado, D, é especificada pela soma de vazdes de cada componente dessa corrente,
disponiveis na tabela 3.1 e a vazdo molar de liquido, L, para cada variacao de refluxo sera

definida de acordo com a equagéo 3.7:

L=RxD Equacéo 3.7

Vazao total do destiladoD =40+ 34+ 1 =75
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Enquanto isso, o vapor que circula na torre € produzido pelo refervedor de fundo e
ascende por toda a coluna até ser condensado para formar o destilado e refluxo. Assim,
define-se a vazdo molar de vapor, V, pela equacédo 3.8:

V=L+D Equacéo 3.8

O valor encontrado para V pode ser convertido para vazdo massica a partir da
densidade molar da mistura pmistura.
Pmistura = 0,0349 kmol/m3
A tabela 3.4 disponibiliza os valores de vazéo encontrados de para cada variacdo de

refluxo R:

Tabela 3.4: Vazdes da coluna de destilacao

Refluxo Liquido L (kmol/h) Vapor V (kmol/h) Vapor V (m?/h)
1,2Rmin 74,58186205 149,5818621 4286,013239
1,4Rmin 87,01217239 162,0121724 4642,18259
1,6Rmin 99,44248273 174,4424827 4998,351941

2Rmin 124,3031034 199,3031034 5710,690642

A partir deste balanco de massa é possivel determinar a geometria da torre. A
velocidade limite da fase vapor pode ser estimada utilizando-se os valores de densidade
maéssica do vapor e do liquido, de maneira que se evite arraste do liquido, seguindo a

equacéo de York representada abaixo:

Piiq — Pva x
Viim = 0,23 % P Equacao 3.9

pvap
Esta correlagdo para a velocidade limite é dada em ft/s e sua conversao é realizada.
Os valores fornecidos de densidade massica e velocidades encontradas sdo reproduzidos
na tabela 3.5:

Tabela 3.5: Valores de célculo para velocidade limite

Dados Valores Unidades
Prap 3,242 kg/m?®
Piiq 616,1 kg/m?®

3,162286839 ft/s
Viim 0,963876749 m/s
3469,956297 m/h
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Em seguida, é determinada a se¢éo transversal minima para o projeto e um diametro

minimo proporcional. As equacdes 3.10 e 3.11 apresentam os calculos:

V m3/h i
— Equacéo 3.10

Vign m/h

Smin

Equacéo 3.11

O diametro real é definido como 1,2 vezes o didmetro minimo e é relacionado com

uma secdo transversal real seguindo uma manipulacdo da equacao 3.12:

2
T * Dyeqr

— Equacdo 3.12
real — 4

Todos os valores calculados de diametro e secdo transversal sdo apresentados na

tabela 3.6 para cada refluxo empregado:

Tabela 3.6: SecGes transversais e diametros da coluna

Refluxo Smin (M?) Dinin (M) Diear (M) Srear (M)
1,2Rmin | 1,235177873 [  1,254064318 1504877181 | 1,778656137
1,4Rmin | 1,33782163 1,305131182 1,566157419 | 1,926463147
1,6Rmin | 1,440465387 |  1,354273788 1,625128546 | 2,074270157
2Rmin | 1,645752901 |  1,447562667 1,7370752 | 2,369884177

Para estimar a altura da torre, ainda é necessario definir a vazdo de fundo e volume
de fundo. A vazdo de fundo é caracterizada como toda a carga de liquido retirada da torre,
que equivale a soma do alimento e refluxo, dividida pela densidade molar dessa corrente

denominada residuo. Este calculo é explicitado pela equacédo 3.13:

A+ L i
Vazao de Fundo = ——— Equacéo 3.13
Presiduo
Vazao total do Alimento A = 40 + 35 + 25

=100

Presiduo = 5,375 kmol/m3

O volume de fundo sera definido pela multiplicacdo da vazédo de fundo e o tempo

de residéncia ou retencéo, estabelecido em 10 minutos.
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10 3
Volume de Fundo = Vazdo de Fundo * 20 Equacdo 3.14

Por fim, determinam-se as alturas de fundo e das secGes, que sdo somadas para
estimar a altura final. A equacéo 3.15 apresenta o célculo da altura de fundo:

Volume de Fundo

fundo — S Equacéo 3.15
real

Para célculo da altura das se¢des deve-se considerar que a distancia entre pratos é
de 1,5 pés ou 0,4572 m, sendo excluidos deste calculo os dois pratos superior e inferior.
Para que 0 espaco acima e abaixo destes pratos seja considerado, toma-se o valor tipico
de 0,91 m. Outro espaco a se considerar corresponde a regido central de alimentacao,
entre a regido de enriquecimento e esgotamento, em que também se adota 0,91 m. Assim,

a equacdo 3.16 representa a altura das secoes:
Hgecses = [(NUmero de pratos — 2) = 0,4572]

+(3%0,91)

A altura final é dada pela soma das duas alturas calculadas anteriormente. Os

Equacéo 3.16

valores encontrados para as equacgdes 3.13 a 3.15 e esta soma final sdo disponibilizados

na tabela 3.7:

Tabela 3.7: Valores de calculo para determinacao da hidraulica da coluna de destilacéo

Vazao de
Volume de Altura da
Refluxo |(:rlr,l]2/(:]()) Fundo (m?) HFundo (M) Hsegaes (M) coluna (m)
1,2Rmin 32,4803464 | 5,41339107 | 3,04352873 12,7884 15,8319287
1,4Rmin 34,7929623 | 5,79882705 | 3,01008979 11,01 14,0200897
1,6Rmin 37,1055781 | 6,18426303 | 2,98141638 10,09 13,0714163
2Rmin 41,7308099 | 6,95513499 | 2,93479953 9,17 12,1047995

A espessura da coluna é calculada a partir de dois métodos, o primeiro para
determinacdo da espessura minima e o segundo para espessura por tensdo longitudinal,
explicitados nas equagdes 3.17 e 3.18. O maior valor entre os dois calculados sera somado

a 3 mm e caracteriza a espessura final da torre.

e = P,D Equaco 3.17
2SE —1,2P;
_PD
€tensio = Zop_ 0, 8P, Equagio 3.18
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A pressdo interna do vaso P; € definida como o maior valor possivel para a coluna,
de 2kg/cm?. S representa a tensio maxima que o material utilizado resiste, igual a 906,96
kg/cm?. A eficiéncia de solda E é de 0,85, como especificado anteriormente e D representa
o diametro calculado acima.

O peso da coluna € dado a partir da equacdo 19 abaixo:

W = 240 Cy, * Dg * (H+ 0,8D,) * erotal Equacéo 3.19

O termo Cy representa a consideracdo da massa de componentes, igual a 1,5 em
torres de destilacdo. De indica o diametro externo da coluna, dado pelo didametro interno
D somado a etal, enquanto H € a altura calculada para a torre.

A tabela 3.8 apresenta os valores calculados de espessura e peso para a coluna:

Tabela 3.8: Espessuras, peso e massa para a torre de destilacéo

Refluxo emin (MM) | etensao (MM) |  Etotat (MM) W (N) W (kg)
1,2Rmin | 3,42778331 | 1,709608128 | 6,42778331 | 60335,05373 | 6152,46325
1,4Rmin | 3,56736638 | 1,779225232 | 6,56736638 | 57367,20579 | 5849,826984
1,6Rmin | 3,701689797 | 1,846219084 | 6,701689797 | 57191,85254 | 5831,945929
2Rmin 3,956679956 | 1,973395515 | 6,956679956 | 59620,05774 | 6079,55395

Todos os parametros de projeto que determinam a hidraulica da torre de destilacéo
estdo estabelecidos e é possivel projetar o tanque pulmé&o para o destilado, a bomba de
refluxo e os trocadores de calor de topo e fundo.

Em seguida, escolhe-se dimensionar o tanque pulmao, que armazenara o destilado
que escoa do condensador. A vazao molar de vapor definida anteriormente é inicialmente
convertida a vazao massica, porém desta vez a partir da densidade molar do destilado em
oposicao a densidade molar de mistura utilizada antes.

Pdestilado = 6,638 kmol/m3 Equagao 3.20

Apbs isso, calcula-se o volume util para este tanque multiplicando sua vazéo
massica pelo tempo de residéncia, em horas. O tempo de residéncia especificado para o
conteudo deste tanque ¢ estabelecido em 12,5 min. Dado que o volume util corresponde
ao tanque em 50% de sua capacidade, o volume geometrico € o seu dobro. Essas relagdes

séo explicitadas nas equacdes 3.21 e 3.22 e seus valores na tabela 3.9:
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Volume util =

Vapor V

m3/h

0,208333333 h

Volume geométrico = 2 * Volume util

Equacéo 3.21

Equacéo 3.22
Tabela 3.9: Vazdes e volumes calculados para o tanque
Refluxo Vapor V Vapor V Volume util Volume
(kmol/h) (m3/h) (m?) geométrico (m®)
1,2Rmin 149,5818621 | 22,5341762 4,694620055 9,389240111
1,4Rmin 162,0121724 | 24,4067749 5,08474479 10,16948958
1,6Rmin 174,4424827 | 26,2793737 5,474869524 10,94973905
2Rmin 199,3031034 | 30,0245711 6,255118993 12,51023799

Calculado o volume do tanque, determina-se o seu didmetro utilizando a razéo

(L/D), referente a largura pelo diametro e de valor arbitrario 5:

3 |4 * Volume geométrico
N Equacio 3.23

T * (L/ D)

Para sobredimensionamento dessa medida, utilizam-se 2 métodos. No primeiro, sdo
adicionados 20% do valor original ao diametro a ser empregado, enquanto no segundo se
adiciona um valor fixo de 0,3 m ao diametro. De maneira conservadora, é aplicado o
maior didmetro encontrado entre estes dois. Os valores encontrados sdo apresentados na

tabela 3.10:

Tabela 3.10: Didmetros sobredimensionados para o tanque pulméo

Refluxo

Diametro (m)

D +20% (m)

D +0,3(m)

1,2Rmin

1,337180968

1,604617161

1,637180968

1,4Rmin

1,373239931

1,647887917

1,673239931

1,6Rmin

1,407498566

1,68899828

1,707498566

2Rmin

1,471415168

1,765698201

1,771415168

Assim, serdo utilizados os valores do segundo método para todos os diametros.

O célculo de espessura, que depende do didametro calculado acima, € explicitado na

equacéo 3.24 e os dados utilizados sdo descritos em seguida:
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P+ (D/y) + 1000
~ S,*E—0,6%Pp

Nesta equacio, Pp representa a pressio de desenho em kg/cm?, caracterizada pela

+CA Equacéo 3.24

pressdo de operacéo, de 1 bar ou 1,01972 kg/cm?, que é sobredimensionada a partir de

dois métodos e se escolhido o maior valor resultante.

Ppy = Pop +1,8 Ppa = Pop + 0,1Fp Equagéo 3.25

Py, = 1,01972 + 1,8 = 2,81972 kg/cm?
Py, =1,01972 4+ 0,1 * 1,01972
= 1,151692 kg/cm?
Ppy > Pps
O termo S, € devido ao material e condi¢Ges de operacdo, sendo igual a 1055 para
0 aco carbono. J& o termo E descreve a eficiéncia da solda que compde sua estrutura, que
deve ser considerada de modo a garantir a seguranca no projeto e tem seu valor numérico
considerado de 0,85. E importante que haja também uma sobre-espessura de forma a
proteger a coluna contra corroséo, que integra a equacdo como C.A. e tem valor 3mm,

utilizada em meios pouco corrosivos Assim, a espessura em milimetros é descrita de

maneira final pela equacéo 3.26:

2,81972 * (P/,) » 1000 o
© = 1055-085-06+281972 " Equacdo 3.26

Por fim, define-se 0 peso em kg da coluna, W, usando os dados de didmetro e

espessura obtidos acima. A equacao 3.27 disponibiliza esta relacdo:

W =24,6+Dx*(L+0,8D) * (e +X)
— L
W=246+Dx("/p*D+08D)*(e+X)  oa0sz7
O fator de complexidade X é considerado igual a 2, dado o caso simples de
destilacdo do processo e pode-se determinar os valores de espessura e peso para a coluna

em cada variacdo de refluxo. Os dados sdo disponibilizados na tabela 3.11:
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Tabela 3.11: Espessuras e pesos para o tanque pulmao

Refluxo Espessura (mm) Peso W (kg)
1,2Rmin 5,578822295 2898,399188
1,4Rmin 5,635620939 3050,168989
1,6Rmin 5,689583778 3198,796625

2Rmin 5,790262664 3487,834906

Para o projeto do condensador de topo e refervedor de fundo da coluna é necessario

conhecer o calor de vaporizagdo de cada corrente, coeficiente de troca global (U) e

temperaturas de entrada e saida das utilidades. Os dados em suas unidades relevantes séo

apresentados a seguir na tabela 3.12, enquanto as temperaturas de entrada e saida das

utilidades estdo na tabela 3.13:

Tabela 3.12: Dados para trocadores

Tabela 3.13:

Dados Valores Unidades
Hvap Alimentacao 8029 kcal/kmol
Hvap Destilado 7602 kcal/kmol
Hvap Residuo 7847 kcal/kmol
500 W/m?C
U Condensador
429,92261 kcal
U Refervedor >0 WimC
644,88392 kcal/m2h°eC
Temperaturas das correntes de utilidades
Fluido Temperaura | °C
5 Tmin (entrada) | 28
Agua (Refrigerante
gua ( g ) Tmax (Saida) 45
Vapor de baixa pressao )
(Aguecimento) Teondensagzo | 230
Destilado T destilado 79,66
Residuo Tresiduo 150,6
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Partindo desses dados é possivel calcular a &rea de troca para os trocadores de calor.
O fluxo de calor para uma corrente é definido por sua vazdo molar multiplicada pelo calor

de vaporizagdo Hvep correspondente. Dessa forma, para 0s equipamentos:

Qtrocador = Corrente * Hy,, (kmol/h % kcal/kmol) Equaio 3.28

Qcondensador = V * 7602

Qrefervedor = L * 7847

Para o vapor de baixa pressdo nao ha necessidade de se utilizar um fator de correcéo,
dado que ndo existe uma faixa de temperatura e sua variagdo serd dada apenas pela
temperatura do vapor subtraida da temperatura do residuo. Por outro lado, como héa
valores minimo e maximo para a temperatura da agua, é realizada a média logaritimica
desta diferenca em relacdo a temperatura de destilado. As equacgdes 3.29 e 3.30 explicitam

as médias para o refervedor e para o condensador, respectivamente:

ATgefervedor = TCondensac;éo — Tresiduo = 79,4 °C

Equacéo 3.29
AT, — AT
ATcondensador‘ = DTML = TTA E 80 3.30
In (m) e

AT, = Tdestilado - Tmin
ATg = Tdestilado - Tmax

ATcondensador = 42,5961 2C

A area de troca térmica, em m?, pode ser entdo obtida a partir da equacio 3.31:

A= Qrtrocador
UTrocador * ATTrocador

Equacéo 3.31

Por fim, as tabelas 3.14 e 3.15 apresentam valores de fluxo de calor Q e area de
troca térmica requerida para cada trocador de calor:
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Tabela 3.14: Dados obtidos para o refervedor

Refervedor Qrefervedor (Kcal/h) A (mZ)
1,2Rmin 1369943,872 26,7547
1,4Rmin 1467484,517 28,6597
1,6Rmin 1565025,162 30,5646

2Rmin 1760106,453 34,3745

Tabela 3.15: Dados obtidos para o condensador

Condensador Qcondensador (kcal/h) A (mZ)
1,2Rmin 1137121,315 62,0936
1,4Rmin 1231616,535 67,2536
1,6Rmin 1326111,754 72,4136

2Rmin 1515102,192 82,7336

Como o ultimo equipamento, deve se projetar a bomba de refluxo, responsavel por
deslocar parte do destilado de volta para a coluna para que haja enriquecimento das
fracOes a serem retiradas como produto.

O primeiro passo para dimensionamento da bomba é estabelecer sua vazao massica.
Esta pode ser obtida a partir da densidade molar do destilado multiplicada pela vazao
molar de liquido L definidas anteriormente. A tabela 3.16 apresenta as vazdes calculadas

para o refluxo.

Tabela 3.16: Vazbes para a bomba de refluxo

Refluxo Liquido L Vazao de refluxo
(kmol/h) (m3/h)
1,2Rmin 74,58186205 11,23559235
1,4Rmin 87,01217239 13,10819108
1,6Rmin 99,44248273 14,98078981
2Rmin 124,3031034 18,72598726

Em seguida, definem-se altura e presséo de admisséo. Considera-se o raio do tanque
pulm&o somado de 3 m de elevacgéo do solo a sua altura de admisséo e a pressao neste
ponto sera dada pela equacdo de Bernoulli, utilizando a aceleracdo da gravidade , G, a
densidade massica do destilado, ppestiladomassica € @ altura de admisséo. Desta forma, as
equacdes 3.32 e 3.33 apresentam os calculos a serem empregados e a tabela 3.17 contém

os dados encontrados:
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Hadmissio = D/Z +3 Equagao 3.32
l:)Admiss.ilo = Ppestilado,massica * G * I—IAdmissS\o Equacio 3.33
kg

m
Ppestilado,massica = 616;7F G =9,80665 S_Z

Tabela 3.17: Altura e Pressdo de admissao

Refluxo Diametro Real (m) | Altura Admisséo (m) | Presséo admisséo (Pa)
1,2Rmin 1,637180968 3,818590484 23093,92281
1,4Rmin 1,673239931 3,836619965 23202,96081
1,6Rmin 1,707498566 3,853749283 23306,55483
2Rmin 1,771415168 3,885707584 23499,831

Ap0ds isso, deve-se calcular altura e pressdo de impulsdo que devem ser superados
para que haja bombeamento. A altura de impulsdo sera dada pela altura funal da coluna
somada a mesma altura de suspensdo utilizada anteriormente de 3 m, disponivel na

equacdo 3.34.

Himpulsso = Altura da coluna + 3 Equagéo 3.34

A pressdo de impulsdo também sera dada por Bernoulli, mas deve ser somada de
0,35 kg/cm? devido a perda de pressdo do condensador e 0,1 kg/cm? pela perda de pressio
atrelada a uma valvula de controle na tubulacéo do refluxo. Assim, a equacédo 3.35 fornece

esta aplicacdo e devidas conversdes de unidade para que a unidade final se dé em Pa.

PImpulsélo = (pDestilado,méssica * G * Altura da COluna) *

[(0,35 4+ 0,1) * 98066,5] Equacdo 3.35

Os valores de altura e pressao para 0s dois casos sdo disponibilizados na tabela

3.18.
Tabela 3.18: Altura e pressao de impulsdo
Refluxo Altura da coluna (m) | Altura impulsdo (m) | Pressdo impulséo (Pa)
1,2Rmin 15,83192874 18,83192874 158020,9302
1,4ARmin 14,02008979 17,02008979 147063,3612
1,6Rmin 13,07141638 16,07141638 141326,0111
2Rmin 12,10479954 15,10479954 135480,1434
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A diferenca entre a pressao de impulséo e a pressao de admisséo fornece a variagao
AP, utilizada para se determinar a poténcia util, absoluta e elétrica do projeto da bomba.

As equagdes a seguir explicitam como é calculado cada um desses dados:

AP = lepulséo — Padmissio Equacéo 3.36

Poténcia util = AP
* [(Vazido de refluxo) * 3600 s/h |

A poténcia atil da bomba é corrigida com um fator 0,45 devido a perdas da prépria

Equacéo 3.37

bomba. A poténcia absoluta é entdo corrigida novamente para sua poténcia elétrica,
aplicando-se um fator de correcdo de 0,9 devido as perdas de energia elétrica.
Poténcia util
0,45

Poténcia absoluta
09 Equacao 3.39

Equacéo 3.38

Poténcia absoluta =

Poténcia elétrica =

Todos os valores encontrados de poténcia sdo disponibilizados a seguir na tabela
19:

Tabela 3.19: Poténcias calculadas para a bomba de refluxo

Refluxo AP (Pa) P Util (W) | P absoluta (W) | P elétrica (W)
1,2Rmin 134927,0074 421,1069036 935,793119 1039,770132
1,4Rmin 123860,4004 450,9960543 1002,213454 1113,570504
1,6Rmin 118019,4563 491,1179632 1091,373251 1212,636946
2Rmin 111980,3124 582,4838619 1294,408582 1438,231758

Com isso, todos os dimensionamentos de equipamentos e coluna de destilacdo estdo
completos. Adiante, deve-se analisar 0s aspectos econdmicos para cada configuracao de
refluxo e dados encontrados.

Para o célculo de custos e analise econdémica, sdo utilizados pardmetros definidos
para cada equipamento disponiveis no livro Chemical Engineering Design (SINNOTT e
TOWLER, 2013).

Dado o peso da coluna, é possivel calcular o custo da parte externa da coluna e
pratos individuais do tipo valvulados, apresentados para em dolar gulf costa para o0 ano

de 2007, a partir das correlagdes a seguir:
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— n
Ce2007 = a+bxWy Equacgo 3.40

C = a+bx*D"
p,2007 Equacéo 3.41

Os parametros a e b sdo extraidos do livro Chemical Engineering Design e séo

disponibilizados na tabela 3.20:

Tabela 3.20: Parametros de custos externos e de pratos para a torre de destilacéo

Parametros de custos externos da torre | Parametros de custo dos pratos
a 10000 a 180
b 29 b 340
n 0,85 n 1,9

Dessa forma, pode-se calcular o custo total da coluna a partir da equacao 3.42:

Ctorre,2007 = Ce,2007 + Cp,2007 * N Equacéo 3.42

A tabela 3.21 apresenta os custos calculados para a torre:

Tabela 3.21: Custos externos, de pratos e totais para a coluna de destilagéo

Refluxo Ce 2007 ($) Cv,2007 ($) | Crorre,2007 ($)
1,2Rmin 58204,73191 | 919,1471816 | 80264,26427
1,4Rmin 56181,66282 | 977,3815819 | 75729,29446
1,6Rmin 56061,64706 | 1035,392785 | 74698,7172
2Rmin 57718,73883 | 1150,81012 | 76131,70076

Assim como para 0s custos externos da torre de destilacdo, a massa para o tanque
pulmdo também é utilizada em sua estimativa. O calculo do custo obedece a mesma
equacéo 3.40 de custos externos, utilizando a massa obtida para o pulmé&o e os parametros

estabelecidos na tabela 3.22 abaixo.
Cpulmao,2007 =a+bx*xW"

Tabela 3.22: Parametros de custo do tanque pulméo

Parametros de custos do tanque pulméo
a -2500
b 200
n 0,6

Assim, os custos calculados sdo apresentados na tabela 3.23:
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Tabela 3.23: Custos para tanque pulméo

Refluxo Cpulmao,2007 ($)
1,2Rmin 21395,9838
1,4ARmin 22139,07142
1,6Rmin 22852,56899
2Rmin 24203,2147

De maneira similar, os custos para os trocadores de calor sdo calculados com base
na area de troca térmica a partir das equacdes 41 e 42, com os parametros utilizados

representando trocadores de configuragdo casco-tubo e disponiveis na tabela 24:

— n -
Crefervedor,2007 = 2+ bxA Equacéo 3.43

— n
Ccondensador,2007 =a+bxA Equagéo 3.44

Tabela 3.24: Parametros para trocadores de calor

Parametros de custos dos trocadores casco-tubo
a 24000
b 46
n 1.2

Os custos para cada trocador sdo disponibilizados na tabela 3.25:

Tabela 3.25: Custos do refervedor e condensador

Refluxo Crefervedor,2007 ($) Ccondensador,2007 ($)
1,2Rmin 26374,86375 30522,49496
1,4ARmin 26579,19159 31178,21074
1,6Rmin 26786,25563 31844,07506
2Rmin 27208,05712 33203,98503

Durante o célculo de custo da bomba se consideram duas unidades, o casco da
bomba e seu motor, que apresentam diferentes pardmetros de custo. Escolhe-se a
configuracdo de bomba centrifuga de estagio Unico para determinagé&o.

As equac0es de célculo para cada uma das unidades sdo apresentadas a seguir e 0s

parametros utilizados estdo disponiveis na tabela 3.26.

Ceasco,2007 = a+ b * Vazao de refluxo™ Equagéo 3.45

n

Cinotor,2007 = a+ b * Pejetrica Equagdo 3.46
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Tabela 3.26: Parametros de custo para a bomba

Parametros de custos do casco | Parametros de custos do motor
a 6900 a -950
b 206 b 1770
n 0,9 n 0,6
Por fim, seus custos sdo indicados na tabela 3.27.
Tabela 3.27: Custos de casco e motor para a bomba
Refluxo Cecasco ($) Chmotor ($)
1,2Rmin 7473,761424 2553,881017
1,4Rmin 7559,148786 2893,416268
1,6Rmin 7643,320669 3214,017943
2Rmin 7808,64705 3810,566104

Sdo obtidos todos os valores de custo de equipamentos, mas se torna necessario
atualizar este valor para um ano mais recente, corrigindo os valores para as variagdes no
valor do dinheiro com relagdo ao tempo. Os custos sdo entdo atualizados para o ano de
2017 pelo indice CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index), retirado da
Compilacédo de Correlagdes de Custos de Equipamentos. Instalacdes Industriais de Gas
Natural, Ministério de Minas e Energia. Os indices para 0s anos de 2007 e 2017 sdo

apresentados abaixo:
Tabela 3.28: indices para os anos 2007 e 2017

CEPCl207 CEPClp17
525,02 568,82

E a correcdo pode ser feita a partir das equacdes:

Cequipamentos,2007 = Soma de todos custos de equipamentos Equacéo 3.47

CEPClyy,,

. = . ¥ —
Cequ1pamentos,2017 Cequ1pamentos,2007 CEPCly0,, Equacdo 3.48

O preco de todos 0s equipamentos para 0 ano de 2017 sdo representados na tabela
3.29.
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Tabela 3.29: Custos de equipamentos para o projeto

Refluxo Cequip,2007 (8) | Cequip,2017 ($)
1,2Rmin 166893,2742 | 180816,4113
1,4Rmin 164122,9253 | 177814,9449
1,6Rmin 164862,001 178615,6783
2Rmin 169806,8608 183973,065

A partir dos custos atualizados calculados acima, define-se o valor bruto de
investimento, Y, com auxilio do fator de Lang F, de valor 4,74. A equacdo 49 explicita
esta relacéo e os valores de investimento calculados séo indicados para cada configuragéo
de refluxo na tabela 30.

Y= Cequipamentos,2017 * F Equacio 3.49

Tabela 3.30: Investimentos para o projeto

Refluxo
1,2Rmin
1,4Rmin
1,6Rmin
2Rmin

Y ($)
857069,7895
842842,8388
846638,3152
872032,3281

Durante a analise econdmica de um projeto deste porte, também se faz necessario
investigar o custo de utilidades necessarias para o seu pleno funcionamento. Serdo entao
analisados os padrdes de consumo de agua, vapor e eletricidade requerida pelos
equipamentos ao longo de 15 anos, tempo de vida considerado para a planta.

As equac0es para céalculo de consumo das 3 utilidades sdo apresentadas a seguir:

Cons _ Qcondensador «C
dgua — A ~
8 Cpégua * (Tmax — Tmin) * Pagua Equacao 3.50
Cons _ Qcondensador «C
vapor Hiatv v Equagéo 3.51
Consgjetricidade = Petet * Ce Equacio 3.52

Os termos acima representam:

- Cpsgua, Capacidade calorifica da agua (kcal/kg°C)
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- Pagua, Densidade da dgua (1000kg/m?)

- Ca, Custo do m*de agua (0,1$/m®)

- Hpar v, Calor latente do vapor de baixa presséo (kcal/T),

- Cy, Custo da tonelada de vapor de baixa pressdo (10$/m?)
- C¢, Custo por kWh de energia (0,25%/kWh)

E possivel relacionar a temperatura de operagdo com o calor latente do vapor a

partir da correlacdo de Regnault, em que:

Hyaty = 606,5 — 0,695 X T

Os custos por hora calculados sdo representados na tabela 3.31:

Tabela 3.31: Custos para utilidades

Equacéo 3.53

Refluxo | Consagua ($/h) | Consvapor ($/h) | Conseletricidade ($/h)
1,2Rmin | 6,688948914 | 30,77488198 0,259942533
1,4Rmin | 7,244803144 | 32,96606799 0,278392626
1,6Rmin | 7,800657375 35,157254 0,303159237
2Rmin | 8,912365836 | 39,53962603 0,35955794

Em seguida, considerando a vida da planta de 15 anos, deve-se achar o custo total

de utilidades durante este periodo. Os custos de operacdo da planta sdo definidos e

apresentados na tabela 3.32:

Tabela 3.32: Custos de utilidade e operacéo para a vida da planta

Refluxo | Cagua ($/15 anos) | Cuapor ($/15 anos) | Celetricidade ($/15 anos) C(‘gjﬁ;“
1,2Rmin | 878927,8872 4043819,493 34156,44884 4956903,82
1,4Rmin | 951967,1332 4331741,334 36580,79106 5320289,25
1,6Rmin | 1025006,379 4619663,176 39835,12368 5684504,67
2Rmin 1171084,871 5195506,86 47245,91325 6413837,64

Concluindo, determina-se para cada razao de refluxo a ser empregada na coluna de

destilagéo os seus custos totais, resultados da soma de investimentos e custos de operagédo

calculados acima.

Ctotais =Y+ Coperagéo Equacéo 3.54
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Tabela 3.33: Custos totais

Refluxo Crotais ($)
1,2Rmin 5813973,618
1,4ARmin 6163132,097
1,6Rmin 6531142,994
2Rmin 7285869,972

E possivel perceber que a configuragdo de menores custos totais ¢ a de 1,2Rmin,

assim, esta € a melhor op¢do de projeto a ser empregada para destilagdo da mistura

proposta.

As folhas de especificacdo para as correntes, pratos, vaso pulmao e torre de

destilacdo sdo disponibilizadas abaixo:

CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente 1
Descrigao Alimento
Pressdo 0,510 Kglem? g
Temperatura 1014 °C
Vazao massica 9810 Kg/h
Vazédo molar 100 Kmol/h
Entalpia total -0,004842 Gkcal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao volumetrlc? @PeT 16.2 mé/h
de operacdo
Peso molecular 98,10 Kg/kmol
Densidade 605,5 Kg/m®
Viscosidade 01909 cP
Condutividade térmica 9,866.102 Wim-°C
Calor especifico 2,558 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 11,97 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
~ - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m?
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

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

Figura 3.2: Folha de especificacédo de correntes
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ESPECIFICACOES PRATOS

Nimero do equipamento C1
Descricéo Torre de destilacio
Nimero de secdes da coluna 2
SECAO 1 DA COLUNA
Identificacdo 1
De prato/A prato 1 12
Presséo 0,35 0,46 Ka/em?
Perda de pressdo 0,11 g g
Temperatura 79,66 1014 °C
Vazdo massica de vapor/fase organica 13456,056 13808,459 Kg/h
Vazéo massica de liquido/fase aquosa 6928,990 17124,464
Vazao volumétrica de vapor/f~ase organica @ P e 4207647 2932.978
_ , _T de operagao méh
Vazao volumétrica de Iqu|do~/fase aquosa @ P e 11,236 28282
T de operacéo
Densidade da fase vapor/fas~e organica@ PeT 3,198 4,708
_ de,op_eragao Kg/m?
Densidade da fase I|qU|da/f§15e aquosa@ PeT 616,7 605,5
de operacdo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica@ PeT 6,860.10° 7.269.10°
_ _ de 9pe_ragao P
Viscosidade da fase I|qU|da/tase aquosa@PeT 0,2083 0,1909
de operagao
Diametro 1504,8 mm
Numero de pratos 12
Espacamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Valvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...) -
SECAO 2 DA COLUNA
Identificacdo 2
De prato/A prato 13 24
Presséo 0,47 0,58 Ka/cm?
Perda de pressdo 0,11 g g
Temperatura 1014 150,6 °C
Vazéo méssica de vapor/fase orgénica 13808,459 16937,732 Kg/h
Vaz8o massica de liquido/fase aquosa 17124,464 19845,950
Vazao volumétrica de vapor/tase organica@ P e 2932.978 2425.914
_ : _T de operagao mé/h
Vazao volumétrica de I|qU|dojfase aquosa @ P e 28.282 33.965
T de operacéo
Densidade da fase vapor/fasﬂe organica@PeT 4,708 6,982
_ de,opferagao Kg/m?
Densidade da fase I|qU|da/fgse aquosa@PeT 605.5 584.3
de operacdo
Viscosidade da fase vapor/fa~se organica@PeT 7.269.10°3 7.428.10°
— de operagao P
Viscosidade da fase I|qU|da/1jase aquosa@ PeT 0,1909 0,1613
de operacdo
Diametro 1504,8 mm
Numero de pratos 12
Espacamento entre pratos 460 mm
Tipo de pratos (valvulas, perfurados) Vélvulas
Altura de recheio - mm
Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...) -

Figura 3.3: Folha de especificagdo para os pratos da coluna
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ESPECIFICACOES VASOS/TORRES/REATORES

Nimero do equipamento

C2

Descricdo

Vaso Pulméao

Presséo no topo 0,04749
Pressdo no fundo 3,5 Kglcm? g
Presséo de projeto 79,66
Temperatura no topo 99,66
Temperatura no fundo 129,66 °C
Temperatura de projeto 770,664
Nivel normal de liquido 818,5
Nivel mé&ximo de liquido (80%) 1309,7
Nivel méximo de liquido (20%) 327,4 mm
Altura 8185,9
Diametro 1637,1
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de operacdo no 3,242 Kg/m®
prato chave
Densidade da fase pesada @P e T de operagdo 616.1 Kg/m®
no prato chave
CONEXOES
Sigla NUmero Didmetro Servico
A 1 - Entrada de liquido
B 2 ) Saida de liquido
CeD 3e4 13/, Medidor de nivel
E 5 Engenharia de Detalhe Vélvula de seguranca
F 6 4” Purga com vapor
G 7 4” Drenagem
H 8 8” Ventilacdo
| 9 22” Conexao de acesso
ESQUEMA DO RECIPIENTE
A | E
C Nivel Maximo (80%)——— ‘{ H
1637’:1 mm Nivel Normal (50%)—— ——
D 81 8,:5mm

Nivel minimo (20%)

Elevacdo
do chio
3000mm

L

G

Figura 3.4: Folha de especificagdes para o vaso pulméo
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ESPECIFICACOES VASOS/TORRES/REATORES

Nimero do equipamento

Ci

Descricao

Torre de Destilacéo

Presséo no topo 0,35
Pressdo no fundo 0,59 Kg/cm? g
Presséo de projeto 3,5
Temperatura no topo 79,66
Temperatura no fundo 150,6 °C
Temperatura de projeto 180,6
Nivel normal de liquido 3043,5
Nivel méaximo de liquido (80%0) -
Nivel méaximo de liguido (20%0) 608,7 mm
Altura 16043,5
Diametro 1504,8
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade c~ia fase leve @P e T de 3242 Kg/m?
operacdo no prato chave
Densidade da~fase pesada @Pe T 616.1 Kg/m?
de operacdo no prato chave
CONEXOES
Sigla Numero Didmetro Servico
A 1 - Entrada de alimentacdo
B 2 Saida de vapor
C 3 - Refluxo
D 4 - Saida do residuo
E 5 - Retorno do vapor do refervedor
F 6 13/, Medidor de nivel
G 7 Engenharia de detalhe Vélvula de seguranca
H 8 4” Purga com vapor
| 9 4 Drenagem
J 10 8” Ventilagdo
H 11 22” Conexao de acesso
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ESQUEMA DO RECIPIENTE

H B G

460mm

460mm

A }7 910mm

X 16043,5mm
4ﬁtflmm
4E{lirnm
: E
910mm ;
— i F
! i Elevacéo do
3043,5mm i chéo:
i \< . 3000m
| D J

- g -

Figura 3.5: Folha de especificages para a torre de destilagdo
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4. PROJETO DE SISTEMA DE TROCA DE
CALOR

O projeto de sistema de troca de calor teve como base a torre de destilagéo calculada
anteriormente, visando projetar o seu refervedor de fundo. Para isso, considera-se a
coluna com 16 pratos, taxa de refluxo de 1,07 e dados obtidos com o auxilio de software
para determinar parametros das correntes que compde o sistema e propriedades fisico
quimicas. O aquecimento € realizado com vapor de baixa pressdao com temperatura de
condensacéo de 180°C a 10 bar.

O desenvolvimento do projeto refervedor foi realizado para um equipamento do
tipo casco tubo, disposto horizontalmente e de circulacdo forcada, de 2 a 4 carcagas em

série. Assim, define-se a folha de especificacGes para trocador de calor abaixo:
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ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

Nimero do equipamento

E-1

Descricao

Agquecimento do produto de fundo da coluna

Tipo de trocador (casco-tubo, placas, tubos

A Casco-Tubo
concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AES
Disposicéo (horizontal/vertical) Horizontal
Circulagdo (forcada, termosiféo...) Forcada
NUmero de carcagas Em série ou 4 Séri
. érie
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
Vazao total 14170 Kg/h 1653,51 Kg/h
Fracdo de vapor/gas 0 1 1 0
Vaz&o de vapor/gés 0 14170 1653,51 0
Vazio de liquido 14170 0 Kg/h 0 165351 | KoM
Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C
Presséo 1,988 2,039 | Kg/lcm?g 10,197 9,497 Kglcm? g
Perda de pressdo permitida 0,7 Kg/cm? 0,7 Kglcm?
Coeficiente individual de Kcal /h Kcal /h
transmissao de calor 1100 m? °C 9950 m? °C
Fator de deposic&o 0,00015 h TZ < 0,00015 hmeec
cal kcal
Coeflcn_entNe global de 763,596 Kcezal /h
transmisséo de calor m- °C
ATmi 30,389 °C
Fr 1
Calor trocado 0,796 Gcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 11,997 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 210 °C
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 34,3 m?
Didmetro dos tubos ¥4/19,25 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 disposicao dos tubos (triangular, triangular .
P Triangular
rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 13 %4 / 336,55 | polegadas/mm

Figura 4.1: Folha de especificacdes do trocador de calor
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5.PROJETO DE SISTEMAS DE IMPULSAO
MECANICA

Ainda trabalhando com a torre de destilacdo projetada no capitulo 3, deve-se
projetar o sistema composto de um vaso pulmao, cujo liquido € bombeado através de uma
bomba centrifuga até o topo da coluna de destilagdo. O sistema de impulsdo é
representado na Figura 5.1

C-1

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

3m

Figura 5.1: Sistema de bombeamento

O diagrama presenta dados de projeto como elevacdo dos equipamentos e suas
pressdes internas. S&o fornecidos também outras informacdes relevantes no projeto do
sistema, descritas abaixo e compiladas na tabela 5.1:

- Perda de presséo em cada parte da tubulacéo

- Estimativa de comprimento dos tubos
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- Dimensodes de ambos vasos
- Vazdo volumétrica e densidade massica da corrente de hidrocarbonetos

- Perda de carga pela presenga de valvula.

Tabela 5.1: Dados fornecidos para o projeto

Dados iniciais
Perda de pressdo na admissao 0,5 kg/cm2/km
Perda de pressé@o na impulséo 2 kg/cm2/km
Estimativa de comprimentos L=13*H
Di&metro vaso pulméo 1 m
Comprimento vaso pulméo 5 m
Altura da torre 12,3 m
Diametro da torre 1,6 m
Vazdo volumétrica de refluxo 13,1 m3/h
Densidade massica da corrente 616,5 kg/m3
Perda de carga pela valvula 0,1 kg/cm2

Inicialmente, calcula-se a pressdao de admissdo da bomba, determinada pelas
caracteristicas do vaso pulméao, nivel de liquido em seu interior e a secdo de tubulacéo
anterior a bomba. A pressdo do vaso, e pressdes decorrentes da distancia do solo e nivel
de liquido sdo contribuicdes positivas para a pressao de admissdo, enquanto a perda de
carga na tubulacéo é negativa.

A determinacéo da pressao de cota, que representa a presséo por elevacao do vaso,

assim como para a pressdo de nivel, é dada pela equacéo a seguir:

P=pxgxh Equagdo 5.1

Em que as pressdes sdo definidas como o produto entre a densidade massica da
corrente p, a aceleracdao da gravidade g e a altura h. Os cdlculos para cada pressao sdao
explicitados a seguir:

kg
m3
kg
m3

m N
Peota = 616,5 X 9,80665 S_2 X3m= 18137,40 F

m N
Piivel = 616,5 X 9,80665 2 X 0,5m= 18137,40 —

E importante notar que a pressdo de nivel é dada para um vaso horizontal, o0 que
implica na utilizagdo de seu didmetro como medida de elevacéo e considera-se o nivel
médio em 50%, que representa 0,5m.
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Para correspondéncia de unidades entre pressdes que serdo calculadas

. . k . ~ .
posteriormente, transforma-se os valores obtidos para ﬁ, a partir da relagdo abaixo:

1 X8 98067 N
cm m
E assim:
kg
Pcota = 0,185 Cﬁ
kg
Pnivel = 0,031 Cﬁ

O comprimento da tubulacdo L pode ser estimado a partir da equacgdo descrita na
tabela 1, sendo sua perda de carga definida pela multiplicacéo entre seu valor de perda de

pressdo e seu comprimento definido. Esta operacéo é descrita abaixo:

L=13Xxh= 1,3%X3m= 3,9m

kg
3,9m * 0,5 —52— K
AP ymissio = Crlrlll xkm _ 0,00195 _gz
1000 km cm
m

A pressdo na impulsdo pode entdo ser calculada:
Padmisséo = Pvaso + Pcota + Pnivel - APadmiss:?lo Equa(;ao 5.2

kg kg kg kg
Puamissio = 1 — 0,185 — 0,031 — - 0,00195 =

kg
Paamissao = 1'214(:?

Em seguida, determina-se a pressdo de impulsdo de forma similar, a partir das
pressOes de cota e interna somadas a perda de carga pela tubulacdo e devido a presenca
de vélvula no sistema. Todas essas pressdes contribuem negativamente para o sistema,
sendo grandezas que devem ser vencidas pelo sistema de bombeamento.

A pressdo de cota para a impuls&o difere da anterior pois se faz necessario alimentar
a coluna de destilacéo a partir do seu topo, com uma altura total resultante da soma entre

a distancia entre a torre e 0 solo e a altura da propria torre. Dessa forma:

kg

m N
Peota = 616,5 3 X 9,80665 ol X (3+12,3)m = 92500,74 o

kg
=0,64324—
cm

Também de forma similar, a perda de carga na tubulacgdo sera:
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L=13x(3+123)=19,89m

19,89m * 2 Zk—*gk kg
APipulsio = M _ 0,03978 —

Rl cm?
1000 km

Conhecidas as contribuices, se define a pressdo de impulsao:

l)impulséo = Prorre + Peota + APpsivuia + Al)impulséo Equacéo 5.3

kg kg kg kg
Prmpulsio = 1 35m + 0, 64324m + 0, 1? + 0, 03978m

kg
l)impulsS\o = 2'433m

Determinada as pressfes de admissao e impulsao, calcula-se a pressdo diferencial

entre esses valores, definida a diferencga entre esses valores e descrita a seguir:

AP = l:)impulse*lo — Pudmissio  Equacdo 5.4
AP = 2,433 — 1,214

kg N
AP =1 219—2 = 119562, 923—
cm
A pressdo de shut off define a maxima diferenca de pressdo para o sistema de

bombeamento, sendo calculada como um sobredimensionamento da presséo diferencial.

APshutofr = 1,2 X AP Equag&o 5.5

kg
APspyt oy = 1,463 —
cm
Deve-se determinar também os valores em condi¢Ges maximas para as pressdes

de operacdo, admissdo e impulsdo a partir de critérios previamente estabelecidos. Para
p ~ ~ ~ k,
calculo da presséo de operagéo, deve-se acrescer a cada presséo o valor de 1,8 C% ao seu

total e aumentar o valor inicial de pressdo em 10%. Os valores calculados sdo

apresentados abaixo na tabela 5.2:

Tabela 5.2: Pressdes de operacdo méximas encontradas

Calculo de pressdes de operagdo
Prorre Prorre + 1,8 Prorre + 0,Lvaso
1,35 3,15 1,485
Pvaso Pvaso 1,8 Puvaso + 0,1Pvaso
1 2,8 1,1
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E possivel perceber que as pressdes para 0s equipamentos se mantiveram em ambos

casos menores do que o valor nominal de 3, 5 —= utilizado como valor minimo de

2’

operacdo para estes sistemas. Dessa forma, serd utilizado o valor minimo usual acrescido

Ainda em condi¢Ges maximas, deve-se determinar a pressao de nivel quando o
vaso pulmdo tem sua capacidade maxima atingida, em detrimento do nivel médio

utilizado anteriormente. Assim:

kg N kg
Praxnivel = 616, 5 > X9, 80665 —X1m= 6045, 8 = 0,062CF

A pressdo de admissdo e recalculada com base nessa presséo méaxima de nivel,

também resultando em seu valor maximo:

kg kg kg kg
Prnax admissio = 1@ +0 185@ + 0, 062m — 0,00195 omZ
kg
Prsx aamissio = 4745 Cﬁ
A pressdo maxima de impulsdo serd dada pela pressdo maxima de admissdo

somada a pressao de shut off calculada anteriormente:

Pméx impulsio — APshut off + Pméx admissio Equacao 5.6
kg kg
Pméx impulsio — = 1 463 E + 4 745 E
kg

Praxi 50 = 6,208—
max impulsio cm2

Em seguida, calcula-se as vazdes que podem ser empregadas no sistema. A vazao
de projeto é definida também como um sobredimensionamento da vazéo de operacao,
definida nos dados inicias, enquanto a vazdo minima é calculada como 60% da vazao de

operacdo, da seguinte maneira:

Qprojeto =12Xx Qopera(;éo Qmmima = 0,6 X Qprojeto
m3 m3
Qprojeto = 1,2 X 13,1 Qminima = 0,6 X 15,72 =—
1’1’13 m3
Qprojeto = 15’72T Qminima = 7;86T
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De posse de todos os valores calculados de pressdo e vazdo, podem ser
determinadas as poténcias do sistema de bombeamento. Inicialmente calcula-se a
poténcia absorvida, dada pela equacdo abaixo:

_ Qprojeto XAPshue off

wabsorvida - 274 Equagéo 5.7
15,72 ng X 1,463 Ck%
Wabsorvida = 27 4 = (0,839 CV
A poténcia obtida em cavalo vapor € convertida para quilowatt a partir da relagédo
a sequir:
1CV =0,7355 kW
Assim:

Wabsorvida = 0,617 kW
Em seguida, a poténcia hidraulica € calculada a partir de uma razdo entre a
poténcia absorvida e a eficiéncia hidréulica, de valor entre 0,3 e 0,6. Por motivos praticos,

sera selecionado o valor intermediario de 0,45.

_ Wabsorvida

Wi 4rsiition =
hidraulica lJ.h

W 0,617
hidraulica — 0,45
Whidraulica = 1,372 kW
De forma semelhante, calcula-se a poténcia elétrica, dada pela razdo entre a
poténcia hidraulica e a eficiéncia elétrica, que assume valores entre 0,9 e 0,95.

Considerando-se o pior caso, assume-se a eficiéncia de 90%.

_ Whidraulica
Welétrica - Le
1,372
elétrica = 09
)

Whidrautica = 1,524 kW
Por fim, deve-se calcular a altura diferencial do sistema, definido pela equacéo

das pressdes em termos da sua variagao:

AP = p X g x Ah Equacéo 5.8
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. N ~ . N
Em que a variacdo de pressdo assume o valor calculado anteriormente em —

Dessa forma, a altura diferencial é:

AP
= - Equacgdo 5.9
pPXg

119562,923£2
m

% X 980665 592

Ah =

616,5

Ah = 19,776m
O NPSH disponivel considerado € equivalente a distancia do vaso pulméo do solo
de 3 metros, ligeiramente inferior ao NPSH usual para operacdes que € de 3,5 m.
A partir desses dados calculados, completa-se a folha de especificacdo para a
bomba, disponibilizada abaixo:
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ESPECIFICACOES BOMBAS

Identificacdo do equipamento operacéo /

Operacao
reserva perac

Reserva

Descricéo Bomba de refluxo

Nimero de bombas operagdo / reserva Ola

01b

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

Centrifuga

Funcionamento (continuo ou descontinuo /

. Continuo
série ou paralelo)

Continuo

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERAGCAO

PARTE DA BOMBA Aspiracdo Impulséo
Vazéo volumétrica de operacéo 13,1 m®h
Presséo 1,214 kg/lcm? g 2,433 kglcm? g
Temperatura 80,59 °C 80,59 °C
Densidade 616,5 kg/m3 616,5 kg/m3
Viscosidade cP cP
Presséo de vapor kg/lcm? g kg/lcm? g
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazdo de projeto (110 ou 120% da vazdo de operacéo) 15,72 m/h
Vazdo minima de processo (60% da vazdo de operacdo) 7,86
Pressdo na aspiracdo na vazdo de projeto 1,214 Ka/cm?
Pressédo na impulséo na vazao de projeto 2,433 g g
Presséo diferencial 1,219 kg/cm?
Altura diferencial 19,776 m
NPSH disponivel 3 m
Maxima pressao diferencial a impulsio fechada 1,463 kg/lcm?
Pressdo méxima na aspiracdo 4,745 Ka/cm?
Pressdo méxima na impulsio 6,208 g g
Didmetro da tubulacdo aspiracdo/impulséo | polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 8,008 Kglcm? g
Temperatura de projeto 110,59 °C
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia eletr!ca avazao 1524 KW
de projeto

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO

—}-

C-1

T e A e I\

Figura 5.2: Folha de especificacéo do sistema

e impulsédo
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6.PROJETO DE INSTRUMENTACAO E
CONTROLE DE PROCESSOS

Consolidados os sistemas de troca de calor e impulsédo de refluxo para a bomba,
pode-se construir o esquema de instrumentacdo e controle da torre de destilacdo da
mistura de hexano, heptano e octano. O diagrama bésico para o sistema contendo

trocadores de calor, integracéo energética proposta e bombas é disponibilizado abaixo:

@

- O —
4 )

T e = = =

b - - -

C1

O

P-2 E-3

Figura 6.1: Diagrama bésico do sistema de destilacéo

Neste sistema, o alimento entra na coluna com aquecimento prévio a partir do
trocador de calor E-1 com a corrente de saida do fundo da torre. O vapor de hexano
enriquecido obtido no topo é condensado totalmente e enviado ao vaso pulméo C-2, do
qual se retira produto e bombeia-se refluxo de volta para a torre C-1 a partir da bomba P-
1. O produto de fundo se divide em duas correntes, uma que promove o aguecimento do
alimento com impulsdo da bomba P-2 e outra que segue para um refervedor que ira
vaporizar essa corrente e devolvé-la a torre.

Inicialmente, sdo enumeradas todas as correntes de processo no diagrama e
identificadas as localizagGes dos instrumentos a serem inseridos em cada uma, como
indicadores de pressédo, temperatura e vazdo. Com estas etapas se define um diagrama de

indicadores apresentando todos estes dados, disponivel na figura 6.2.
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Carrente Liquida
rica em Heptano e Octano

Alimentagio
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Corrente Liquida
rica em hexano
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Figura 6.2: Diagrama de Indicadores

E-3
aN
A

SN
v/
K

PP

>
Vapor
Condesado

13

Vapor

Definidos instrumentos e equipamentos, sdo projetados os sistemas de controle com

transmissores, controladores, atuadores e valvulas de controle na planta. O projeto é

disponibilizado no diagrama de carga abaixo:

11
<
Corrente Liquida
rica em Hoptano & Octano @
JRESERN— —
1 E1 2
N7AY ﬂ ; @ Corrente Liquida
Alimentagdo ’\JJ rica em hexano
=
IE 04
14
>
9 Vapor
10 Condesado
E-3 12
i <
P2

13
TC Vapor

04

Figura 6.3: Diagrama de carga

Para uniformizacéo das especificacdes, sdo preenchidas as folhas de especificacao

para a instrumentacdo utilizada, lagos de controle e valvulas de controle a serem
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empregadas no sistema de controle. Estas folhas de especificacdo sdo disponibilizadas

abaixo:

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

Identificacdo Localtlsgﬁgg(gc;m' da (L, gagﬁ M) Vazdo normal / kg/h
FI-01 1 L -
FI1-04 4 L -
FI1-06 6 L -
FI1-07 7 L -
FI1-09 9 L -
FlI-11 11 L -
FI-13 13 G -
FC-01 1 L -
FC-02 6 L -
FC-03 11 L -
FC-04 13 M -
FC-05 5 G -
FC-06 8 L -

ESPECIFICACOES INST

RUMENTOS DE NIVEL

ldentificacao

Localizagéo (nim. do

Tipo de interfase (L-

Nivel normal / mm

vaso) L ou L-V/G)
L1-01 C-1 L-G -
L1-02 C-2 L-G -
LC-02 C-2 L-G -
LC-03 C-1 L-G -

ESPECIFICACOES INSTRUM

ENTOS DE TEMPERATURA

Identificagio Localizagéo (nim. da Fase Temperatura normal
tubulacdo ou vaso) (L, GouM) /°C
TI-01 1 L -
TI-02 2 L -
TI-03 3 G -
TI-04 4 L -
TI-06 6 L -
TI-09 9 L -
TI-11 11 L -
TI-12 12 G -
TI-13 13 G -
TC-04 C-1 M -
ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO
Identificacio Localiza(;:ﬁo (ndm. da Fase Pressdo normal /
tubulacéo ou vaso) (L, GouM) kg/cm? g
PI1-01 1 L -
P1-02 2 L -
P1-03 3 G -
P1-06 6 L -
P1-07 7 L -
P1-08 8 L -
P1-09 9 L -
PI1-10 10 L -
PI-11 11 L -
PI1-13 13 G -
Pl1-14 14 L -
PI-15 C-1 M -
PC-05 3 G -

Figura 6.4: Folha de especificagdo de instrumentos
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ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE
Identificacdo no Localizagédo (nam. _— Elementos vinculados (medidor,
diagrama da tubulacéo ou Descrlgao da controle, acionador e valvula de
grar ¢ acao '
mecanico vaso) controle)
Controle de .
FT-01 Medidor de fluxo,
FC-01 1 fluxo de entrada FCV-01 Valvula de controle
da coluna
LC-02 c-2 Controle de nivel | 1) Medidor de Nivel
do vaso pulmao
Controle de
FC-02 6 fluxo de saida do FCV-02 Valvula de controle
vaso pulméo
LC-03 c-1 Conégoc'glﬂflg“’e' LT-03 Medidor de nivel
Controle de
FC-03 11 fluxodesaidado | ey o3 vavula de controle
produto de
fundo
Controle de
TC-04 C-1 temperaturada | TT-04 Medidor de temperatura
coluna
Controle de
FC-04 13 entrada de fluido FCV-04 Valvula de controle
de aqguecimento
Controle de
PC-05 3 pressdo de saida PT-05 Medidor de pressao
da coluna
Controle de
FC-05 5 entrada de vapor FCV-05 Valvula de controle
no vaso pulméo
C0 . Coptrole de FT-06 Medidor de fluxo
FCV-06 véalvula de controle
coluna
Figura 6.5: Folha de especificacdo de lacos de controle
ESPECIFICACOES VALVULAS DE CONTROLE
ldentificagdo | Localizagdo | Vinculada Vazi . Acéo a falha no ar
. ; azao normal do fluido h
no diagrama (num. da ao lago de . (abrir ou fechar
N ~ circulante
mecénico tubulacéo) controle completamente)
FCV-01 2 FC-01 - Fechar completamente
FCV-02 6 FC-02 - Fechar completamente
FCV-03 10 FC-03 - Fechar completamente
FCV-04 13 FC-04 - Fechar completamente
FCV-05 3 FC-05 - Abrir completamente
FCV-06 8 FC-06 - Abrir completamente

Figura 6.6: Folha de especificacdo de valvulas de controle

7. CONSIDERACOES FINAIS

Com este trabalho foi possivel empregar o conhecimento técnico adquirido em

diversas matérias ao longo do curso de engenharia quimica através de projetos

contextualizados para plantas de destilacdo, entrelacando &reas antes vistas apenas
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individualmente. Assim, foram desenvolvidas habilidades voltadas para estudos de caso

em espectro mais amplo e projetos de forma mais complexa e proxima de situagdes reais.
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