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RESUMO

Neste trabalho de conclusão de curso foram elaboradas partes do projeto de uma torre de
separação de n-hexano, n-heptano e n-octano. Com dados extraídos de simulações feitas pelo
software Aspen HYSYS e através do método de Fenske-Underwood-Gilliland foram
calculados os parâmetros iniciais para então ser calculado o custo do projeto da torre.
Também foram projetados os trocadores de calor necessários para a operação da torre, as
bombas centrífugas que serão utilizadas e o diagrama de controle e automação da planta
projetada. Todos os cálculos realizados partem de questões propostas nas matérias de Projetos
de Engenharia Química 1 e Projetos de Engenharia Química 2.

Palavras-chave: Projeto de Engenharia Química, Projeto de coluna de destilação.
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ABSTRACT

In this project, parts of the project of an n-hexane, n-heptane and n-octane separation tower
were elaborated. With data extracted from simulations made by the Aspen HYSYS software
and using the Fenske-Underwood-Gilliland method, the initial parameters were calculated as
the cost of the tower and of the equipments. The heat exchangers needed for the operation of
the tower, the centrifugal pumps that must be used and the control and automation diagram of
the projected plant were also designed. All calculations performed are based on questions
proposed in the subjects of Chemical Engineering Projects 1 and Chemical Engineering
Projects 2.

Keywords: Chemical Engineering Projects. Distillation Column Design.
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1 INTRODUÇÃO

Esse trabalho foi desenvolvido ao longo das disciplinas de Projeto de Engenharia

Química 1 e Projeto de Engenharia Química 2 pela resolução de exercícios focados no projeto

de cada etapa do projeto final. Os dados fornecidos nos enunciados de cada exercício, que se

encontram nos anexos, provém de simulações realizadas pelo software Aspen HYSYS. Ao

longo das duas matérias ministradas são revistos os principais conceitos estudados durante

todo o curso, a destacar viabilidade econômica de projetos, definição e alcance do projeto,

engenharia de detalhe e construção, funcionamento e operação, segurança em um projeto,

conceitos de engenharia de processo, dentre os quais estão: torres, recipientes e reatores,

trocadores de calor, bombas, projeto de instrumentação e de controle, entre outros.

Nesse trabalho será realizado o projeto de uma torre de separação de uma mistura de

hidrocarbonetos composta por n-hexano, n-octano e n-heptano assim como o projeto dos

trocadores de calor e das bombas que serão necessários para a sua operação. Será avaliado o

custo do projeto da torre e seus trocadores acompanhados de um vaso pulmão para então

encontrar a melhor razão de refluxo a ser adotada no processo. Por fim será realizado um

projeto inicial de controle e automação para todo o processo.

O projeto de destilação de misturas possui um papel central na Engenharia Química.

Processos de separação são de suma importância para a maioria dos processos industriais, as

colunas de destilação são o carro-chefe das indústrias de petróleo, petroquímica, química e

processos relacionados (STICHLMAIR; KLEIN; REHFELDT, 2021).

Nesse processo, em cada prato da coluna, coexistem duas fases da mistura, líquido e

vapor, em equilíbrio termodinâmico. Como as substâncias a serem separadas possuem

volatilidades diferentes é possível separá-las explorando essa diferença de volatilidade. O

mecanismo fundamental de destilação é a transferência de massa entre uma fase gasosa e uma

fase líquida. A força motriz para esta transferência de massa é a diferença entre a

concentração real e de equilíbrio das fases (STICHLMAIR; KLEIN; REHFELDT, 2021). A

coluna é aquecida de tal forma que o gradiente de temperatura seja decrescente de sua base ao

topo, ou seja, as temperaturas mais elevadas se encontram na base da coluna. A presença dos

pratos na coluna permite separar a mistura por permitir que em cada prato haja uma mistura

de líquido e vapor de composições diferentes, a medida que os compostos mais voláteis

entram em ebulição as misturas dos pratos mais elevados se tornam mais ricas nos compostos
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mais leves, enquanto as misturas dos pratos abaixo da alimentação se tornam mais ricas nos

compostos menos voláteis.

Para a operação de uma coluna é necessário projetar mais do que apenas os pratos e a

coluna em si, são necessários aparelhos de suporte que permitam que a separação aconteça

inteiramente. O uso de bombas centrífugas para transporte de líquidos é fundamental para

qualquer processo químico, no projeto apresentado as bombas permitem o transporte das

substâncias a serem separadas, seja do vaso pulmão de volta para a coluna ou da coluna para

uma unidade de recolhimento do destilado ou produto de fundo. É extremamente importante

que sejam projetadas corretamente, evitando assim problemas de cavitação.

Outros aparelhos de grande importância para a operação de uma coluna de separação

são os trocadores de calor. Em uma coluna de destilação faz se necessária a presença de um

condensador, ao topo da coluna, e de um refervedor, ao fundo, para que as correntes que

retornam à coluna estejam na temperatura correta para o processo. Os trocadores projetados

têm como função manter a coluna em funcionamento ótimo e contínuo ao fornecer correntes

de refluxo e de líquido a ser enriquecido para a coluna. Além disso é fundamental a presença

de um projeto de automação e controle para que eventuais problemas e mau funcionamentos

sejam identificados de forma imediata.

2 DESENVOLVIMENTO

2.1 PROJETO DA TORRE

No projeto de uma planta de um processo de separação através de uma torre de

destilação é possível utilizar o método de Fenske-Underwood-Gilliland para uma destilação

multicomponente. Os componentes da mistura em questão a serem separados são n-hexano,

n-heptano e n-octano, os dois primeiros são removidos como produto de topo e o último é

removido como produto de fundo. Para a realização dos cálculos o n-hexano é considerado o

componente chave leve, o n-octano é considerado o componente chave pesado e o n-heptano é

um componente intermediário. Assim, o n-hexano será removido como destilado no topo da

coluna, juntamente com parte do n-heptano, e o n-octano será removido como produto de

fundo. Na Figura 1 está organizada a situação problema apresentada, assim como as

composições de cada uma das correntes da coluna de destilação.
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Figura 1 - Representação da torre e composição de suas correntes.

O cálculo do equilíbrio de fases na corrente do destilado é realizado considerando o

condensador como um condensador total, assim é possível calcular o ponto de bolha da

mistura através de iterações. Aproximando o sistema de um sistema ideal, torna-se possível

utilizar a equação de Antoine.

As temperaturas de ebulição dos componentes são ,𝑇
𝐵1

= 341, 95 𝐾 𝑇
𝐵2

=  371, 5 𝐾

e respectivamente para o n-hexano, n-heptano e n-octano, então a𝑇
𝐵3

 = 398, 8 𝐾

temperatura do ponto de bolha está compreendida entre a maior temperatura de ebulição e a

menor temperatura de ebulição. Então utilizando a equação de Antoine (1), na qual está𝑃
𝑖
𝑠𝑎𝑡

em mmHg e em graus Celsius, com os respectivos coeficientes para cada componente é𝑇
𝑒

encontrada a pressão de saturação de cada substância.
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(1)𝑙𝑜𝑔 
10 

𝑃
𝑖

𝑠𝑎𝑡 =  𝐴
𝑖
 +

𝐵
𝑖

𝑇
𝑒 

+ 𝐶
𝑖

Após calcular tais valores, é possível calcular a constante de equilíbrio utilizando a lei

de Raoult. Aplicável a soluções ideais, a lei de Raoult pode ser utilizada de forma a obter um

resultado aproximado em sistemas com baixas pressões e em soluções diluídas. As soluções

que se aproximam de uma solução ideal incluem misturas de hidrocarbonetos não polares

(PLISGA et al., 2011). O cálculo da constante de equilíbrio é realizado através da equação

(2).

(2)𝐾
𝑖 

=
𝑃

𝑖
𝑠𝑎𝑡

𝑃

Na equação [2] representa a pressão de saturação do componente analisado e𝑃𝑖𝑠𝑎𝑡 𝑃

representa a pressão do sistema. Com o valor da constante de equilíbrio, também é possível

calcular a fração molar dos componentes em sua fase líquida e vapor, através da equação (3).

(3)𝐾
𝑖 

=
𝑦

𝑖

𝑥
𝑖

Também é possível calcular a volatilidade relativa, ao dividir a constante de equilíbrio

do componente analisado pela constante de equilíbrio do componente chave pesado.

Assumindo que os subscritos 1, 2 e 3 se referem ao n-hexano, n-heptano e n-octano

respectivamente, o cálculo das volatilidades relativas é feito pela equação abaixo.

(4)𝐾
𝑖 

=
𝐾

𝑖

𝐾
3

Então o último passo para calcular o ponto de bolha é somar as frações de vapor

encontradas, na tentativa de que esse resultado seja igual a 1. Caso seja maior do que 1, é

preciso retornar e diminuir a temperatura do ponto de bolha assumida no início da iteração,

caso o resultado seja menor que 1 é preciso aumentar a temperatura de bolha assumida

inicialmente até que o resultado do somatório das frações de vapor seja igual a um.

Tais parâmetros foram obtidos pelo software Aspen Plus, e os resultados se encontram

resumidos na tabela abaixo.
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Tabela 1- Dados das correntes.

Componente

Alimentação Destilado Resíduo Volatilidade

relativa

[ ]α𝐴 / 𝑘𝑚𝑜𝑙 ℎ−1 𝑥𝑖
𝐴 𝐷 / 𝑘𝑚𝑜𝑙 ℎ−1 𝑥𝑖

𝐷 𝐵 / 𝑘𝑚𝑜𝑙 ℎ−1 𝑥𝑖
𝐵

Hexano 40 0,40 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 1,00

Para calcular o número mínimo de pratos é utilizada a equação de Fenske (5), em que

é referente à fração do componente chave leve e é referente à fração do componente𝑥
𝑐𝑙 

𝑥
𝑐𝑝 

chave pesado, D é relativo à composição da corrente no destilado e B é relativo à composição

da corrente de produto e fundo.

(5)𝑁
𝑚í𝑛

+ 1 =
𝑙𝑜𝑔 

𝑥
𝑐𝑙

𝑥
𝑐𝑝

( )
𝐷

𝑥
𝑐𝑝

𝑥
𝑐𝑙

( )
𝐵

⎡
⎢
⎢
⎣

⎤
⎥
⎥
⎦

𝑙𝑜𝑔 α
𝑐𝑙,𝑐𝑝( )

𝑚é𝑑𝑖𝑜

𝑁
𝑚í𝑛

+ 1 =
𝑙𝑜𝑔 0,453

0,013( )
𝐷

0,96
0,04( )

𝐵

⎡
⎢
⎣

⎤
⎥
⎦

log𝑙𝑜𝑔 (2,22) =  8, 437 −  1

𝑁
𝑚í𝑛 

=  7, 437

Dessa forma, arredondando para o maior número inteiro mais próximo ao valor

encontrado, a estimação inicial para o número mínimo de pratos é de 8 pratos. Para calcular a

quantidade de estágios reais através da equação de Gilliland é necessário antes calcular a

razão de refluxo mínima pela equação de Underwood (6) utilizando os valores da Tabela 1 e

considerando igual a 1.𝑞

(6)
∝

𝑐𝑙
 · 𝑥

𝑐𝑙,𝐴

∝
𝑐𝑙

 − θ  +
∝

𝑐𝑝 · 
𝑥

𝑐𝑝,𝐴

∝
𝑐𝑝

 − θ  + … +  
∝

𝑖
 · 𝑥

𝑖,𝐴

∝
𝑖
 − θ + … = 1 − 𝑞

2,7 · 0,4
2,7 − θ + 1 · 0,25

1 − θ + 2,22 · 0,35
2,22 − θ =1 − 1

2, 10· θ2 + 7, 58 · θ + 5, 99 = 0

eθ
1

= 1, 172 θ
2

= 2, 426
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Os valores encontrados para e estão contidos na faixa esperada, entre o menor e oθ
1

θ
2

maior valor de volatilidade relativa, ou seja . Com tal valor é possível calcularα
𝑐𝑙

< θ
𝑖

< α
𝑐𝑝

a volatilidade relativa utilizando a equação abaixo para cada um dos valores de encontrados.θ

(7)
∝

𝑐𝑙
 · 𝑥

𝑐𝑙,𝐷

∝
𝑐𝑙

 − θ  +
∝

𝑐𝑝
 · 𝑥

𝑐𝑝,𝐷

∝
𝑐𝑝

 − θ  + … +  
∝

𝑖
 · 𝑥

𝑖,𝐷

∝
𝑖
 − θ + … = 𝑅

𝑚
+ 1

Para :θ = 1, 172

2,7 · 0,534
2,7 − 1,172 + 1 · 0,013

1 − 1,172 +  2,22 · 0,453
2,22 − 1,172 =𝑅

𝑚
+ 1

𝑅
𝑚

= 0, 943 −  0, 075 + 0, 959 −  1

𝑅
𝑚1

= 0, 8276

Para :θ = 2, 426

2,7 · 0,534
2,7 − 2,426 +  1 · 0,013

1 − 2,426 +  2,22 · 0,453
2,22 − 2,426 =𝑅

𝑚
+ 1

𝑅
𝑚

= 0, 395 − 0, 018 − 0, 207 − 1

𝑅
𝑚2

=  − 0, 6289

O resultado negativo encontrado não possui sentido físico, assim, o verdadeiro valor

da razão de refluxo mínima é igual a . Com esse valor em mãos, é possível𝑅
𝑚

= 0, 8276

calcular o número aproximado de estágios reais através da equação de Gilliland (8), na qual o

valor de é calculado através da equação (9), o novo número estimado de pratos é calculado𝑋

pela equação (10) e o número real de pratos é calculado pela equação (11) considerando uma

eficiência de 80% .

(8)𝑌 = 1 − 𝑒𝑥𝑝 1 + 54,4 · 𝑋
11 + 117,2 · 𝑋( ) 𝑋 − 1

𝑋( )⎡⎢⎣
⎤⎥⎦

(9)𝑋 =
𝐿
𝐷  − 𝐿

𝐷( )
𝑚𝑖𝑛

𝐿
𝐷  + 1
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(10)𝑁 =
𝑁

𝑚𝑖𝑛
 + 𝑌

1 − 𝑌

(11)𝑁
𝑅

= 𝑁
η

𝐺

Os cálculos são realizados com valores para a taxa de refluxo iguais a 20%, 40%, 60%

e 100% acima da taxa de refluxo mínima encontrada anteriormente. Os valores encontrados se

encontram resumidos na Tabela 2.

Tabela 2 - Valores para o cálculo de estágios reais.

Incremento em RR Taxa de refluxo X Y N NR

20% 0,9937 0,083 0,571 18,68 24

40% 1,1564 0,153 0,502 15,94 20

60% 1,3216 0,213 0,449 14,31 18

100% 1,6520 0,311 0,372 12,44 16

Para determinar as vazões volumétricas de líquido e vapor da torre é realizado o

balanço de massa da região de enriquecimento da torre. Na Figura 2 estão representadas todas

as correntes externas à torre e na Figura 3 estão representadas as correntes da região de

retificação.
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Figura 2 - Correntes para a determinação do balanço de massa da torre.

Figura 3 - Correntes da zona de retificação.

As correntes de vapor e líquido dentro da coluna são consideradas constantes. Na

região de retificação, acima da alimentação, a corrente de líquido, L, que circula na região é

equivalente ao valor da corrente de refluxo que volta para a coluna. O vapor, ao chegar ao

condensador, é completamente condensado, ou seja, trata-se de um condensador total, e se

separa nas correntes de refluxo, RR, e destilado, D. A corrente de alimentação, F, é um

líquido saturado, ou seja, qualquer adição de calor fará com que o líquido se converta em

vapor (CENGEL, BOLES, 2013). O valor da corrente de vapor que chega ao topo da coluna,

V, é encontrado calculando a soma da corrente de refluxo, RR, com o destilado, D. As

equações de balanço de massa da região de enriquecimento se encontram a seguir.

(12)𝑉 =  𝐿 +  𝐷

(13)𝐿 =  𝑅𝑅 ·  𝐷

(14)𝑉 =  𝐷 · (𝑅𝑅 +  1)

Com tais equações é possível calcular o valor de cada corrente para todos os valores de

razão de refluxo encontrados. Com o valor da densidade molar da mistura,
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, é possível converter a vazão molar da corrente de vapor em vazãoρ = 0, 0349 𝑘𝑚𝑜𝑙/ℎ

volumétrica.

Tabela 3 - Vazões de vapor e líquido.

Incremento RR (L/D) 𝐿 (𝑘𝑚𝑜𝑙. ℎ−1) 𝑉 (𝑘𝑚𝑜𝑙. ℎ−1) 𝑉 (𝑚3. ℎ−1)

20% 0,9937 74,582 149,582 4286,013

40% 1,1564 87,012 162,012 4642,183

60% 1,3216 99,442 174,442 4998,352

100% 1,6520 124,303 199,303 5710,691

Com o objetivo de evitar o arraste de líquido dentro da coluna, é calculada a

velocidade limite da fase vapor pela equação de York (15). Assumindo que é igual a 0,23,𝑘

que a densidade do líquido, , é igual a e que a densidade do vapor, , é deρ
𝐿

616, 1 𝑘𝑔. 𝑚−³ ρ
𝐺

.3, 242 𝑘𝑔.  𝑚−3

(15)𝑣
𝐿𝑖𝑚

= 𝑘 
ρ

𝐿
 − ρ

𝐺

ρ
𝐺

𝑣
𝐿𝑖𝑚

= 0, 23 616,1 𝑘𝑔.𝑚−3− 3,242 𝑘𝑔.𝑚−3

3,242 𝑘𝑔.𝑚−3

𝑣
𝐿𝑖𝑚

 =  3, 162 𝑓𝑡. 𝑠−2 =  0, 964 𝑚. 𝑠−1

Então é possível calcular a seção transversal mínima da coluna, , e o diâmetro𝑆
𝑚í𝑛

mínimo, , através das equações abaixo, para cada valor calculado para a taxa de refluxo.𝐷
𝑚í𝑛

Como fator de segurança será adicionado 20% do valor encontrado ao valor final do diâmetro.

Os valores encontrados estão representados na Tabela 4.

(16)𝑆
𝑚𝑖𝑛

= 𝑉
𝑣

𝑙𝑖𝑚

(17)𝐷
𝑚𝑖𝑛

=
4×𝑆

𝑚𝑖𝑛

π
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Tabela 4 - Diâmetro e seção transversal.

Incremento em RR Smin (𝑚2) Dmin (𝑚) S (𝑚2) D (𝑚)

20% 1,23 1,25 1,78 1,50

40% 1,34 1,30 1,93 1,56

60% 1,44 1,35 2,07 1,62

100% 1,65 1,45 2,37 1,74

Então é possível calcular os valores de altura da coluna. Inicialmente é calculada a

altura do fundo da coluna utilizando a equação (18), utilizando a densidade molar do produto

de fundo, que é igual a . A altura da torre foi calculada utilizando como5, 375 𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑚3

critério 1,5 ft de separação entre os pratos pelo processo ser considerado um processo limpo e

será considerado um tempo de retenção de 10 minutos. Com o valor da altura de fundo é

possível calcular a altura desconsiderando o fundo, pela equação (19) e então a altura total

pela equação (20).

(18)𝐻
𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

= 𝐿 + 𝐴( ) · 10
60 · 5,375 · 𝑆

(19)𝐻
𝑠𝑒𝑚 𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

= 𝑁
𝑅 

−  2( ) · 0, 46 + 3 · 0, 96

(20)𝐻
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

= 𝐻
𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

+ 𝐻
𝑠𝑒𝑚 𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

Para cada valor estimado de razão de refluxo são obtidos os resultados da Tabela 5.

Tabela 5 - Altura da coluna.

Incremento de RR 𝐻
𝑠𝑒𝑚 𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

(𝑚) 𝐻
𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

 (𝑚) 𝐻 (𝑚)

20% 13,00 3,04 16,04

40% 11,16 3,01 14,17

60% 10,24 2,98 13,22

100% 9,32 2,93 12,25
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2.2 PROJETO DO VASO PULMÃO

Os dados para o projeto do vaso pulmão se encontram na Tabela 6. Dados como tensão

de cisalhamento, , eficiência de solda, , complexidade, , e espessura de corrosão, , são𝑆
𝑡

𝐸 𝑋 𝐶𝐴

valores fornecidos pelo enunciado. A pressão de operação, , é obtida através dos dados𝑃
𝐷, 𝑜𝑝

contidos na ficha de informação das correntes e será convertida para a unidade a ser utilizada.

Para utilizá-la nos cálculos foi acrescido o valor de 1,8, assim obtendo a pressão de desenho,

. Índices de custo de plantas de projetos de engenharia química serão utilizados para𝑃
𝐷, 𝑑𝑒𝑠𝑒𝑛ℎ𝑜

estimar os preços do vaso pulmão, além de uma correção de tal valor para o ano de 2018. Os

cálculos de diâmetro mínimo do vaso pulmão serão realizados considerando cada razão de

refluxo calculada anteriormente para a coluna de destilação, e serão utilizadas as equações

(21), (21), (23) e (24).

(21)𝑄 = 𝑉
ρ

𝐷

(22)𝑉𝑜𝑙
ú𝑡𝑖𝑙

= 𝑄 · 𝑡
60 𝑚𝑖𝑛/ℎ

(23)𝑉𝑜𝑙
𝑔𝑒𝑜

= 𝑉𝑜𝑙
ú𝑡𝑖𝑙

·  2

(24)𝐷
𝑚𝑖𝑛

=
3 4 · 𝑉𝑜𝑙

𝑔𝑒𝑜𝑚é𝑡𝑟𝑖𝑐𝑜

π · (𝐿/𝐷)

Tabela 6 - Informações vaso pulmão.

𝑡
𝑟

(𝑚𝑖𝑛) 10

L/D 5

ρ
𝐷

 (𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑚3) 6,638

E 0,85

𝑆
𝑡 1055

X 2
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𝑃
𝐷,𝑜𝑝

(𝑘𝑔/𝑐𝑚2) 1

𝑃
𝐷,𝑑𝑒𝑠𝑒𝑛ℎ𝑜

(𝑘𝑔/𝑐𝑚2) 2,8

CA (𝑚𝑚) 3

Após realizadas as contas para o diâmetro do vaso pulmão, os resultados encontrados

para cada razão de refluxo estão na Tabela 7. Para análise de cálculos futuros, foram

adicionados 20% do valor calculado ao valor do diâmetro, e também foi analisado um

acréscimo de 0,3m no diâmetro calculado.

Tabela 7 - Diâmetros estimados do vaso pulmão.

Incremento de

RR

Q

(𝑚3/ℎ)

𝑉𝑜𝑙
ú𝑡𝑖𝑙

(𝑚3)

𝑉𝑜𝑙
𝑔𝑒𝑜

)(𝑚3)

𝐷
𝑚𝑖𝑛

(𝑚)

𝐷
20%

(𝑚)
𝐷

0,3
(𝑚)

20% 22,53 3,75 7,51 1,24 1,49 1,54

40% 24,40 4,06 8,13 1,27 1,53 1,57

60% 26,27 4,38 8,76 1,30 1,56 1,60

100% 30,02 5,00 10,00 1,36 1,63 1,66

2.3 PROJETO INICIAL DOS TROCADORES DE CALOR

Na planta em questão serão utilizados dois trocadores de calor, um condensador,

utilizado no topo da coluna, e um refervedor, utilizado no fundo da coluna. Primeiramente

serão realizados os cálculos para o condensador. O valor do calor latente do destilado, , é𝑄
𝐿,𝐷

retirado das fichas de especificação das correntes fornecidas, seu valor é de .7602 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚𝑜𝑙

A temperatura da água de refrigeração é a temperatura de entrada, , de . A temperatura𝑇
𝑒

28°𝐶

de saída, , é de . O coeficiente global de troca térmica, , é igual a ou𝑇
𝑠

45°𝐶 𝑈 500𝑊/𝑚2°𝐶

. É utilizado um fator de correção de 0,86. Tais dados estão resumidos na429, 92 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2ℎ°𝐶

Tabela 8.
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Utilizando tais valores é possível calcular o calor trocado no condensador utilizando a

equação (25). Então é utilizada a equação (26) para calcular a temperatura através de uma

média logarítmica entre as temperaturas da corrente de destilado de entrada e saída. Por fim é

calculada a área de troca térmica pela equação (27).

Tabela 8 - Dados para os cálculos do condensador.

)𝑄
𝐿,𝐷

(𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑘𝑚𝑜𝑙 7602

U (𝑊/𝑚2. º𝐶) 500

U (𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2. ℎ. º𝐶) 429,92

𝑇
𝐷

(º𝐶) 79,66

𝑇
𝑒

(º𝐶) 28

𝑇
𝑠
(º𝐶) 45

(25)𝑄
𝑐𝑜𝑛𝑑

= 𝑉 · 𝑄
𝐿,𝐷

(26)Δ𝑇 =
𝑇

𝐷
 − 𝑇

𝑒( ) − 𝑇
𝐷

 − 𝑇
𝑠( )

𝑙𝑛 
𝑇

𝐷
 − 𝑇

𝑒

𝑇
𝐷

 − 𝑇
𝑠

( ) 

(27)𝐴
𝑐𝑜𝑛𝑑

=
𝑄

𝑐𝑜𝑛𝑑

𝑈 · ∆𝑇

Os valores obtidos para cada termo calculado variando a razão de refluxo, se

encontram na Tabela 9.

Tabela 9 - Resultados para o condensador.

Incremento de RR Qcond (𝑘𝑐𝑎𝑙/ℎ) ∆𝑇 (º𝐶) 𝐴
𝑐𝑜𝑛𝑑

(𝑚2)

20% 1137121,31 42,596 62,094

40% 1231616,53 42,596 67,254

60% 1326111,75 42,596 72,414

100% 1515102,19 42,596 82,734
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Para o cálculo do refervedor o calor latente da mistura de fundo, é também

encontrado nas fichas de especificação. O calor latente do produto de fundo, , é de𝑄
𝐿,𝐵

, o coeficiente global de troca térmica, , é de ou7847 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚𝑜𝑙 𝑈 750 𝑊/𝑚2º𝐶

. Diferentemente do cálculo do condensador, é utilizada a temperatura644, 88 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2 ℎ º𝐶

do vapor de baixa pressão, , que é igual a . Seus dados se encontram na Tabela 11.𝑇
𝑣𝑎𝑝

230°𝐶

O calor trocado no refervedor, , é calculado pela equação (28). Como ocorre𝑄
𝑟𝑒𝑓𝑣

mudança de fase no refervedor, as correntes possuem temperatura constante, assim, a variação

de temperatura é calculada pela equação (29). A área de troca do refervedor é encontrada

através da equação (30).

(28)𝑄
𝑟𝑒𝑓𝑣

 =  (𝐿 + 𝐴) · 𝑄
𝐿,𝐵

(29)∆𝑇 =  𝑇
𝑣𝑎𝑝 

−  𝑇
𝑟𝑒𝑠

(30)𝐴
𝑟𝑒𝑓𝑣

=
𝑄

𝑟𝑒𝑓𝑣

𝑈 · ∆𝑇

Tabela 10 - Dados para os cálculos do refervedor.

𝑄
𝐿,𝐵

(𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑘𝑚𝑜𝑙) 7847

U (𝑊/𝑚.2º𝐶) 750

U (𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚
2
. ℎ. º𝐶) 644,88

𝑇
𝐷

(º𝐶) 150,6

𝑇
𝑣𝑎𝑝

(º𝐶) 230

Os resultados encontrados para cada razão de refluxo se encontram na Tabela 11.

Tabela 11 - Resultados para o refervedor.

Incremento de RR 𝑄
𝑟𝑒𝑓𝑣

 (𝑘𝑐𝑎𝑙/ℎ) ∆𝑇(º𝐶) 𝐴
𝑟𝑒𝑓𝑣

(𝑚2)

20% 1327171,31 79,4 25,91
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40% 1421666,53 79,4 27,76

60% 1516161,75 79,4 29,61

100% 1705152,19 79,4 33,30

2.4 PROJETO INICIAL DA BOMBA CENTRÍFUGA

Primeiramente é calculada a vazão volumétrica de refluxo, , então é calculada a𝑄
𝑟𝑒𝑓

carga hidráulica no impulso, , e a carga hidráulica na admissão, . Para o cálculo da𝐻
𝑖𝑚𝑝

𝐻
𝑎𝑑𝑚

altura na admissão foi somado metade do diâmetro do vaso pulmão a 3 metros de elevação do

vaso. E para o cálculo da altura no impulso foi somada a altura da bomba a 3 metros de

elevação. A Figura 4 mostra a organização do vaso pulmão e da bomba com relação à torre de

destilação.

Figura 4 - Representação da organização do vaso pulmão, da bomba e torre

Para realizar o cálculo das pressões manométricas de admissão, , e de impulso,𝑃
𝑚, 𝑎𝑑𝑚

, foram utilizadas as equações (31) e (32) que correlacionam cargas hidráulicas a𝑃
𝑚, 𝑖𝑚𝑝

aceleração gravitacional, , e a densidade mássica da corrente do destilado, . E então foi𝑔 ρ
𝐷

calculada a diferença de pressão pela equação (33). Os resultados para cada valor estimado da

razão de refluxo se encontram na Tabela 12.

(31)𝑃
𝑚,𝑎𝑑𝑚

= 𝐻
𝑎𝑑𝑚

 · ρ
𝐷

 · 𝑔

(32)𝑃
𝑚,𝑖𝑚𝑝

= 𝐻
𝑖𝑚𝑝

 ·  ρ
𝐷

 · 𝑔
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(33)∆𝑃 =  𝑃
𝑚,𝑖𝑚𝑝

 −  𝑃
𝑚, 𝑎𝑑𝑚

Tabela 12 - Resultados para a bomba.

Incremento

de RR Q(𝑚3/ℎ)
𝐻

𝑎𝑑𝑚

(𝑚)

𝐻
𝑖𝑚𝑝

(𝑚)
𝑃

𝑎𝑑𝑚
(𝑃𝑎) 𝑃

𝑖𝑚𝑝
(𝑃𝑎) ∆𝑃 (𝑃𝑎)

20% 11,236 3,771 19,043 22788,61 159222,31 136433,70

40% 13,108 3,787 17,170 22889,76 147899,88 125010,12

60% 14,981 3,803 16,221 22985,87 142166,43 119180,56

100% 18,726 3,833 15,255 23165,17 136324,53 113159,36

Assim é possível encontrar a potência útil, , a potência absorvida, , e a𝑃𝑜𝑡
ú𝑡𝑖𝑙

𝑃𝑜𝑡
𝑎𝑏𝑠

potência elétrica, , através das equações (34), (35) e (36) considerando uma eficiência𝑃𝑜𝑡
𝑒𝑙

hidráulica de 45% e uma eficiência elétrica de 90%. Os resultados se encontram na Tabela 13.

(34)𝑃𝑜𝑡
ú𝑡𝑖𝑙

= 𝑄 · ∆𝑃
3600 

(35)𝑃𝑜𝑡
𝑎𝑏𝑠

=
𝑃𝑜𝑡

ú𝑡𝑖𝑙

0,45

(36)𝑃𝑜𝑡
𝑒𝑙

=
𝑃𝑜𝑡

𝑎𝑏𝑠

0,9

Tabela 13 - Resultados de potência da bomba.

Incremento de RR (W)𝑃𝑜𝑡
ú𝑡𝑖𝑙

(W)𝑃𝑜𝑡
𝑎𝑏𝑠

(kW)𝑃𝑜𝑡
𝑒𝑙

20% 425,809 946,24 1,051

40% 455,182 1011,51 1,124

60% 495,950 1102,11 1,225

100% 588,617 1308,04 1,453

2.5 CÁLCULO DE CUSTOS DA PLANTA

Para avaliar a viabilidade econômica do projeto é necessário realizar uma avaliação

econômica que comprove sua rentabilidade. Utilizando as equações fornecidas juntamente
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com os dados retirados do livro Chemical Engineering Design foi possível avaliar a

rentabilidade do projeto em questão.

2.5.1 Custo da torre

Os coeficientes estabelecidos para a torre de destilação são: ,𝑎 = 10. 000, 00

e , para os pratos os coeficientes são: , e𝑏 = 29, 00 𝑛 =  0, 85 𝑎 =  180, 00 𝑏 =  340, 00

. Então é possível calcular a espessura mínima ( ) e a espessura por tensão𝑛 =  1, 90 𝑒
𝑚𝑖𝑛

longitudinal ( ) usando as equações (37) e (38) em que representa a pressão interna do𝑒
𝑙𝑜𝑛𝑔

𝑃
𝑖

vaso, representa o diâmetro da torre calculado anteriormente, representa o valor máximo𝐷 𝑆 

de tensão a qual o material é capaz de resistir, e é igual a , representa a906, 96 𝑘𝑔/𝑐𝑚2 𝐸 

eficiência de solda, e é igual a .0, 85

(37)𝑒
𝑚𝑖𝑛

=
𝑃

𝑖
·𝐷

2·𝑆·𝐸 − 1,2·𝑃
𝑖

(38)𝑒
𝑙𝑜𝑛𝑔

=
𝑃

𝑖
·𝐷

4·𝑆·𝐸 − 0,8·𝑃
𝑖

Então é calculado o peso da coluna, dado por , pela equação (39). O termo é um𝑊
𝑣

𝐶
𝑤

fator que representa uma relação entre a massa dos componentes para torres de destilação

complexas e é igual a no caso analisado. Já os demais termos se referem a estruturas1, 5 

físicas da torre, se refere ao diâmetro interno somado à espessura da torre, calculada𝐷
𝑐 

anteriormente, e se refere à altura da torre também calculada anteriormente. Os resultados𝐻

encontrados considerando o incremento da razão de refluxo avaliada estão na Tabela 14.

(39)𝑊
𝑣

= 240 · 𝐶
𝑤

· 𝐷
𝑒

· 𝐻 + 0, 8𝐷
𝑒( ) · 𝑒

𝑡𝑜𝑡

Tabela 14 - Valores obtidos para espessura e peso da torre.

Incremento de RR 𝑒
𝑚𝑖𝑛

𝑒
𝑙𝑜𝑛𝑔

(N)𝑊
𝑣 m (kg)

20% 3,43 1,71 56090,91 5723,56

40% 3,56 1,78 52674,28 5374,93

60% 3,70 1,85 52038,03 5310,00

100% 3,95 1,97 53511,59 5460,37
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Então é possível estimar o custo total da torre de destilação tratando-a como um vaso,

, e somando com os custos dos pratos, através das equações (40), (41) e (42).𝐶
𝑣𝑎𝑠𝑜

𝐶
𝑝𝑟𝑎𝑡𝑜𝑠

Com dados de custos estimados de 2007 é possível atualizar aproximadamente os valores

utilizando o índice de custo de plantas de engenharia química (CEPCI), ou seja, é possível

obter o fator de correção de Lang para o investimento pela equação (43).

(40)𝐶
𝑉𝑎𝑠𝑜

= 𝑎 + 𝑏 · 𝑊
𝑣
𝑛

(41)𝐶
𝑃𝑟𝑎𝑡𝑜

= 𝑎 + 𝑏 · 𝐷𝑛

(42)𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙

= 𝐶
𝑉

+ 𝐶
𝑃
 ·  𝑁

𝑅

(43)𝐶
2018

= 𝐶
2007

×
𝐼

2018

𝐼
2007

Os resultados obtidos para cada incremento na razão de refluxo se encontram na

Tabela a seguir.

Tabela 15 - Custo atualizado da torre.

Incremento de RR ($)𝐶
𝑉𝑎𝑠𝑜

($)𝐶
𝑃𝑟𝑎𝑡𝑜

($)𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙,2007

($)𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙,2018

20% 55333,00 919,16 77392,74 83849,26

40% 52974,88 977,39 72522,70 78572,93

60% 52533,25 1035,40 71170,50 77107,93

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

2.5.2 Custo do vaso pulmão

Para os cálculos do vaso pulmão foram considerados os dados apresentados na Tabela

6. Com tais valores, é possível calcular o custo do equipamento pelas equações (44), (45) e

(46). Então é feita a conversão do custo de 2006 para o valor estimado de 2018, através dos

índices de custo de plantas de engenharia química (CEPCI), representados por na equação𝐼

(47). Os resultados se encontram na Tabela 16.
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(44)𝑒 =
𝑃

𝐷,𝑜𝑝
 · (𝐷/2) · 1000

𝑆
𝑡
 · 𝐸 − 0,6 · 𝑃

𝐷,𝑜𝑝
+ 𝐶𝐴

(45)𝑊 = 24, 6 · 𝐷
0,3

· 𝐿 + 0, 8 · 𝐷( ) · (𝑒 + 𝑋)

(46)𝐶
2006

=  − 2500 + 200 ·  𝑊0,6

(47)𝐶
2018

= 𝐶
2006

 ·  
𝐼

2018

𝐼
2006

Tabela 16 - Custos do vaso pulmão.

Incremento e (mm) W (kg) C2006 ($) C2018 ($)

20% 5,4278 2517,76 19460,36 22156,61

40% 5,4805 2646,97 20129,75 22918,75

60% 5,5306 2773,41 20772,27 23650,29

100% 5,6241 3019,06 21987,99 25034,44

2.5.3 Custo dos trocadores de calor

Utilizando os resultados de calor latente e área de troca térmica encontrados para cada

um dos trocadores de calor, que se encontram nas Tabelas 9 e 11 é possível estimar o custo

dos equipamentos através da equação (48) considerando que se tratam de trocadores de calor

do tipo casco tubo. Os custos serão ajustados para valores de 2018 pelo índice de custo de

plantas de engenharia química (CEPCI). Serão utilizados os parâmetros iguais a ,𝑎 = 24000

e Os resultados obtidos se encontram na Tabela 17 para o condensador e𝑏 =  46 𝑛 =  1, 2.

na Tabela 18 para o refervedor.

(48)𝐶
𝐶𝑜𝑛𝑑

= 𝑎 + 𝑏 ·  𝐴
𝑐𝑜𝑛𝑑
𝑛

Tabela 17 - Custos do condensador.

Incremento ($)𝐶
𝑐𝑐𝑛𝑑,2007

($)𝐶
𝑐𝑜𝑛𝑑,2018

20% 30522,49 33068,84

40% 31178,21 33779,26
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60% 31844,07 34500,68

100% 33203,98 35974,04

Tabela 18 - Custos do refervedor.

Incremento ($)𝐶
𝑟𝑒𝑓𝑣,2007

($)𝐶
𝑟𝑒𝑓𝑣,2018

20% 26286,17 28479,10

40% 26482,86 28692,21

60% 26682,19 28908,17

100% 27088,24 29348,09

2.5.4 Custo da bomba

Para calcular os custos relacionados à bomba será utilizado o método apresentado no

arquivo Chemical Engineering Design. Serão adotados os parâmetros da Tabela 19 para o

motor da bomba e para o primeiro estágio da bomba centrífuga. Os cálculos serão realizados

separadamente, então será obtido um resultado para o custo da bomba centrífuga, , e um𝐶
𝐵𝐶

resultado para o custo do motor da bomba, , calculados pelas equações (49) e (50) em que𝐶
𝑀𝐵

é a razão de refluxo.Então os resultados se encontram na Tabela 20.𝑄
𝑟𝑒𝑓 

(49)𝐶
𝑀𝐵.2007

 =  𝑎 +  𝑏 · 𝑄𝑛
𝑟𝑒𝑓

(50)𝐶
𝐵𝐶,2007

 =  𝑎 +  𝑏 · 𝑄𝑛
𝑟𝑒𝑓

Tabela 19 - Parâmetros para os cálculos da bomba.

Motor da bomba Bomba primeiro estágio

a -950 6900

b 1770 206

n 0,6 0,9

Tabela 20 - Custos relativos à bomba.
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Incremento em RR ($)𝐶
𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎,2007

($)𝐶
𝑀𝑜𝑡𝑜𝑟,2007

($)𝐶
𝐵,2007

20% 7473,76 2553,88 10027,34

40% 7559,15 2893,42 10452,23

60% 7643,32 3214,02 10856,97

100% 7808,65 3810,57 11618,78

2.5.5 Custos operacionais e totais

Para encontrar o valor bruto do investimento, , será utilizada a equação (51), na qual𝑌

é o custo total com os equipamentos, é o fator de Lang, e é igual a . Os valores𝐶
𝐶𝐸,2007

𝑓
𝐿

4, 74

encontrados para cada incremento na razão de refluxo se encontram na Tabela 21.

(51)𝑌 = 𝐶
𝐶𝐸,2007

 ·  𝑓
𝐿

Tabela 21 - Custos dos equipamentos e valor bruto do investimento.

Incremento em RR ($)𝐶
𝐶𝐸,2007

($)𝑌

20% 163685,38 775868,709

40% 160761,85 762011,1824

60% 161321,82 764665,4412

100% 165862,13 786186,5154

Considerando que a planta operará por 15 anos, os consumos de água e refrigeração do

topo da torre são calculados com a equação (52). Em que é a capacidade calorífica da𝐶
𝑝,á𝑔𝑢𝑎

água, igual a , é o preço do da água de refrigeração, é a densidade da1 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑘𝑔°𝐶 𝑓
𝑎 

𝑚3 ρ
á𝑔𝑢𝑎 

água, é a temperatura de saída da água do trocador, é a temperatura de entrada da água𝑇
𝐴𝑆

𝑇
𝐴𝐸

e é o calor que é trocado no condensador. Ao final os custos relativos ao consumo são𝐶
𝑇𝑜𝑝

convertidos de horas para anos. Para calcular os custos operacionais relativos aos vapores

utilizados no aquecimento do refervedor é utilizada a equação (53), em que se refere ao𝐿
𝑣

calor latente do vapor, na temperatura de operação do trocador. Para calculá-lo foi utilizada a
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equação de Regnault (54). Ainda sobre os termos da equação (54), se refere ao custo da𝑓
𝑣

tonelada do vapor de aquecimento e é o calor total trocado no refervedor.𝐶
𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

(52)𝐶
á𝑔𝑢𝑎,ℎ

=
𝐶

𝑇𝑜𝑝

𝐶𝑝
á𝑔𝑢𝑎

 · 𝑇
𝑎𝑠 

− 𝑇
𝑎𝑒( ) · ρ

á𝑔𝑢𝑎
( ) × 𝑓

𝑎

(53)𝐶
𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟,ℎ

=
𝐶

𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

𝐿
𝑉

( )· 𝑓
𝑣

(54)𝐿
𝑉

= 606, 5 − 0, 695 · 𝑇

Para que os cálculos estejam de acordo com o tempo de operação da planta, é

necessário converter os valores de horas para anos. então são calculados os custos

operacionais relativos à eletricidade pela equação (55), em que se refere ao custo da𝑓
𝑒𝑙

energia e se refere à potência consumida pela bomba o resultado em horas é convertido𝑃𝑜𝑡
𝑒𝑙

para anos. Então é possível calcular o custo operacional total pela equação (56). Os resultados

encontrados se encontram na Tabela 22.

(55)𝐶
𝑒𝑙,ℎ

= 𝑃𝑜𝑡
𝑒𝑙

 · 𝑓
𝑒𝑙

(56)𝐶
𝑂𝑃,15

= 𝐶
á𝑔𝑢𝑎,15

+ 𝐶
𝑣𝑎𝑝,15

+ 𝐶
𝑒𝑙,15

Tabela 22 - Custos por hora e em 15 anos.

Incremento 𝐶
á𝑔𝑢𝑎,ℎ

𝐶
á𝑔𝑢𝑎,𝑎𝑛𝑜𝑠

𝐶
𝑣𝑎𝑝,ℎ

𝐶
𝑣𝑎𝑝,𝑎𝑛𝑜𝑠

𝐶
𝑒𝑙,ℎ

𝐶
𝑒𝑙,𝑎𝑛𝑜𝑠

𝐶
𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 15 𝑎𝑛𝑜𝑠

20% 6,69 879839,67 29,81 3921659,68 0,26 34571,72 4836071,07

40% 7,24 952950,39 31,94 4200864,94 0,28 36956,55 5190771,87

60% 7,80 1026061,10 34,06 4480070,19 0,31 40266,48 5546397,77

100% 8,91 1172282,54 38,31 5038480,71 0,36 47790,19 6258553,44

Então para se calcular os custos totais do projeto os valores encontrados para os custos

operacionais são somados aos valores de custos de investimentos. Assim é possível

determinar a melhor razão de refluxo para a torre de destilação. Tais valores se encontram na

Tabela 23, a partir dos valores encontrados é possível inferir que o projeto com menos gastos
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é o projeto que utiliza a razão de refluxo em 20% a mais do valor calculado no início do

projeto.

Tabela 23 - Custo de todo o projeto.

Incremento de RR Custos Totais ($)

20% 5611939,78

40% 5952783,05

60% 6311063,21

100% 7044739,95

Nas Tabelas abaixo se encontram maiores especificações sobre a coluna e os vasos a

ela conectados.

Tabela 24 - Especificações dos pratos.
ESPECIFICAÇÕES PRATOS

Número do equipamento 1

Descrição Torre de destilação

Número de seções da coluna

SEÇÃO 1 DA COLUNA

Identificação Enriquecimento

De prato/A prato 1 10

Pressão 0,35 0,45
Kg/cm2 g

Perda de pressão 0,05

Temperatura 79,66 101,4 °C

Vazão mássica de vapor/fase orgânica 13898,769 13898,769
Kg/h

Vazão mássica de líquido/fase aquosa 6931,269 6931,269

Vazão volumétrica de vapor/fase

orgânica @ P e T de operação
4286,81 4286,81

m3/h
Vazão volumétrica de líquido/fase

aquosa @ P e T de operação
11,23 11,23

Densidade da fase vapor/fase orgânica

@ P e T de operação
3,242 3,242

Kg/m3

Densidade da fase líquida/fase aquosa @

P e T de operação
616,1 616,1
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Viscosidade da fase vapor/fase orgânica

@ P e T de operação
0,2083 0,1909

cP
Viscosidade da fase líquida/fase aquosa

@ P e T de operação
0,2383 0,1909

Diâmetro 1500 mm

Número de pratos 10

Espaçamento entre pratos 460 mm

Tipo de pratos (válvulas, perfurados) válvulas

Altura de recheio - mm

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas

Intalox...)
-

SEÇÃO 2 DA COLUNA

Identificação Esgotamento

De prato/A prato 10 24

Pressão 0,45 0,54
Kg/cm2 g

Perda de pressão 0,05

Temperatura 101,4 150,6 °C

Vazão mássica de vapor/fase orgânica 13898,769 13898,769
Kg/h

Vazão mássica de líquido/fase aquosa 16221,26 16221,26

Vazão volumétrica de vapor/fase

orgânica @ P e T de operação
22,53 22,53

m3/h
Vazão volumétrica de líquido/fase

aquosa @ P e T de operação
33,48 33,48

Densidade da fase vapor/fase orgânica

@ P e T de operação
3,242 3,242

Kg/m3

Densidade da fase líquida/fase aquosa @

P e T de operação
616,1 616,1

Viscosidade da fase vapor/fase orgânica

@ P e T de operação
0,1909 0,1613

cP
Viscosidade da fase líquida/fase aquosa

@ P e T de operação
0,1909 0,1613
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Diâmetro 1500 mm

Número de pratos 10

Espaçamento entre pratos 460 mm

Tipo de pratos (válvulas, perfurados) válvulas

Altura de recheio - mm

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas

Intalox...)
-

Tabela 25 - Especificações das correntes materiais

CORRENTES MATERIAIS

Número de corrente 1

Descrição Alimentação

Pressão 0,45 Kg/cm2 g

Temperatura 101,4 °C

Vazão mássica 9810 Kg/h

Vazão molar 100 Kmol/h

Entalpia total -4.842e+006 Gkcal/h

Fração de sólidos 0

Fração de vapor 0

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA

Vazão volumétrica @P

e T de operação
16,2 m3/h

Peso molecular 98,1 Kg/kmol

Densidade 605,5 Kg/m3

Viscosidade 0,1909 cP

Condutividade

térmica
0,09886 W/m·°C

Calor específico 2,473 kJ/kg·°C

Tensão superficial 11,97 dinas/cm

COMPOSIÇÃO

Componente Fração molar Fração mássica

Hexano 0,4 0,351
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Heptano 0,35 0,357

Octano 0,25 0,291

CORRENTES MATERIAIS

Número de corrente 1

Descrição Destilado

Pressão 0,35 Kg/cm2 g

Temperatura 79,66 °C

Vazão mássica 6967 Kg/h

Vazão molar 75 Kmol/h

Entalpia total -3,569e+006 Gkcal/h

Fração de sólidos 0

Fração de vapor 0

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA

Vazão volumétrica @P

e T de operação
11,3 m3/h

Peso molecular 92,9 Kg/kmol

Densidade 616,7 Kg/m3

Viscosidade 0,2083 cP

Condutividade

térmica
0,1025 W/m·°C

Calor específico 2,361 kJ/kg·°C

Tensão superficial 13,33 dinas/cm

COMPOSIÇÃO

Componente Fração molar Fração mássica

Hexano 0,534 0,495

Heptano 0,453 0,488

Octano 0,013 0,015

CORRENTES MATERIAIS
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Número de corrente 1

Descrição Resíduo

Pressão 0,54 Kg/cm2 g

Temperatura 150,6 °C

Vazão mássica 8525 Kg/h

Vazão molar 75 Kmol/h

Entalpia total -3.826e+006 Gkcal/h

Fração de sólidos 0

Fração de vapor 0

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA

Vazão volumétrica @P

e T de operação
14,59 m3/h

Peso molecular 113,7 Kg/kmol

Densidade 584,3 Kg/m3

Viscosidade 0,1613 cP

Condutividade

térmica
0,0933 W/m·°C

Calor específico 2,716 kJ/kg·°C

Tensão superficial 9,797 dinas/cm

COMPOSIÇÃO

Componente Fração molar Fração mássica

Hexano 0 0

Heptano 0,04 0,0352

Octano 0,96 0,9647

Tabela 26 - Especificações dos vasos e torres.

ESPECIFICAÇÕES VASOS/TORRES/REATORES

Número do equipamento 1

Descrição Torre de destilação

Pressão no topo 0,35

Kg/cm2 gPressão no fundo 0,55

Pressão de projeto 3,5
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Temperatura no topo 79,66

°CTemperatura no fundo 150,6

Temperatura de projeto 180,6

Nível normal de líquido 4400

mm

Nível máximo de líquido

(80%)
-

Nível máximo de líquido

(20%)
880

Altura 17230

Diâmetro 1512

Material Aço carbono

PROPRIEDADES DO FLUÍDO

Densidade da fase leve @P

e T de operação no prato

chave

3,242 Kg/m3

Densidade da fase pesada

@P e T de operação no

prato chave

616,1 Kg/m3

CONEXÕES

Sigla Número Diâmetro Serviço

A 1 Saída de vapor pelo topo

B 2 Entrada do refluxo

C 3 Alimento

D 4 Vapor do refervedor

E 5 Líquido de fundo

F 6 2” Ventilação

G 7 2” Drenagem

H 8 2” Purga com vapor

I, J, K 9 Medidor de temperatura

L, M 10 Medidor de nível

N 11 24” Bocal de inspeção
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ESQUEMA DO RECIPIENTE

ESPECIFICAÇÕES VASOS/TORRES/REATORES

Número do equipamento 3

Descrição Vaso pulmão

Pressão no topo 0,35

Kg/cm2 gPressão no fundo 1,019

Pressão de projeto 3,5

Temperatura no topo 79,66
°C

Temperatura no fundo 79,66
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Temperatura de projeto 109,66

Nível normal de líquido 770

mm

Nível máximo de líquido

(80%)
1232

Nível máximo de líquido

(20%)
308

Altura 7710

Diâmetro 1540

Material Aço carbono

PROPRIEDADES DO FLUÍDO

Densidade da fase leve @P

e T de operação no prato

chave

3,242 Kg/m3

Densidade da fase pesada

@P e T de operação no

prato chave

616,1 Kg/m3

CONEXÕES

Sigla Número Diâmetro Serviço

A 1 Entrada do líquido

B 2 Entrada do refluxo

C 3 Saída

D 4 Medida de nível

E 5 Medida de nível

F 6 4” Ventilação

G 7 2” Drenagem

ESQUEMA DO RECIPIENTE
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2.6 PROJETO DETALHADO DA BOMBA

Será feito o projeto da bomba de refluxo da torre de destilação que separa a mistura

de n-C6, n-C7 e n-C8. O sistema é composto por uma torre que recebe a alimentação em

formato de líquido saturado 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 líquido rico em n-hexano. Como parte do projeto,

existe uma bomba centrífuga cuja função é formar o refluxo da torre, como ilustrado na figura

abaixo. Na figura, também são representadas as pressões de operação dos vasos envolvidos no

projeto da bomba.
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Figura 5 - Representação dos vasos ligados à bomba.

Alguns dados devem ser considerados antes de iniciar o projeto da bomba. Para

estimar a perda de pressão nas tubulações, será considerada no duto de admissão uma perda

de pressão de de tubo. Já para o duto de impulsão, há uma perda de0, 5 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 𝑘𝑚−1

de tubo. Para as estimações dos comprimentos dos tubos, será aplicada a2 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 𝑘𝑚−1 

equação (57).

(57)𝐿 =  1, 3 · 𝐻

As dimensões do vaso pulmão, representado em C2, são as seguintes: = 1 m;𝑑

comprimento = 5m. A altura total da torre de destilação, representada em C1, é de 12,3 m,

com um diâmetro de 1,6 m. O projeto será feito considerando uma vazão volumétrica de

refluxo de , com uma densidade mássica da corrente de . Além13, 1 𝑚3 ℎ−1 616, 5 𝑘𝑔 𝑚−3

disso, será considerado que a válvula fornece uma perda de carga de .0, 1 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Para começar a projetar a bomba, é preciso analisar as contribuições positivas e

negativas em sua aspiração e impulsão. Na aspiração da bomba em questão, a pressão é igual

à pressão interna do vaso pulmão e contribui de forma positiva para o cálculo a ser realizado.

A altura do tanque em relação ao solo e o nível de líquido contido nele também influenciam

positivamente nos cálculos, nesse caso, o tanque C2 opera com metade de sua capacidade

total, ou seja, o nível de líquido dentro do vaso é de 0,5m. A contribuição negativa para os

cálculos da pressão na aspiração são relativos à tubulação e seus acidentes. Assim será usada



44

a equação (57) para calcular o comprimento da tubulação que vai do tanque pulmão à bomba.

Tal valor é multiplicado pelo valor de perda de pressão por comprimento da aspiração para se

obter o valor de perda de pressão total.

𝐿 =  1, 3 · 𝐻 = 1, 3 · 3 𝑚 = 3, 9 𝑚

𝑃
𝑡𝑢𝑏

=
0,5𝑘𝑔 𝑐𝑚−2𝑚−1

1000 · 𝐿 = 5 · 10−4 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2𝑚−1 · 3, 9 𝑚 

𝑃
𝑡𝑢𝑏

=  1, 95 · 10−3 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Na impulsão da bomba as contribuições positivas são dadas pela pressão na torre de

destilação, pela altura da torre em relação ao solo, pela válvula e pela pressão exercida pela

tubulação. Seguindo o mesmo raciocínio feito para a aspiração, considerando que o

comprimento da tubulação é igual à soma das alturas da torre em relação ao solo e sua altura

total, a pressão exercida pela tubulação na impulsão é encontrada pela equação (58):

(58)𝐿 =  𝐻
𝑠𝑜𝑙𝑜

+  𝐻
𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒

𝐿 =  3 𝑚 +  12, 3 𝑚 = 15, 3 𝑚

𝑃
𝑡𝑢𝑏

= 2𝑘𝑔 𝑐𝑚−2𝑚−1

1000 · 𝐿 = 2 · 10−3 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2𝑚−1 · 15, 3 𝑚 

𝑃
𝑡𝑢𝑏

=  3, 9 · 10−2 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Então, primeiro é calculada a pressão na aspiração. Considerando referente à𝑃
𝐴 

pressão na aspiração, a pressão do tanque pulmão, a pressão relativa à altura do tanque𝑃
𝑡𝑝

𝑃
ℎ

em relação ao solo, a pressão exercida pelo líquido presente no tanque pulmão e a𝑃
𝑙𝑖𝑞

𝑃
𝑡𝑢𝑏

pressão perdida na tubulação, o cálculo de é feito a partir da relação abaixo.𝑃
𝐴 

(59)𝑃
𝐴 

=  𝑃
𝑡𝑝

+ 𝑃
ℎ

+ 𝑃
𝑙𝑖𝑞

− 𝑃
𝑡𝑢𝑏

Com os dados fornecidos é obtido:

𝑃
𝐴 

=  1𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 + 616,5 𝑘𝑔 𝑚 −3 · 9,81𝑚 𝑠−2 · (3𝑚 + 0,5𝑚)

98067 𝑐𝑚2 𝑠−2 𝑚 −1 −  1, 95 · 10−3 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

𝑃
𝐴 

 =  1, 21 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2
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Então é feito o cálculo da pressão na impulsão a partir da mesma lógica, pela

equação (60).

(60)𝑃
𝐼 

= 𝑃
𝑡𝑑

+ 𝑃
𝐻

+ 𝑃
𝑡𝑢𝑏

+ 𝑃
𝑣𝑎𝑙𝑣

Em que é referente à perda de pressão devido à torre de destilação, é a perda𝑃
𝑡𝑑

 𝑃
𝐻

de pressão devido à altura da torre de destilação em relação ao solo, é a perda de carga na𝑃
𝑡𝑢𝑏

tubulação e é referente à perda de carga na válvula. Com os valores, a memória de𝑃
𝑣𝑎𝑙𝑣

cálculo se torna:

𝑃
𝐼

= 1, 35𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 + 616,5 𝑘𝑔 𝑚 −3·9,81 𝑚 𝑠−2 · (3𝑚+12,3𝑚)

98067 𝑐𝑚2 𝑠 −2 𝑚 −1

− 3, 9 · 10−2𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 + 0, 1 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 𝑃
𝐼
 =  2, 43 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Assim, o de operação da bomba e o de shut off são obtidos pelas equações∆𝑃 ∆𝑃

(61) e (62).

(61)∆𝑃
𝑜𝑝

 = 𝑃
𝐼 

−  𝑃
𝐴 

∆𝑃
𝑜𝑝

 =  2, 43 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 −  1, 21 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 

∆𝑃
𝑜𝑝

 =  1, 22 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

(62)∆𝑃
𝑠ℎ𝑢𝑡 𝑜𝑓𝑓

 =  1. 2 · ∆𝑃
𝑜𝑝

 

∆𝑃
𝑠ℎ𝑢𝑡 𝑜𝑓𝑓

= 1. 2 · 1, 22 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 

∆𝑃
𝑠ℎ𝑢𝑡 𝑜𝑓𝑓

=  1, 46 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Com tais pressões calculadas, é possível obter as pressões de aspiração e de impulsão

máxima por meio dos seguintes cálculos, considerando que o tanque está cheio e que𝐶
2 

𝑃
𝑝𝑟𝑜𝑗

é a pressão estabelecida pelo projeto para o vaso C2, é a pressão exercida pela altura do𝑃
ℎ

tanque em relação ao solo, é a pressão exercida pelo líquido do vaso C2 completamente𝑃
𝑙𝑖𝑞 
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cheio, nesse caso, o líquido ocupa o equivalente a um metro de altura dentro do vaso

completamente cheio, e é a perda de carga gerada pela tubulação:𝑃
𝑡𝑢𝑏

(63)𝑃
𝑚á𝑥 𝑎𝑠𝑝

=  𝑃
𝑝𝑟𝑜𝑗

+ 𝑃
ℎ

+ 𝑃
𝑙𝑖𝑞

− 𝑃
𝑡𝑢𝑏

𝑃
𝑚á𝑥 𝑎𝑠𝑝

=  4, 5 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 + 616,5 𝑘𝑔 𝑚 −3 · 9,81𝑚 𝑠 −2· (3𝑚 + 1𝑚)

98067 𝑐𝑚2 𝑠 −2 𝑚 −1 −  1, 95 · 10−3 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2  

𝑃
𝑚á𝑥 𝑎𝑠𝑝

=  4, 74 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Já a pressão máxima na impulsão é dada pela equação (64).

(64)𝑃
𝑚á𝑥 𝑖𝑚𝑝

=  𝑃
𝑚á𝑥 𝑎𝑠𝑝

 +  ∆𝑃
 𝑠ℎ𝑢𝑡 𝑜𝑓𝑓

𝑃
𝑚á𝑥 𝑖𝑚𝑝

=  4, 74 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 +  1, 46 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2 =  6, 20 𝑘𝑔 𝑐𝑚−2

Partindo para o cálculo das vazões, os valores da vazão máxima e vazão de projeto

são dados por, considerando que , vazão normal de operação, é igual a :𝑄 13, 1 𝑚3 ℎ−1

(65)𝑄
𝑚í𝑛 

=  𝑄 · 0, 6 

𝑄
𝑚í𝑛 

=  13, 1 · 0, 6 =  7, 86 𝑚3 ℎ−1

(66)𝑄
𝑝𝑟𝑜𝑗

=  𝑄 · 1, 2

𝑄
𝑝𝑟𝑜𝑗

 =  13, 1 · 1, 2 =  15, 72 𝑚3 ℎ−1

O cálculo de potência absorvida é dado pela seguinte relação (67).

(67)𝑊
𝑎 

(𝐶𝑉) =
𝑄·∆𝑃

𝑠ℎ𝑢𝑡 𝑜𝑓𝑓

27,4

𝑊
𝑎 

(𝐶𝑉) = 13,1 𝑚3 ℎ−1 · 1,46 𝑘𝑔 𝑐𝑚 −2

27,4  = 0, 69 𝐶𝑉  

Convertendo de CV para é obtido o seguinte resultado.𝑊

𝑊
𝑎 

 =  0, 51 𝑘𝑊

A potência hidráulica é dada pela equação (68), considerando uma eficiência de

45%:
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(68)𝑊
ℎ 

= 𝑊𝑎
η

𝑊
ℎ 

= 0,51 𝑘𝑊
0,45 = 1, 14 𝑘𝑊

E a potência real consumida é dada pela seguinte relação, em que é a eficiênciaη
𝑚

mecânica e é igual a 92,5%:

(69)𝑊
ℎ 

= 𝑊ℎ
η

𝑚

𝑊
𝑐 

= 1,14 𝑘𝑊
0,925  = 1, 23 𝑘𝑊

Tabela 27 - Ficha de especificações da bomba
ESPECIFICAÇÕES BOMBAS

Identificação do equipamento

operação / reserva
Operação Reserva

Descrição Bomba de refluxo

Número de bombas operação /

reserva
01a 01b

Tipo de bomba (centrífuga,

volumétrica alternativa,

volumétrica rotativa)

Centrífuga

Funcionamento (contínuo ou

descontínuo / série ou paralelo)
Contínuo Contínuo

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO

PARTE DA BOMBA Aspiração Impulsão

Vazão volumétrica de

operação
13,1 m3/h

Pressão 1,21 kg/cm2 g 2,43 kg/cm2 g

Temperatura 80,6 ºC 80,6 ºC

Densidade 616,5 kg/m3 616,5 kg/m3

Viscosidade 0,2083 cP 0,2083 cP

Pressão de vapor 1,033 kg/cm2 g 1,033 kg/cm2 g
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CARACTERÍSTICAS DE PROJETO DA BOMBA

Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de

operação)
15,72

m3/h
Vazão mínima de processo (60% da vazão de

operação)
7,86

Pressão na aspiração na vazão de projeto 1,21
kg/cm2 g

Pressão na impulsão na vazão de projeto 2,43

Pressão diferencial 1,22 kg/cm2

Altura diferencial 12,3 m

NPSH disponível 3 m

Máxima pressão diferencial a impulsão fechada 1,46 kg/cm2

Pressão máxima na aspiração 4,74
kg/cm2 g

Pressão máxima na impulsão 6,02

Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão - - polegadas

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO

Pressão de projeto 4,5 Kg/cm2 g

Temperatura de

projeto
103,1 ºC

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO

Potência elétrica a

vazão de projeto
1,23 kW

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO
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2.7 PROJETO DETALHADO DO REFERVEDOR

Os trocadores de calor da coluna projetada são do tipo casco tubo, nesse tipo de

trocador a transferência de calor ocorre entre um fluido que escoa dentro dos tubos e outro

que escoa fora dos tubos, através do casco (ÇENGEL, GHAJAR, 2012). No caso do

refervedor, o trocador de calor que se encontra na base da coluna, o objetivo é fornecer calor

ao fluido interno aos tubos para fazê-lo retornar à coluna na fase vapor. Enquanto no

condensador ocorre a situação contrária, é retirado calor do fluido para retorná-lo à coluna na

fase líquida. A simulação com ajuda do Aspen HYSYS resultou que o refervedor precisa de

796 Mcal/h para a sua operação, e será utilizado vapor de baixa pressão cuja temperatura de

condensação é de 180 °C como fluido de troca de calor.

O projeto dos trocadores de calor da coluna de destilação analisada é realizado de

forma separada. Inicialmente foi projetado o refervedor utilizando a equação (70) para

determinar o coeficiente global de troca térmica. Nessa equação representa o coeficienteℎ
𝑐 

individual de troca de calor do fluido quente, representa o coeficiente individual de troca deℎ
𝑓 

calor do fluido frio, representa o fator de depósito do fluido quente e representa o fator de𝑟
𝑐

𝑟
𝑓

depósito do fluido frio. Tais parâmetros dependem do tipo de fluido quente a ser utilizado no
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refervedor, nesse caso, será utilizado vapor de água. Como tais coeficientes são tabelados,

para essa combinação de fluidos os coeficientes encontrados na literatura são iguais a

, , que representam os coeficienteℎ
𝑐 

=  9800 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2 ℎº𝐶 ℎ
𝑓 

=  1000 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2 ℎº𝐶

individual de transmissão de calor para o fluido quente e frio respectivamente, e

e , que representam o fator𝑟
𝑐 

=  1, 5 · 10−4𝑚2 ℎº𝐶/𝑘𝑐𝑎𝑙 𝑟
𝑓
 =  1, 5 · 10−4𝑚2 ℎº𝐶/𝑘𝑐𝑎𝑙

de deposição de cada um dos fluidos utilizados..

(70)1
𝑈  =  1

ℎ
𝑐

+ 1
ℎ

𝑓
+ 𝑟

𝑐 
+ 𝑟

𝑓

1
𝑈  =  1

9800 + 1
1000 + 1, 5 · 10−4 + 1, 5 · 10−4

1
𝑈 = 1, 40 · 10−3

𝑈 =  713, 25 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑚2 ℎº𝐶

Então deve ser calculada a variação de temperatura no refervedor pela equação (71),

uma vez que o fluido de troca de calor opera tanto na entrada quanto na saída da corrente em

seu ponto de condensação. Nessa equação representa a temperatura do vapor de baixa𝑇
𝑣𝑎𝑝

 

pressão, e é igual a , e representa a temperatura do resíduo, e é igual a .180°𝐶 𝑇
𝑟𝑒𝑠

150, 6°𝐶

(71)∆𝑇 = 𝑇
𝑣𝑎𝑝 

−  𝑇
𝑟𝑒𝑠

 

∆𝑇 = 180 −  150, 6 

∆𝑇 =  29, 4°𝐶

Então é calculado o vapor latente de vaporização do processo pela equação de

Regnault (72). Para então estimar a área de troca térmica do trocador de calor pela equação

(73) em que representa a quantidade de calor que o refervedor necessita, .𝑄 796 000 𝑘𝑐𝑎𝑙/ℎ

(72)𝐿
𝑣

=  606, 5 −  0, 695 · 𝑇
𝑣𝑎𝑝

𝐿
𝑣
 =  606, 5 −  0, 695 · 180 

𝐿
𝑣
 =  481, 4 𝑘𝑐𝑎𝑙/𝑘𝑔
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(73)𝐴 =  𝑄
𝑈 ·∆𝑇

𝐴 =  796 000
713,25 ·29,4

𝐴 =  37, 96 𝑚2

Convertendo as pressões fornecidas pela simulação de bar para , a pressão𝑘𝑔/𝑐𝑚2𝑔

de entrada da corrente de vapor passa a ser igual a e a pressão de saída1, 97 𝑘𝑔/𝑐𝑚2 𝑔

. A pressão de dentro do tubo é convertida para , já a1, 99 𝑘𝑔/𝑐𝑚2𝑔 10 𝑏𝑎𝑟 10, 2𝑘𝑔/𝑐𝑚2𝑔

pressão de saída do tubo do trocador de calor é encontrada ao somar a perda de carga igual a

.0, 7 𝑘𝑔/𝑐𝑚 2𝑔

Para encontrar o diâmetro dos tubos a serem utilizados foi adotada a equação (74), que

divide a área de troca térmica pela geometria do tubo.

(74)𝐴 =  π 
𝐷

𝑐 
2

4

𝐷
𝑐 

 = 4 𝐴 
π

𝐷
𝑐 

 = 4 · 37,96 
π

𝐷
𝑐 

 = 6, 95𝑚 

Então para o cálculo do número de tubos é considerado que o diâmetro de cada tubo,

, é igual a ¾”, ou , por ser o diâmetro exterior mais utilizado em serviços limpos,𝐷
𝑇

1, 9 𝑐𝑚

não corrosivos e pouco viscosos, e é utilizada a relação abaixo (75). Em que L representa o

comprimento dos tubos, igual a 20 pés, ou 6,096 m, fornecido pelo enunciado.

(75)𝑁
𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠

 =  𝐴
π𝐷𝐿

𝑁
𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠

 =  37,96
π · 6,95 ·6,096

𝑁
𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠

 =  104

Assim, serão necessários 104 tubos para o refervedor. A espessura destes tubos

é escolhida de acordo com o fluido que transportam e pelo seu diâmetro. Como foram

adotados tubos de diâmetro igual a ¾” para um fluido limpo não corrosivo, serão utilizados
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tubos de espessura BWG14, ou 2,11mm. Além disso, por se tratar de um serviço limpo a

disposição dos tubos será triangular.

Tabela 28: Ficha de especificações do refervedor.
ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR

Número do equipamento -

Descrição Refervedor da torre de destilação

Tipo de trocador (casco-tubo, placas,

tubos concêntricos)
Casco-tubo

Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AKU

Disposição (horizontal/vertical) Horizontal

Circulação (forçada, termosifão...) Forçada

Número de

carcaças estimadas

Em série ou

paralelo?
1

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO

Lado

CASCO / CASCO

EXTERIOR/FLUÍDO

FRIO DO TROCADOR DE

PLACAS

TUBO / TUBO

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE

DO TROCADOR DE PLACAS

Entrada Saída Entrada Saída

Vazão total 14170 Kg/h Kg/h

Fração de vapor/gás 0 1 1 1

Vazão de vapor/gás 0 99,98
Kg/h

1653,5 1653,5
Kg/h

Vazão de líquido 14170 0 - -

Temperatura 148,6 150,6 °C 180 180 °C

Pressão 1,99 2,04
Kg/cm2

g
10,2 10,9 Kg/cm2 g

Perda de pressão

permitida
0,07 Kg/cm2 0,07 Kg/cm2

Coeficiente individual

de transmissão de calor
1000

Kcal / h

m2 ºC
9800

Kcal / h m2

ºC

Fator de deposição 0,00015
h m2

°C/ kcal
0,00015

h m2 °C/

kcal
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Coeficiente global de

transmissão de calor
713,25

Kcal / h m2

ºC

ΔTml 29,4 ºC

FT 1

Calor trocado 0,796 Gcal/h

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO

Pressão de projeto 12,7 Kg/cm2 g

Temperatura de projeto 202,5 ºC

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR

Área de troca de calor 38 m2

Diâmetro dos tubos ¾” polegadas/mm

Comprimento dos tubos 20 pés/mm

Espessura dos tubos BWG14 BWG

Espaçamento entre centro dos tubos 0,083 pés/mm

Tipo de disposição dos tubos (triangular,

triangular rotada, quadrangular, rômbica)
Triangular

Diâmetro do casco 22,8 pés/mm

2.8 PROJETO DE AUTOMAÇÃO DA TORRE

A corrente de alimentação da coluna é pré-aquecida por um trocador de calor, E-1, que

opera com a corrente de saída do fundo da torre, antes de ser enviada para a torre de

fracionamento, C-1. Então o alimento acessa a torre C-1 onde ocorre a separação. Pelo topo,

obtém-se uma corrente de vapor enriquecida em n-hexano que será condensado em sua

totalidade e enviado a um vaso pulmão C-2. Dele, obtém-se a corrente refluxo, devolvida à

torre, C-1, com ajuda de uma bomba, P-1, e o destilado que sai do sistema. Pelo fundo da

torre é extraída uma corrente que é dividida, uma parte que irá para o refervedor, E-3, e

formará o vapor que sobe pelo setor de esgotamento e a corrente resíduo que é enviada para

aproveitamento de sua energia ao trocador E-1 com ajuda da bomba P-2.
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Figura 6 - Diagrama simplificado das correntes a serem automatizadas.

Adicionando a esse diagrama os instrumentos necessários para a operação de todo o

projeto é obtido então o diagrama da Figura 7.

Figura 7 - Diagrama de controle completo do sistema projetado.
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É dado destaque aos laços de controle na alimentação, representado na Figura 8, em

que FT-01 representa o medidor de vazão da alimentação. Tal medidor está conectado a um

controlador de vazão, FC-01, que por sua vez está conectado à válvula FCV-01. Assim é

controlada a vazão de entrada na torre.

Figura 8 - Laço de controle 01 em detalhe.

Outro laço presente no projeto é o que se localiza entre a saída do vaso pulmão e a

coluna de destilação. Nesse laço é importante controlar a vazão de refluxo que entra na

coluna, assim mantendo a taxa de refluxo calculada. Os instrumentos demonstrados na Figura

10 são: FT-05, transmissor de sinal de vazão; FC-05, controlador de vazão; FIC-05,

instrumento controlador de vazão; FCV-05, válvula de controle de vazão.
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Figura 9 - Laço de controle 05 em detalhe.

O último laço de controle do projeto está localizado entre a coluna de destilação e a

corrente de produto de fundo. Representado na Figura 10, tal laço tem como objetivo regular

as correntes de saída da coluna, mais especificamente, do produto de fundo. O instrumento de

medida e transmissão de sinal de nível LIT-12 é conectado a um controlador de vazão, FC-12,

que regula a abertura da válvula FCV-12.

Figura 10 - Laço de controle 12 em detalhe.

As demais especificações do sistema de automação e controle da coluna se encontram

nas Tabelas a seguir.

Tabela 29 - Especificações dos instrumentos de vazão
ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE VAZÃO

Identificação
Localização (núm. da

tubulação)

Fase

(L, G ou M)
Vazão normal / kg/h

FC-01 01 L -

FT-01 01 L -

FC-05 05 L -

FT-05 05 L -

FIC-05 05 L -
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FIC-06 06 L -

FC-09 09 G -

FIC-09 09 G -

FC-12 12 L -

Tabela 30 - Especificações dos instrumentos de nível.

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE NÍVEL

Identificação
Localização (núm. do

vaso)

Tipo de interfase

(L-L ou L-V/G)
Nível normal / mm

LIC-01 C-1 L-V -

LIC-02 C-2 L-L -

Tabela 31 - Especificações dos instrumentos de temperatura.

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificação
Localização (núm. da

tubulação ou vaso)

Fase

(L, G ou M)

Temperatura

normal / °C

TI-01 01 L -

TI-02 02 L -

TT-09 C-1 M -

TC-09 C-1 M -

TI-03 03 G -

TI-04 04 L -

TI-06 06 L -

TI-07 07 L -

TI-08 08 M -

TI-09 09 G -

TI-10 10 L -

TI-12 12 L

Tabela 32 - Especificações dos instrumentos de pressão.
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ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE PRESSÃO

Identificação
Localização (núm. da

tubulação ou vaso)

Fase

(L, G ou M)

Pressão normal /

kg/cm2 g

PI-01 01 L -

PI-02 02 L -

PI-03 03 G -

PI-04 04 L -

PI-05 05 L -

PI-06 06 L -

PI-07 07 L -

PI-09 09 G -

PI-11 11 L -

PI-12 12 L -

Tabela 33 - Especificações dos laços de controle.

ESPECIFICAÇÕES LAÇOS DE CONTROLE

Identificação

no diagrama

mecânico

Localização

(núm. da

tubulação ou

vaso)

Descrição da

ação

Elementos vinculados

(medidor, controle,

acionador e válvula de

controle)

FT-01 / FC-01 01

Controle da

alimentação da

torre

FT-01: Medidor de vazão

FC-01: Controlador de vazão

FCV-01: Válvula de controle

FT-05/ FC-05 05
Controle da

vazão do refluxo

FT-05: Medidor de vazão

FC-05: Controlador de vazão

FIC-09: Controlador de vazão

FCV-05: Válvula de controle

TIC-09 09

Controle da

temperatura da

torre de

destilação

TT-09: Medidor de

temperatura

TIC-09: Controlador de

temperatura (controlador

mestre)
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FIC-09 09

Controle da

vazão do

refervedor

FT-09: Medidor de vazão

FIC-09: Controlador de vazão

FCV-09: Válvula de controle

(controlador escravo ai

TIC-09)

LIT-12 C-1
Controlador do

nível da torre

LIT-12 Medidor de nível da

torre

LIC-12 Controlador de nível

da torre

FIC-12: Controlador de vazão

FCV-12: Válvula de controle

LIC-02 C-2
Controle do nível

do vaso pulmão

LIC-02: Medidor de nível do

vaso pulmão

Tabela 34 - Especificações das válvulas de controle.

ESPECIFICAÇÕES VÁLVULAS DE CONTROLE

Identificaçã

o no

diagrama

mecânico

Localizaçã

o (núm. da

tubulação)

Vinculada ao

laço de

controle

Vazão normal do

fluído circulante

Ação à falha no ar

(abrir ou fechar

completamente)

FCV-01 02 FT-01/ FC-01 - FECHAR

FCV-05 05
FT-05/

FC-05
- ABRIR

FCV-06 06 FC-06 - ABRIR

FCV-09 09 TIC-09/FIC-09 - FECHAR

FCV-12 12 LIT-12 - ABRIR
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3 CONCLUSÃO

O trabalho realizado conta com o projeto da torre, seus trocadores de calor, as

bombas necessárias para a sua operação e o projeto de controle da planta. Com o projeto de

cada parte proposta pelas situações problema expostas nas disciplinas de Projeto de

Engenharia Química 1 e Projeto de Engenharia Química 2 foi possível criar um projeto inicial

para a separação dos hidrocarbonetos em questão.

Com a análise da viabilidade econômica foi possível assegurar que o projeto é

economicamente viável, o somatório dos gastos tanto de projeto quanto de operação da planta

é plausível. O projeto da torre foi realizado utilizando como base as equações de

Fenske-Underwood-Gilliland considerando o n-hexano como componente chave leve e o

n-octano como componente chave pesado. A partir de informações sobre as correntes

fornecidas pelo software Aspen HYSYS foi calculado então o número mínimo de pratos e a

razão de refluxo mínima. Além disso, para o projeto foram calculados outros parâmetros

relativos à torre, como seu diâmetro necessário, sua altura, sua seção transversal, entre outros.

Cada parâmetro então calculado foi calculado para razões de refluxo iguais a diversas

porcentagens acima da razão de refluxo mínima, com o objetivo de ao fim avaliar qual seria a

razão de refluxo economicamente mais viável.

Para os cálculos de projeto do vaso pulmão também foram utilizados dados

fornecidos pelas fichas de informação fornecidas no momento da apresentação da situação

problema. Para estimar seu preço foram utilizados índices de custo de plantas de projetos de

engenharia química. Foram então calculados seus parâmetros de projeto como diâmetro e

volume útil. Já no projeto do trocador de calor da torre foram essenciais os dados das

correntes de entrada e saída fornecidos pelo software Aspen HYSYS. Assim, foram

calculados seus parâmetros de operação como área de troca térmica, número de tubos

necessários, assim como seu preço. No projeto da bomba centrífuga também foram utilizados

dados fornecidos pelo software, para então calcular suas pressões de operação, a perda de

carga nas tubulações, sua vazão mínima e suas potências, assim como seu custo.
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ANEXO A – Correntes de processo da torre de destilação
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ANEXO B – Correntes de entrada no refervedor
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ANEXO C – Correntes de saída do refervedor
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ANEXO D – Dados da simulação de bombas
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