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RESUMO 

O ciclo-hexano é um cicloalcano apolar e bastante combustível, que tem como sua principal 

aplicação a produção de ácido adípico, e de nylon 6 e nylon 6,6, polímeros extremamente 

importantes para indústria têxtil, linhas, cerdas, borrachas e tecidos especiais. Pontualmente, 

o ciclo-hexano pode ser usado como solvente para óleos, ceras e gorduras. Os EUA sempre 

se destacaram como os maiores produtores de ciclo-hexano, liderança que cada vez mais 

está sendo ameaçada pela crescente indústria petroquímica chinesa e de todo o sudeste 

asiático. O Brasil, embora tenha duas empresas que se destaquem na produção de tal 

hidrocarboneto, ainda é bastante dependente de importações, fato que desfavorece a balança 

comercial e encarece o produto final feito de nylon. Anteriormente, o ciclo-hexano era 

extraído da destilação do petróleo, em uma fração de aproximadamente 0,01% a 0,1% de 

todo o destilado. Com o aumento da demanda, houve a necessidade de se produzi-lo em 

massa de forma que fosse o produto principal de um processo químico. Um dos processos 

químicos mais utilizados atualmente é uma tecnologia de processos francesa, desenvolvida 

pelo IFP (Institut Français du Pétrole), que consiste na hidrogenação do benzeno, saturando-

o a ciclo-hexano. Este trabalho fez uma análise preliminar técnica, incluindo balanço global 

de massa, dimensionamento dos dois reatores e dos dois equipamentos de separação, 

sugestão de controle de processo, e análise HAZOP. Também fez parte do trabalho uma 

análise econômica preliminar do investimento em capital dos equipamentos e da instalação. 

O processo de produção possui pontos de atenção quanto à segurança, principalmente em 

um dos reatores de projeto, e com um olhar especial quanto à exposição às substâncias e a 

emissão de gases. O payback de investimento, considerando uma alta taxa de juros (13,25%) 

devido à atual elevada taxa SELIC é de por volta de 14 anos, podendo esse tempo ser menor 

caso a taxa SELIC diminua e/ou o preço do ciclo-hexano cresça. 
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ABSTRACT 

Cyclohexane is a non-polar cycloalkane and highly combustible, which has as main 

application the production of adipic acid, and nylon 6 and nylon 6,6, polymers that are 

important to textile industry, thread fabrication, bristles, rubbers and special tissues. 

Eventually, cyclohexane can be used as solvent for oils, waxes and fats. The USA has always 

been the highlight as major producers of cyclohexane, leadership increasingly threatened by 

the rising Chinese petrochemical industry and the whole Southeast of Asia.  Brazil, although 

having two chemical companies that stand out in the production of the hydrocarbon, is still 

quite dependent of imports, fact that disfavors market balance and makes the final product 

nylon-based more expensive. Previously, cyclohexane was extracted by petroleum 

distillation, in a mass fraction of about 0,01% to 0,1%. With the rise of the demand, there 

was the need of producing it in a way that it is the main product of a chemical process. One 

of the process most currently used is a Franch-based process technology, developed by IFP 

(Institut Français du Pétrole), that consists on benzene hydrogenation, saturating it to 

cyclohexane. This work made a technical preliminary analysis, including global mass 

balance, sizing of the reactors and the separation vessels, process control suggestion, and 

HAZOP analysis. Also, it was part of this work a preliminary economic analysis of capital 

investment of the equipment and installations. The production process has attention points 

regarding to safety, especially in one of the reactors, and regarding to the exposure of the 

components and gases emission. The payback, considering a high interest rate (13,25%) due 

to the current high SELIC tax is about 14 years, but can be a shorter time if the SELIC tax 

decreases and/or the price of cyclohexane rises. 

 

  



6 

 

SUMÁRIO 

BANCA EXAMINADORA .................................................................................................. 2 

AGRADECIMENTOS .......................................................................................................... 3 

RESUMO .............................................................................................................................. 4 

ABSTRACT .......................................................................................................................... 5 

LISTA DE FIGURAS ........................................................................................................... 8 

LISTA DE TABELAS .......................................................................................................... 9 

ABREVIATURAS .............................................................................................................. 10 

1. INTRODUÇÃO ........................................................................................................... 11 

1.1. Aplicações ............................................................................................................. 12 

1.2. Mercado global e nacional .................................................................................... 13 

2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA .................................................................................... 20 

3. MATERIAIS E MÉTODOS ........................................................................................ 28 

3.1. Coco/Chemsep ...................................................................................................... 28 

3.2. Pacote termodinâmico ........................................................................................... 28 

3.3. Balanço de massa global ....................................................................................... 29 

3.4. Dimensionamento ................................................................................................. 33 

3.5. Análise de controle de processo ............................................................................ 41 

3.6. Análise de segurança ............................................................................................ 41 

3.7. Aspectos ambientais ............................................................................................. 42 

3.8. Custos .................................................................................................................... 43 

4. RESULTADOS E DISCUSSÃO ................................................................................ 54 

4.1. Balanço de massa .................................................................................................. 54 

4.2. Dimensionamento ................................................................................................. 56 

4.3. Controle do processo: tabelas e P&I simplificados .............................................. 62 

4.4. Análise de segurança (apenas R-01) ..................................................................... 66 

4.5. Aspectos ambientais ............................................................................................. 69 



7 

 

4.6. Custos .................................................................................................................... 71 

5. CONCLUSÕES E SUGESTÕES ................................................................................ 78 

6. BIBLIOGRAFIA ......................................................................................................... 79 

 

  



8 

 

LISTA DE FIGURAS 

Figura 1.1. Conformações do ciclo-hexano 12 

Figura 1.2. Demanda global das aplicações de ciclo-hexano 13 

Figura 1.3. Mercado de ciclo-hexano nas diferentes partes do mundo 14 

Figura 1.4. Mercado do Ciclo-hexano na Europa – Valores e previsões até 2026 15 

Figura 1.5. Mercado do ciclo-hexano nos EUA até 2019 16 

Figura 1.6. Exportação do ciclo-hexano em 2020 17 

Figura 1.7. Importação de ciclo-hexano em 2020 17 

Figura 1.8. Exportação e importação do ciclo-hexano no Brasil (2016-2021) 19 

Figura 2.1. Constante de equilíbrio da reação de hidrogenação do benzeno em 

função da temperatura 
21 

Figura 2.2. Fluxograma do processo de produção de ciclo-hexano pelo método 

IFP 
25 

Figura 3.1. Ilustração do R-01 30 

Figura 3.2. Ilustração do R-02 31 

Figura 3.3. Ilustração do F-01 31 

Figura 3.4. Ilustração da purga 32 

Figura 3.5. Ilustração da C-01 32 

Figura 3.6. Representação do mecanismo de reação no R-01 34 

Figura 3.7. Palavras-guia da análise HAZOP 42 

Figura 3.8. Dados para estimativa de custo de equipamentos (parte I) 46 

Figura 3.9. Dados para estimativa de custo de equipamentos (parte II) 47 

Figura 4.1. Representação do processo de produção no COCO 54 

Figura 4.2. Resultado da análise paramétrica do número de estágios de 

equilíbrio 
61 

Figura 4.3. Resultados do dimensionamento da coluna de destilação 62 

Figura 4.4. Representação simplificada do P&I para o R-01 e o R-02 63 

Figura 4.5. Representação simplificada do P&I para o F-01 64 

Figura 4.6. Representação simplificada do P&I para a C-01 65 

Figura 4.7. Resultado do impacto ambiental do processo 69 

Figura 4.8. Resultado do impacto ambiental das substâncias envolvidas no 

processo 
70 

Figura 4.9. Balanço orçamentário ao longo do tempo 77 

 



9 

 

LISTA DE TABELAS 

Tabela 1.1. Propriedades do ciclo-hexano 11 

Tabela 2.1. Resumo dos principais processos de produção de ciclo-hexano 22 

Tabela 3.1. Análise comparativa para recheio de coluna de destilação 40 

Tabela 3.2. Parâmetros para dimensionamento da coluna de destilação 41 

Tabela 3.3. Cotação das commodities para cálculo de margem bruta 44 

Tabela 3.4. Resumo de recomendações de uso de materiais para composição de 

equipamentos de processo 
44 

Tabela 3.5. Parâmetros para cálculo do custo de vasos fechados 48 

Tabela 3.6. Tabela para obtenção do Fp 49 

Tabela 3.7. Tabela para obtenção do Fm 49 

Tabela 3.8. Tabela de parâmetros para cálculo do peso da coluna 50 

Tabela 3.9. Fatores de Lang para diferentes aplicações 51 

Tabela 4.1. Resultados do balanço de massa entrada do R-01 54 

Tabela 4.2. Resultados do balanço de massa do R-02 55 

Tabela 4.3. Resultados do balanço de massa do F-01 55 

Tabela 4.4. Resultados do balanço de massa da C-01 55 

Tabela 4.5. Parâmetros para cálculo do ac 56 

Tabela 4.6. Parâmetros para obtenção do kc 57 

Tabela 4.7. Parâmetros para obtenção da rv 57 

Tabela 4.8. Parâmetros para dimensionamento do tambor de flash obtidos na simulação 60 

Tabela 4.9. Resumo do P&I R-01 62 

Tabela 4.10. Resumo do P&I R-02 63 

Tabela 4.11. Resumo do P&I F-01 64 

Tabela 4.12. Resumo do P&I C-01 65 

Tabela 4.13. Análise HAZOP R-01 66 

Tabela 4.14. Taxa de PEI obtidas pela simulação no WAR 69 

Tabela 4.15. Resultado de simulação do risco dos componentes no processo 70 

Tabela 4.16. Cálculo da margem bruta 71 

Tabela 4.17. Materiais escolhidos para cada equipamento 71 

Tabela 4.18. Custos dos equipamentos de troca térmica e pressurização 74 

Tabela 4.19. Resumo de custos operacionais 75 



10 

 

ABREVIATURAS 

ac área superficial do catalisador [L-1] 

ag 
área interfacial de bolha de gás-lama por unidade de volume de 

bolha 
[L-1] 

CB concentração de benzeno no reator 2 [M1 L-3] 

Cg concentração de gás hidrogênio na bolha [M1 L-3] 

CH concentração de gás hidrogênio no reator 2 [M1 L-3] 

Cig concentração de gás hidrogênio na interface gás-lama [M1 L-3] 

Cil 
concentração de gás hidrogênio na interface gás-lama na parte de 

file estagnado 
[M1 L-3] 

Cl concentração de gás hidrogênio na lama (bulk) [M1 L-3] 

Cs concentração de gás hidrogênio na superfície externa do catalisador [M1 L-3] 

k constante específica de taxa de reação [L t-1] 

KB coeficiente de adsorção do benzeno no catalisador 3-lobe [M-1 L3] 

KH coeficiente de adsorção do gás hidrogênio no catalisador 3-lobe [M-1 L3] 

k1 constante de temperatura [T-1] 

kc coeficiente de transferência de massa de lama-catalisador [L t-1] 

kg 
coeficiente de transferência de massa de difusão do gás hidrogênio 

na lama 
[L t-1] 

kg 
coeficiente de transferência de massa de difusão do gás hidrogênio 

na lama 
[L t-1] 

kl coeficiente de transferência de massa de absorção de gás [L t-1] 
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1. INTRODUÇÃO  

 Dos mais variados hidrocarbonetos existentes, tão importante por serem matérias-

primas, ou até mesmo produto final de um processo, destaca-se o ciclo-hexano. 

 O ciclo-hexano é um ciclo alcano, todas as ligações químicas são simples. Devido a 

saturação de seus carbonos, é possível encontrar conformações diferentes da molécula 

(diferentes geometrias 3D que a molécula pode se encontrar), sendo a conformação “cadeira” 

a mais estável, mas que não há grande mudança de propriedades em conformações 

diferentes. 

 Fortemente apolar, é incolor e insolúvel em água, e um bom solvente para gorduras, 

hidrocarbonetos, resinas, borrachas, ceras e outros compostos apolares. Naturalmente, ele 

pode ser encontrado em pequenas frações (traços) no óleo cru (TAHIR et al, 2009), e assim 

como todos os derivados do petróleo, o ciclo-hexano é altamente inflamável, e possui um 

odor bastante parecido com o de óleos combustíveis. 

 Suas propriedades são as seguintes, como demostra a Tabela 1.1. 

 

Tabela 1.1. Propriedades do ciclo-hexano 

Nome Ciclo-hexano 

CAS 110-82-7 

Massa molecular (g/mol) 84,12 

Ponto de ebulição (K) 353,88 

Ponto de Fusão (K) 279,70 

Temperatura de ponto triplo (K) 279,83 

Pressão de ponto triplo (kPa) 5,4 

Temperatura crítica (K) 553,8 

Pressão crítica (kPa) 408 

Entalpia de formação (kJ/kg) -1463,8 

Energia livre de Gibbs de formação 

(kJ/mol) 

3,178.104 

Densidade do líquido (g/cm³) 0,779 

Calor de fusão (kJ/mol) 2,662 

Calor de vaporização (kJ/mol) 778,4 

Calor de combustão (kJ/mol) 3922 

Fonte: Korea Data Bank (2022); (ROBLES IGLESIAS, 2017). 
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Figura 1.1. Conformações do ciclo-hexano 

 

Fonte: https://pt.wikipedia.org/wiki/Cicloexano 

 

 O ciclo-hexano é usado desde aplicações de solventes e reagente de laboratório a um 

dos principais reagentes no processo de obtenção de poliamidas e poliuretanos, que são parte 

constituinte de inúmeros produtos do cotidiano, como tecidos, solas, borrachas e adesivos. 

O Brasil possui empresas capazes de produzir tal componente, bem como possui capital para 

aprimorar processos produtivos, porém a maioria do que é consumido é importado. Logo, 

esse trabalho de estudo de viabilidade técnica e econômica preliminar visa fomentar o 

aumento do parque industrial petroquímico brasileiro, e a produção de produtos de maior 

valor agregado nacionalmente, diminuindo dependência de importações, diminuindo o preço 

do produto final, e diversificando a economia do país, que em grande parte encontra-se no 

setor primário (commodities agrícolas e extração de recursos naturais). 

1.1. Aplicações 

 O ciclo-hexanol, também conhecido como KA Oil, é a matéria-prima para a produção 

do ácido adípico. O ciclo-hexanol é produzido a partir do ciclo-hexano por oxidação 

catalítica. A reação de condensação do ácido adípico com hexadimetilamina, em 

determinadas condições de pressão e temperatura, gera o polímero nylon 6,6 (ROBLES 

IGLESIAS, 2017). Tal processo também pode ser feito usando cicloexanona, que também é 

produzida a partir do ciclo-hexano (RAVINDHER et al, 2009). Adicionalmente, o ciclo-

hexano é o composto base para a produção de caprolactama, matéria-prima para a produção 

do nylon 6,6. A produção de tal polímero deve-se pela reação de autocondensação da 

caprolactama na presença de água (ROBLES IGLESIAS, 2017). A produção de ciclo-

hexano para formação de compostos intermediários para produção de ácido adípico e nylon 

corresponde a 95% da demanda (ALAM et al, 2014), como também mostra a Figura 1.2. 

https://pt.wikipedia.org/wiki/Cicloexano
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 Como dito anteriormente, o ciclo-hexano é um poderoso solvente para compostos 

apolares. Os outros 5% da demanda de ciclo-hexano corresponde ao seu uso como solvente, 

reagente de laboratório, constituinte de algumas variedades de borrachas e processos de 

extração líquido-líquido (TAHIR et al, 2009). 

 

Figura 1.2. Demanda global das aplicações de ciclo-hexano 

 

Fonte: Merchant Research and Consulting Group (2022) 

 

1.2. Mercado global e nacional 

 Como dito no tópico anterior, atualmente, mais de 90% da produção mundial de ciclo-

hexano é direcionada diretamente ou indiretamente à produção de ácido adípico, nylon 6 e 

nylon 6,6. Segundo o relatório da Mordor Intelligence (2022), o ciclo-hexano tem sido alvo 

de pesquisa para produção de novos polímeros para o ramo têxtil, automobilístico e 

medicinal. No entanto, como reflexo da pandemia do COVID-19, o consumo de produtos 

têxteis, assim como de carros e bens de consumo que possuem nylon caiu mundialmente, e 

como efeito cascata, a produção de ciclo-hexano também foi reduzida.  

 Os dados relacionados à queda de produção de ciclo-hexano não são conhecidos, mas 

a efeito comparativo, pode-se destacar que a indústria de automóveis sofreu uma queda de 

15,8% em 2020 em comparação ao ano anterior, de acordo com a Mordor Intelligence 

(2022). Automóveis são constituídos de múltiplas peças de metal, vidro, componentes 

eletrônicos e polímeros. Todos esses materiais de base também tiveram sua produção 

reduzida, e um deles é o ciclo-hexano para fabricação de nylon e poliamidas. 
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 Desde os tempos nos quais o ciclo-hexano era obtido de frações diminutas do petróleo 

até o final dos anos 2000, o maior volume de produção de ciclo-hexano concentrava-se nos 

EUA e na Europa. A China, devido ao seu alto crescimento econômico, passou a figurar 

entre os grandes do mercado de ciclo-hexano, principalmente devido à crescente demanda 

para produção de polímeros de aplicação automobilística e construção civil. Segundo o 

relatório da Mordor Intelligence (2022), a China é a maior produtora de automóveis do 

mundo, produzindo 25,23 milhões de veículos em 2020, correspondendo a quase um terço 

de toda a produção mundial no período. Além disso, o setor de construção civil chinês nunca 

parou de crescer, e por causa disso, tal setor puxa a produção da indústria de base. Dados da 

Mordor Intelligence (2022) mostram que o setor de construção civil chinês foi avaliado em 

1,117 trilhões de dólares em 2021, e a expectativa é que o crescimento continue. 

 Juntamente a China, soma-se a economia crescente dos Tigres Asiáticos, que fornecem 

diversos incentivos fiscais, ambientais e mão-de-obra barata para que indústrias se instalem 

neles, e a potente indústria exploradora de petróleo dos países do oriente médio, mais 

especificamente a Arábia Saudita, que mostra sinais de investimento em refino do petróleo 

e produção de componentes de maior valor agregado. A tendência é que cada vez mais, o 

mercado concentre-se na Ásia, em específico no sudeste asiático, como mostra a Mordor 

Intelligence (2022) na Figura 1.3: 

 

Figura 1.3. Mercado de ciclo-hexano nas diferentes partes do mundo 

 

Fonte: Mordor Intelligence (2022) 

 Embora não seja o foco principal de mercado do ciclo-hexano, os países mais 

ocidentais da Europa detêm tecnologia de processo produtivo, e ainda são responsáveis por 
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uma grande parcela do mercado. A tendência, segundo o relatório da Graphical Research 

(2022), é que o mercado cresça no continente europeu, impulsionado principalmente para 

fabricação de polímeros de usos medicinais, como tecidos para vasos sanguíneos, tubos de 

respiração lentes de alta precisão e filtros. 

 

Figura 1.4. Mercado do Ciclo-hexano na Europa – Valores e previsões até 2026 

 

Fonte: Graphical Research (2022) 

 

 Mesmo com tendências de crescimento de mercado no mundo todo, os EUA estão com 

queda na produção desde o ano de 2015. Diversos fatores estão associados à essa queda, 

sendo o principal deles, segundo o relatório da Mordor Intelligence (2022), o decrescimento 

no consumo de nylon na indústria têxtil e moveleira americana, potencializada pela 

pandemia de COVID-19. 
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Figura 1.5. Mercado do ciclo-hexano nos EUA até 2019 

 

Fonte: Statista (2022) 

 

 A queda da produção nos EUA não significou uma menor participação do país no 

mercado global. Graças à uma indústria petroquímica bastante atuante, o país ainda figura 

entre os maiores exportadores de ciclo-hexano, segundo o relatório do Statista (2022) sobre 

exportação do componente em 2020.  

 O grande destaque das exportações é a Arábia Saudita. O país contém vastas reservas 

de petróleo, e por isso possui grande abundância de derivados do petróleo a baixo custo, 

entre eles o benzeno, e assim consegue produzir e vender globalmente, já que a economia 

do país é constituída em grande parte de operações petrolíferas e possui poucas indústrias de 

bens de conumo, para transformar o ciclo-hexano em caprolactama, e depois a nylon. Além 

disso, o alto volume de produção petrolífera é suficiente para o país produzir ciclo-hexano 

diretamente do refino do petróleo, porém a uma menor pureza (WEISSERMEL, ARPE, 

2003). 
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Figura 1.6. Exportação do ciclo-hexano em 2020 

 

Fonte: Statista (2022) 

 

 A importação de ciclo-hexano se dá majoritariamente na Europa, com destaque para a 

Bélgica e a França, como mostra a Figura 1.7. Ambos os países possuem tecnologia para 

produção de ciclo-hexano através da hidrogenação catalítica do benzeno. 

 

Figura 1.7. Importação de ciclo-hexano em 2020 

 

Fonte: Statista (2022) 
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 O Brasil é o maior produtor latino-americano de ciclo-hexano, graças à produção de 

duas empresas: 

 Braskem, devido à sua grande produção de polímeros, possui unidades de produção 

dos reagentes de base. A produção de ciclo-hexano da Braskem situa-se no complexo 

petroquímico de Camaçari/BA, e segundo dados da APLA de 2012 (Associação 

Petroquímica Latino-americana), a capacidade de produção é de mais de 100.000 

toneladas por ano 

 Rhodia Solvay, que possui produção de ciclo-hexano para produção de poliamida. 

Segundo dados da APLA (2012), a capacidade de produção é de 300 toneladas por ano. 

 A Argentina e a Colômbia possuem produção de ciclo-hexano também, devido à 

produção das empresas YPF Argentina (Yacimentos Petrolíferos Fiscales) e Ecopetrol, com 

capacidade de 95000 toneladas por ano e 38000 toneladas por ano, respectivamente, segundo 

dados da APLA (2012). 

 Embora seja o líder latino-americano, o Brasil é largamente importador de ciclo-

hexano para produção de ácido adípico e nylon, o que representa um preço final de produtos 

constituídos de nylon maior que a média de países exportadores. A reversão de tal cenário é 

o investimento de novas unidades de produção nacionais, visto que a matéria-prima (benzeno 

e hidrogênio), energia, catalisadores, e equipamentos, o Brasil não precisa importar. 

 A Figura 1.8 mostra a balança comercial brasileira relacionada a importação e 

exportação de ciclo-hexano: 
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Figura 1.8. Exportação e importação do ciclo-hexano no Brasil (2016-2021) 

 

Fonte: COMEXSTAT 2022 
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2. REVISÃO BIBLIOGRÁFICA  

 Antes da década de 60, o ciclo-hexano era produzido por meio da destilação da 

commodity na qual ele se encontra naturalmente: o petróleo, sendo a fração de ciclo-hexano 

por volta de 0,01% a 0,1% em massa, com pureza máxima de 85% (WEISSERMEL, ARPE, 

2003). A descoberta do processo de isomerização do metilciclopentano aumentou a pureza 

do ciclo-hexano para 98%, porém a produção ainda era pequena, e após a década de 60, a 

demanda aumentou devido ao aumento de produção de nylon 6 e nylon 6,6 (WEISSERMEL, 

ARPE, 2003), o que fez com que as principais empresas petroquímicas investissem em 

pesquisa e desenvolvimento de um processo no qual o ciclo-hexano fosse produzido em 

massa como produto principal. E a solução encontrada foi a hidrogenação catalítica do 

benzeno, como mostrado na equação 2.1. 

 Após a necessidade de aumento da produção do ciclo-hexano, principalmente para a 

produção de nylon 6,6, não houve outro grande evento que requeresse aumento da produção 

até a década de 2010, na qual a indústria chinesa aumentou sua produção de químicos e 

petroquímicos em geral (ROBLES IGLESIAS, 2017), e o ácido adípico ganhou 

continuamente mais importância em pesquisas por ser a base para outros tipos de poliamidas, 

poliésteres e poliuretanos (ELVERS, 2011). 

 

𝐶6𝐻6 + 3𝐻2
𝑁𝑖−𝐴𝑙
→   𝐶6𝐻12                ΔH0 = -214 kJ/mol                                                                                                  ( 2.1) 

 

 A reação é altamente exotérmica e possui maior constante de equilíbrio à medida que 

a temperatura decresce, como mostrado na Figura 2.1. No entanto, a taxa de reação a baixas 

temperaturas é impraticável para uma produção industrial, logo a otimização levando em 

conta a constante de equilíbrio e a taxa de reação é extremamente importante (TAHIR et al, 

2009). 
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Figura 2.1. Constante de equilíbrio da reação de hidrogenação do benzeno em função da 

temperatura 

 

Fonte: adaptado de CHANG et al, 2002 

 

 Basicamente, todos os processos de produção de ciclo-hexano pelo benzeno possuem 

um sistema de reatores de conversão, onde se converte o benzeno em ciclo-hexano, e etapas 

subsequentes de separação dos resíduos, produtos indesejáveis e reagentes em excesso, junto 

de reciclo e purga. 

 As tecnologias mais difundidas atualmente para hidrogenação do benzeno difundem-

se em dois diferentes tipos: processos em fase líquida e processos em fase vapor. Os 

processos em fase líquida operam em temperaturas relativamente mais baixas, tendo assim 

um menor gasto energético e com equipamentos que precisam ser muito resistentes ao calor. 

Os processos em fase vapor produzem baixa vazão de produto devido à baixa densidade dos 

reagentes e do produto devido à fase em que se encontram, e a alta temperatura na qual a 

reação acontece (que favorece reações paralelas). Caso tenha um bom aparato de reação, 

reações em fase gasosa oferecem purezas maiores e são relativamente rápidas, ao custo de 

um gasto energético alto e equipamentos mais caros (TAHIR et al, 2009). 

 A Tabela 2.1  mostra, de forma resumida, características dos principais processos de 

produção do ciclo-hexano: 
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Tabela 2.1. Resumo dos principais processos de produção de ciclo-hexano 

Processo Fase Condições de 

Operação 

Reator e 

Catalisador 

Remoção de 

calor 

Hydrar Líquida 200 a 300°C, por 

volta de 3 bar 

Leito fixo com 

recheio de 

catalisador 

platinado 

Integração 

energética com 

efluente mais 

frio 

Houdry Líquida 160 a 235ºC, pressão 

superior a 10 bar 

Leito fixo com 

recheio de 

catalisador 

platinado 

Operação 

adiabática 

Sinclair/Engelhard Líquida Por volta de 250ºC, 

pressão superior a 10 

bar 

Leito fixo com 

recheio de 

catalisador 

platinado ou de 

paládio 

Calor da 

reação é usado 

para formação 

de vapor de 

água. 

IFP Líquida 200 a 240ºC, 30 a 35 

atm 

Leito de lama 

com Liga de 

níquel-

alumínio e 

leito fixo para 

completar a 

conversão. 

Recirculação 

do interior do 

reator e troca 

de calor com 

fonte fria 

DSM Vapor Acima de 370ºC, 

pressão de 3 bar 

Leito fixo com 

recheio de 

catalisador 

platinado 

Resfriador 

Nederlandse Vapor Acima de 370ºC, 

pressão de 3 bar 

Leito fixo com 

recheio de 

catalisador 

platinado 

Resfriador 

Toray Vapor Acima de 370ºC, 

pressão de 3 bar 

Leito fixo com 

recheio de 

Resfriador 
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Processo Fase Condições de 

Operação 

Reator e 

Catalisador 

Remoção de 

calor 

catalisador 

platinado 

Fonte: TAHIR et al, 2009; WEISSERMEL, ARPE, 2003 

 

 Os processos em fase vapor, devido ao seus altos custos e processos mais sofisticados, 

não serão abordados nesse trabalho. A maior importância se dá nos processos em fase 

líquida, os quais são os mais usados mundialmente, em específico o processo IFP, que é o 

único que não requer catalisador constituído de metal nobre. 

 Embora a taxa de reação aumente à medida que a temperatura aumenta, existem duas 

restrições muito importantes para o processo em fase líquida em 35 bar de pressão: 

 Acima dos 250°C, a isomerização do ciclo-hexano a metilciclopentano é muito 

significativa. Em temperaturas mais baixas, o equilíbrio da isomerização é favorecido 

para o lado de formação de metilciclopentano, porém a taxa de reação é lenta o bastante 

para que o tempo de residência nos reatores não seja suficiente para ocorrer 

isomerização (ELVERS, 2011). 

 Acima dos 260°C, o benzeno começa a sofrer degradação térmica devido à alta 

temperatura e a alta pressão (TAHIR et al, 2009). 

 Logo, o controle de temperatura deve manter o processo reacional abaixo de 250°C. 

Na temperatura de 204°C, o valor da constante de equilíbrio da reação de hidrogenação 

equivale a 2,18 x 103. Segundo Tahir (2009), a tal temperatura é a ideal por manter boa taxa 

de reação, minimizar reações paralelas e impedir isomerização do ciclo-hexano. 

 Destaca-se, no processo IFP, a demanda de uma pressão elevada (entre 30 a 35 bar). 

Tal demanda acontece porque: 

 O benzeno e o ciclo-hexano precisam estar em fase líquida no leito de lama. 

 A cinética da reação é de ordem um para a pressão parcial de hidrogênio, e ordem zero 

para a concentração de benzeno. O aumento da pressão de hidrogênio favorece a 

reação. 

 Segundo Tahir et al (2009), a pressão de 35 bar também garante otimização do 

processo. 

 Dentre os vários processos para produção de ciclo-hexano mencionados acima, este 

trabalho foca na produção elo método IFP, que é um método no qual maior parte da reação 
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de conversão catalítica acontece na fase líquida, e é o único que não faz uso de catalisador 

composto de metais nobres. 

 O primeiro reator é um reator de leito de lama, que opera a temperaturas por volta de 

204°C e 35 bar de pressão. A lama é composta de uma mistura de catalisador (esférico 

particulado composto de níquel alumínio) com um líquido rico em ciclo-hexano. O gás 

hidrogênio é introduzido no reator em bolhas, e o principal mecanismo de reação é a 

transferência de massa da bolha até o sítio ativo do catalisador (TAHIR et al, 2009). A reação 

é altamente exotérmica, necessita de controle de temperatura. Ele é feito por recirculação do 

líquido, passando por um trocador de calor e retornando ao reator (FORESTIERE et al, 

1995). Todos os reagentes são pré-aquecidos e pressurizados antes de adentrarem o reator. 

 Diversas experiências foram realizadas relacionadas a testes catalíticos. Forestiere et 

al (1995) fez os experimentos da patente com catalisador composto de níquel em solução 

básica; Chang et al (2002) menciona que o catalisador de níquel-alumina resulta em boa 

adsorção e transferência de calor, enquanto que Liu et al (2014) emprega catalisador de 

rutênio-platina para a hidrogenação catalítica de modo a obter diferentes cinéticas e tempos 

de residências. Para uma produção em massa, o fator preço e efetividade do catalisador são 

peças primordiais, e os catalisadores compostos de níquel e alumínio levam vantagens por 

dois principais motivos: permite alcançar um alto índice de eficiência na adsorção e reação, 

e impedem a indesejada reação de ciclo-hexano a metilciclopentano até temperaturas de 

250°C (ROBLES IGLESIAS, 2017), embora também seja possível usar catalisadores de 

cobalto, paládio, platina e rutênio além do níquel (CHANG et al, 2002). Qualquer que seja 

o catalisador, é necessária uma grande área de superfície para favorecer a adsorção do 

hidrogênio, o que pressupõe uma geometria com bastante unidade de área por volume e/ou 

uma certa porosidade no catalisador.  

 O segundo reator é um reator de leito fixo usado para completar a conversão, também 

operando a 204°C, em uma pressão que pode variar de 33 a 30 bar, chegando a uma 

conversão global de mais de 99%. Mais uma vez, a reação acontece por meio catalítico, com 

catalisador composto de uma mistura de níquel com alumina (Al2O3). Devido a menor taxa 

de reação, não é necessário recircular componentes para manter a temperatura, porém tal 

controle faz-se presente na forma de jaqueta externa.  

 Convertido mais de 99% do benzeno, a corrente de saída do segundo reator ainda 

contém hidrogênio em excesso não reagido, gás nitrogênio (inerte) e eventuais impurezas 

provenientes da corrente de alimentação de hidrogênio. Essa corrente é resfriada a 66,85°C, 

expandida a 20 bar, e direcionada a um tambor de flash que separa o líquido (quase em sua 
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totalidade composto por ciclo-hexano) e o vapor (mistura majoritária de hidrogênio e 

nitrogênio). Parte desse vapor é purgado, enquanto outra parte é comprimido e reciclado no 

reator de leito de lama. 

 Embora o líquido de saída do flash seja composto quase em sua totalidade de ciclo-

hexano, ainda há frações de hidrogênio e nitrogênio dissolvidos nele, bem como sua pureza 

não atende requisitos de uso do ciclo-hexano. Esse líquido é expandido a 10 bar antes de ser 

destinado a um último separador, uma coluna de destilação, preenchida com recheio, que 

aumenta a pureza do produto (fundo da coluna) (TAHIR et al, 2009). O produto de fundo é, 

finalmente, despressurizado e resfriado. 

 O esquema do processo IFP está na Figura 2.2: 

 

Figura 2.2. Fluxograma do processo de produção de ciclo-hexano pelo método IFP 

 

Fonte: próprio autor 

 

 Variações no processo podem ocorrer de modo esperado (como por exemplo pequenas 

variações nas correntes de entrada e saída), ou de modo inesperado (variações na temperatura 

ambiente que podem impactar partes do processo). Sistemas de controle de processos são 

instalados e programados para que as variáveis controladas permaneçam com um valor 

desejado (set point), ou pelo menos em uma faixa aceitável. Os três tipos de controladores 

os quais foram feitas análises de uso para esse projeto são: controlador proporcional (P), 

controlador proporcional-integral (PI) e controlador proporcional-integral-derivativo (PID).  

 O controlador proporcional (P) é o mais simples, no qual a saída do controlador é 

diretamente proporcional à sua entrada. Ele faz-se bastante eficiente quando a operação não 
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envolve mais de uma variável, como por exemplo, controle de níveis de tanques (que não 

sejam de reatores), embora ele não consiga eliminar o desvio estacionário do sistema de 

controle. O desvio pode ser minimizado aumentando o ganho estacionário, ao custo de 

maiores oscilações e possíveis instabilidades (SEBORG et al, 2010). Sua função de 

transferência é a seguinte: 

 

𝐺𝑐(𝑠) = 𝐾𝑐                                                                                                                                                                (2.2) 

 

 O controlador proporcional-integral (PI) possui ação integral, que é diretamente 

proporcional à magnitude e duração do erro, e por isso mitiga o principal problema do 

controlador proporcional: possui a capacidade de eliminar o desvio estacionário do sistema, 

além de oferecer respostas rápidas assumindo um ganho estacionário elevado do controlador. 

Por isso, é bastante usado para malhas de vazão, controle de nível de reatores e pressão. 

Porém, altos ganhos estacionários resultam em maior oscilação do sistema, o que pode 

causar instabilidade (SEBORG et al, 2010). Sua função de transferência é a seguinte: 

 

𝐺𝑐(𝑠) = 𝐾𝑐 (1 +
1

𝜏𝐼𝑠
)                                                                                                                                            ( 2.3) 

 

 O Controlador proporcional-integral-derivativo (PID) consegue mitigar o efeito da 

instabilidade por apresentar ação derivativa, que é proporcional à velocidade de variação do 

erro. Devido à sua característica preditiva, ele consegue antecipar o erro e assim, mitigá-lo, 

deixando estável a resposta do sistema mesmo para ganhos estacionários elevados do 

controlador. Não à toa, esse tipo de controlador é o mais usado nos processos industriais, 

agindo muito bem para controle de temperatura, concentração e vazões. Mesmo sendo o 

mais vantajoso de todos, o PID possui uma limitação por causa da ação derivativa: não 

funciona bem se o ruído da medição for alto, pois a ação derivativa tentará predizer 

desnecessariamente todo o ruído, o que pode tornar o sistema instável (SEBORG et al, 2010). 

Sua função de transferência é a seguinte: 

 

𝐺𝑐(𝑠) = 𝐾𝑐 (1 +
1

𝜏𝐼𝑠
+ 𝜏𝐷𝑠)                                                                                                                               ( 2.4) 

 

 Em resumo, para a análise preliminar do presente projeto, as seguintes recomendações 

foram consideradas: 
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 Controlador P: nível de tanques. 

 Controlador PI: malhas de controle de vazão que não necessitam de cuidado muito 

criterioso, nível de reatores, controle de pressão. 

 Controlador PID: malhas de temperatura, concentração e densidade, malhas de vazão 

que precisam de maior cuidado. 

 Em relação a compensação da perturbação, o controlador pode ser do tipo feedback 

(atua na variável manipulada quando se percebe desvio na variável controlada) ou 

feedforward (mudança na variável manipulada por medição de desvios na variável de 

entrada). Controles feedforward não são usados sozinhos, sempre são usados em 

redundância com um controlador feedback, além de requererem um conhecimento bastante 

aprofundado do processo, e por isso não foram levados em conta nessa análise preliminar.  
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3. MATERIAIS E MÉTODOS 

 Neste tópico, serão mostradas as ferramentas computacionais usadas para simulação 

do processo, bem como conceitos da engenharia química para avaliação técnica, e conceitos 

de engenharia econômica para avaliação orçamentária. 

3.1. Coco/Chemsep 

 O processo como um todo, os balanços de massa e o dimensionamento da coluna de 

destilação/estabilização foram feitos em dois softwares tipo open-source distintos, com 

inferface entre eles: o COCO-COFE e o ChemSep. 

 O COCO-COFE é um simulador de processos químicos em estado estacionário com 

algoritmo sequencial modular escrito em C++. Dispõe de uma vasta biblioteca de 

propriedades termodinâmicas de compostos, sendo possível modular equações, cinéticas, 

calcular trocas de calor, e fazer otimizações em processos. O software possui diversos 

pacotes de extensão gratuitos para diversas finalidades, como por exemplo, pacotes de 

soluções numéricas para cálculo de reatores, cálculo de ternários, e propriedades 

termodinâmicas específicas para condições menos comuns de operação (CAPE OPEN, 

2022). O presente trabalho é uma análise preliminar e fez uso das funcionalidades básicas 

do COCO-COFE: operações unitárias e reatores, modelos termodinâmicos, e ajuste de 

condições de operação para resultar no balanço de massa global, e obtenção de dados para o 

dimensionamento dos equipamentos. 

 O ChemSep também é um simulador de processos químicos em estado estacionário 

para operações de separação (absorção, dessorção, destilação e coluna de flash), orientado a 

equações termodinâmicas. Nele, é possível analisar fisicamente a operação por meio de 

gráficos de binário e ternário, perfil de concentração e temperatura ao longo do comprimento 

do equipamento, como também fazer uma análise econômica (CHEMSEP, 2022). Tanto a 

análise técnica quanto a econômica para a coluna de destilação foram usadas nesse presente 

trabalho. 

3.2. Pacote termodinâmico 

 O pacote termodinâmico usado na simulação é o de equação de estado de Soave-

Redlich-Kwong, cujos parâmetros de interação binária são encontrados no ChemSep, e 

resultam em um ajuste razoável para compostos apolares, bem como melhor representa o 

comportamento termodinâmico de líquidos e vapores (ALFARO, 2016). O modelo, assim 

como o modelo de Peng-Robinson, reage bem a misturas apolares, principalmente as ricas 

em hidrogênio, como é o caso em questão (CHANG et al, 2002), e são os modelos mais 
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amplamente usados em modelagem termodinâmica de processos industriais (ALFARO, 

2016). 

3.3. Balanço de massa global 

 A produção simulada no COCO levou em conta aspectos da produção no Brasil. 

Seguindo Robles Iglesias (2017), em 2012 a Braskem produziu aproximadamente 104000 

toneladas anuais de ciclo-hexano, o que em média são 285 toneladas diárias.  A simulação 

do processo contou com entradas para produzir 40 ton/dia de ciclo-hexano (por volta de 

19,841 kmol/h), por volta de um sétimo da produção da Braskem. 

  Tal limite de produção foi escolhido devido a dois fatores principais: 

 Embora o Brasil ainda dependa de importações, os custos gerais para produção e 

comercialização do composto não são conhecidos, pois os produtores nacionais o 

produzem majoritariamente para consumo próprio 

 Esse limite também é usado no trabalho de Tahir et al (2009), como capacidade mínima 

de produção esperada para uma primeira planta de produção contínua de ciclo-hexano 

pelo processo IFP. 

 O balanço de massa foi obtido após validada a simulação, coletando os dados das 

correntes de interesse: vazão molar e fração molar de cada componente na corrente. Os 

resultados do balanço de massa estão dispostos da seguinte forma: 

 Corrente A Corrente B Corrente C 

Vazão molar (kmol/h)    

X H2    

X Chx    

X Bz    

X CH4    

X N2    

X MCP    

 

O processo se inicia com um reator de leito de lama, no qual tem como entrada: 

 Uma corrente de benzeno puro 

 Uma corrente de gás hidrogênio, que possui presença de gás nitrogênio e traços de 

metano 

 Uma corrente de reciclo, rica em gás nitrogênio 
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De acordo com a estequiometria da reação de hidrogenação do benzeno, a proporção 

de benzeno/hidrogênio deve ser de 1:3. Este presente trabalho faz uso de hidrogênio 

em excesso, por dois principais motivos: 

o Está sendo considerado que o hidrogênio usado no processo é originado em 

processo de reforma autotérmica do metano, na qual sempre há sobra do 

principal reagente (metano), e a combustão do mesmo não foi feita com gás 

oxigênio puro, e sim com ar, contendo, pois, gás nitrogênio na corrente, o que 

reflete em um produto com mistura de hidrogênio, nitrogênio e metano 

(DANTAS, 2011). 

o O excesso de hidrogênio faz-se necessário primeiro porque sua corrente não 

é totalmente pura (explicado pelo item anterior), segundo para converter todo 

o benzeno, e terceiro, para prevenir desativação do catalisador no reator 

(CHANG et al, 2002). 

A cinética da reação é de primeira ordem para a concentração de hidrogênio. Logo, uma 

maior concentração. 

3.3.1. Reator 01 (R-01: leito de lama) 

Figura 3.1. Ilustração do R-01 

 

Fonte: próprio autor 

 

 O reator recebe a alimentação de H2, a alimentação de benzeno e o reciclo originado 

do tambor de flash. 

 No reator, 90% em mol do benzeno é reagido. Eventualmente, acontecem reações 

paralelas de isomerização do ciclo-hexano em metilciclopentano, ou degradação do benzeno 

em alcenos como o eteno. Por ser uma avaliação preliminar, tais reações estão sendo 

desconsideradas. O setup usado foi de reator de conversão fixa (Fixed Conversion reactor) 

isotérmico, com queda de pressão de 1 bar. 
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3.3.2. Reator 02 (R-02: leito fixo) 

Figura 3.2. Ilustração do R-02 

 

Fonte: próprio autor 

 

 O produto do reator de leito de lama é direcionado ao leito fixo, que completa a 

conversão do benzeno, tendo uma conversão global de pouco mais de 99%. Novamente, o 

setup do reator foi de conversão fixa, fixando conversão local de 99%, e queda de pressão 

de 1 bar. 

3.3.3. Tambor de flash (F-01) 

Figura 3.3. Ilustração do F-01 

 

Fonte: próprio autor 

 

 O produto que sai do segundo reator é resfriado, despressurizado de 33 para 20 bar, e 

adentra ao flash para separar os componentes líquidos dos componentes gasosos. De todos 

os componentes, apenas o ciclo-hexano está majoritariamente em fase líquida, ou seja, 54% 

em mol da vazão está em fase líquida, e o restante em fase gasosa, considerando um flash 

ideal com queda de pressão de 2 bar (TAHIR et al, 2009). 

3.3.4. Purga 

 Devido ao inerte (nitrogênio) e ao contaminante, representado pelo gás metano, é 

necessário purgar maior parte da corrente de vapor que sai do flash.  
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Figura 3.4. Ilustração da purga 

 

Fonte: próprio autor 

 

3.3.5. Coluna de destilação/estabilização (C-01) 

 A coluna de destilação/estabilização é necessária para retirar os últimos traços 

restantes de impurezas, restando assim um produto de fundo (ciclo-hexano) com uma pureza 

de mais de 99,9%, que é devidamente resfriado e despressurizado, tendo na corrente de 

produto um composto com mais de 99,9% de ciclo-hexano a 50°C e 1,01 bar. Antes de 

adentrar a coluna, o líquido sofre perda de carga por meio de uma válvula, decaindo sua 

pressão de 18 bar para 10 bar. 

 

Figura 3.5. Ilustração da C-01 

 

Fonte: próprio autor 
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 Os parâmetros da coluna foram ajustados no ChemSep. A tabela a seguir mostra os 

parâmetros usados: 

 Tipo: coluna de equilíbrio 

 Operação: destilação simples 

 Condensador: parcial 

 Refervedor: parcial 

 Reações: não consideradas 

 Perda de calor: não considerada (adiabática) 

 Eficiência entre estágios de equilíbrio: ideal (não considerando queda de pressão) 

 Taxa de refluxo: 1,3 (CHANG et al, 2002) 

 Recuperação de componente de fundo: 99% de recuperação de benzeno 

 

3.4. Dimensionamento 

 Este presente tópico tratará os dimensionamentos dos equipamentos de reação e 

operações de separação. Conteúdos de transferência de calor e massa, bem como “Rules of 

Thumb” foram usados para fazer o dimensionamento preliminar. 

3.4.1. R-01 

 O reator 1, como já dito, é um reator de leito de lama, no qual a reação acontece por 

meio de transferência de massa das bolhas de hidrogênio à lama, e da lama (bulk até a 

superfície do catalisador. Embora a lama seja viscosa, o reator possui agitação para 

homogeneização do conteúdo, e para evitar a formação de caminhos preferenciais das 

bolhas, que podem diminuir a eficiência do processo, criar gradientes de concentração, e 

pontos onde a seletividade do catalisador seja maior (TAHIR et al, 2009). 

 O reator de leito de lama é bastante adequado para a reação de hidrogenação do 

benzeno por três principais fatores: possui excelente resposta para altas pressões, possui 

baixa queda de pressão, e possui excelente transferência de massa em comparação com 

outros tipos de reatores (TAHIR et al, 2009), e nesse caso, quanto melhor a transferência de 

massa, mais otimizado é o processo. 

 O esquema de transferência de massa está mostrado abaixo na Figura 3.6: 
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Figura 3.6. Representação do mecanismo de reação no R-01 

 

Fonte: próprio autor 

 

 A primeira etapa da transferência de massa é a passagem do gás da bolha para o filme 

estagnado:  

 

𝑟𝑣 =  𝑘𝑔𝑎𝑔(𝐶𝑔 − 𝐶𝑖𝑔)                                                                                                                                             (3.1) 

 

kg: coeficiente de transferência de massa de difusão do gás hidrogênio na lama 

ag: área interfacial de bolha de gás-lama por unidade de volume de bolha 

Cg: concentração de gás hidrogênio na bolha 

Cig: concentração de gás hidrogênio na interface gás-lama 

 A segunda etapa da transferência de massa é a passagem do filme estagnado ao bulk 

da lama: 

 

𝑟𝑣 =  𝑘𝑙𝑎𝑔(𝐶𝑖𝑙 − 𝐶𝑙)                                                                                                                                                (3.2) 

 

kl: coeficiente de transferência de massa de absorção de gás 

Cil: concentração de gás hidrogênio na interface gás-lama na parte de filme estagnado 

Cl: concentração de gás hidrogênio na lama (bulk)  
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 A terceira etapa da transferência de massa é a difusão por completo no bulk da lama. 

Considerando que o reator tenha mistura perfeita, e que o gás se difunde uniformemente por 

todo o volume de lama, a equação dessa etapa é desprezada. 

A quarta etapa é a transferência de massa do bulk da lama à superfície do catalisador: 

 

𝑟𝑣 =  𝑘𝑐𝑎𝑐(𝐶𝑙 − 𝐶𝑠)                                                                                                                                                (3.3) 

 

kc: coeficiente de transferência de massa de lama-catalisador 

ac: área superficial do catalisador 

Cs: concentração de gás hidrogênio na superfície externa do catalisador  

 A quinta e última etapa é a reação de hidrogenação, e difusão do produto à lama. Como 

dito anteriormente, a reação é de primeira ordem para a concentração de hidrogênio, logo tal 

reação assume a seguinte taxa: 

 

𝑟𝑣 =  𝑘𝑎𝑐𝐶𝑠                                                                                                                                                                (3.4) 

 

k: constante específica de taxa de reação  

 As manipulações algébricas mostradas no Apêndice C resultam na seguinte expressão: 

 

1

𝑘0
=

𝑎𝑐

𝑎𝑔𝑘𝑔
+
𝐻𝑎𝑐

𝑎𝑔𝑘𝑙
+𝐻 [

1

𝑘𝑐
+
1

𝑘
]                                                                                                                               (3.5) 

 

 As seguintes considerações são adotadas: 

 A atividade do catalisador é alta, logo k é um número elevado, e 1/k tende a zero. 

 A área das bolhas é consideravelmente maior que a área superficial de catalisador, ou 

seja, ag >>> ac, e ac/ag tende a zero. 

 Aplicando as considerações: 

 

𝑘0 =
𝑘𝑐

𝐻
                                                                                                                                                                          (3.6) 

 

 Assim, a taxa final de reação assume a seguinte expressão: 

 

𝑟𝑣 =  𝑘0𝑎𝑐𝐶𝑔                                                                                                                                                              (3.7) 
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 Logo: 

 

𝑟𝑣 =
𝑘𝑐𝑎𝑐𝐶𝑔

𝐻
                                                                                                                                                                  (3.8) 

 

 Assumindo que o reator é um reator de agitação: 

 

𝑉 = 𝐹 ∫
𝑑𝑋

𝑟𝑣

𝑋𝑒

0
= 𝐹

(𝑋𝑒−0)

𝑟𝑣
                                                                                                                                     ( 3.9) 

 

 Sendo F a vazão de entrada de benzeno no reator, e Xe a conversão no reator, que é de 

0,9. Considerando boas práticas de projeto, respeitando que o volume ocupado deve ser 75% 

do volume total do reator: 

 

𝑉𝑝𝑟𝑜𝑗𝑒𝑡𝑜 =
𝑉

0,75
                                                                                                                                                         (3.10) 

 

 Considerando o reator cilíndrico, altura e diâmetro são calculados pelo volume do 

cilindro. A razão altura/diâmetro foi obtida de heurística do trabalho de Tahir et al (2009): a 

razão deve ser maior que 3 e menor que 6. 

3.4.2. R-02 

 O reator de leito fixo completa a conversão de benzeno, chegando a uma conversão 

global de mais de 99,9%. Assim como o reator 1, o reator 2 utiliza catalisadores de níquel-

alumina. Segundo Chang et al (2002), o mecanismo de reação de hidrogenação no leito fixo 

consiste na adsorção do anel aromático no catalisador, e a molécula de hidrogênio é 

adicionada ao anel aromático em passos diferentes em sequência. A etapa limitante desse 

processo, novamente, é a transferência de massa. 

 A hipótese que Chang et al (2002) leva em conta para encontrar a taxa de reação 

consiste na aproximação do processo a um estado de quase-equilíbrio, no qual a adsorção é 

reversível e rápida o suficiente para que não haja reações paralelas indesejáveis, e o 

catalisador usado possui um formato de 3-lobe, formato similar ao “nype de paus”. Os 

experimentos de Chang et al (2002) em modelos de bancada e planta piloto para 

hidrogenação do benzeno forneceram a seguinte equação de taxa de reação: 

 

𝑟𝑣 =
𝑘1𝐾𝐵𝐾𝐻𝐶𝐴𝐶𝐻

[3𝐾𝐵𝐶𝐵+[𝐾𝐻𝐶𝐻]
1
𝛾⁄ +1]

𝛾+1                                                                                                                              ( 3.11) 



37 

 

 

 O parâmetro γ indica o estado da adsorção do hidrogênio. Seu valor é 1 para adsorção 

não dissociativa, e 2 para adsorção dissociativa envolvendo mais de uma molécula de 

hidrogênio para um único anel. Nesse caso, γ = 2 pois três moléculas de gás hidrogênio são 

envolvidas para hidrogenação de um anel aromático. 

 A taxa representada na equação acima é dependente da concentração de hidrogênio e 

de benzeno, sendo necessária integração numérica para encontrá-la (FOGLER, 2006): 

 

𝐹
𝑑𝑋

𝑑𝑊
= −𝑟𝑣                                                                                                                                                              (3.12) 

 

 O reator de leito fixo possui uma queda de pressão que não pode ser desprezada. A 

equação diferencial acima deve estar em conjunto com algum modelo que descreva perda de 

carga. No caso desse projeto, é a Equação de Ergun em termos de massa de catalisador 

(FOGLER, 2006): 

 

𝑑𝑃

𝑑𝑊
= −

𝛽0

𝐴𝑐(1−𝜑)𝜌𝑐

𝑃0

𝑃

𝑇

𝑇0

𝐹𝑇

𝐹𝑇0
                                                                                                                                   ( 3.13) 

 

 A combinação das duas equações diferenciais, após integração numérica da equação 

que descreve a variação da conversão pela massa de catalisador, deve ser resolvida por um 

método numérico, por exemplo, Runge Kutta de 4ª ordem, pois a solução analítica é 

dificultada devido à complexa cinética de reação (PERRY, 2008). 

 A literatura fornece faixas de valores para velocidade espacial da reação em leito fixo. 

Segundo a literatura de Metaxas e Papayannakos (2006), experimentos de reação de 

hidrogenação de benzeno em leito fixo resultaram em velocidade espacial de 20 h-1 a 60 h-1. 

Para efeitos de simplificação de cálculo e por ser uma análise preliminar, será considerada a 

velocidade espacial mais lenta, de 20 h-1, que gera um tempo de residência de 0,05 h. 

Obtendo os dados de simulação, a vazão volumétrica de entrada no reator é de 45,394 m³/h. 

Logo pode-se calcular o volume multiplicando a vazão volumétrica pelo tempo de 

residência. 

 

𝜏 =
𝑉

𝑣0
→ 𝑉 = 𝜏𝑣0                                                                                                                                                  (3.14) 

 



38 

 

 Segundo as heurísticas mencionadas na literatura de Woods (2007), a razão 

comprimento do reator pelo diâmetro do catalisador deve ser maior que 100, e a razão 

diâmetro do reator pelo diâmetro do catalisador deve ser maior que 10. Segundo Chang et al 

(2002), o diâmetro do catalisador HTC400 pode chegar a 5 mm. Usando tal estimativa, temos 

que: 

𝐻 ≥ 0,5 𝑚 

𝐷 ≥ 0,05 𝑚 

 Chang et al (2002) em seus estudos, chegou em um resultado de um reator cilíndrico 

com 0,8 m de diâmetro, com 3,5 m de comprimento, resultando em uma relação L/D de 

4,375. 

3.4.3. Separador 1 – F-01 

 O primeiro componente de separação é o tambor flash, usado para separar o gás do 

líquido. Visto que a parte gasosa é constituída predominantemente de gás hidrogênio, e que 

a diferença de volatilidade entre a fase gasosa e a fase líquida é bastante grande, o flash não 

demanda um grande volume, nem um aparato muito sofisticado para expansão. 

 Tal dimensionamento do tambor de flash pode ser encontrado na literatura de Minton 

(1986) e Walas (2012). O dimensionamento começa com a obtenção do fator Flv. Para isso, 

determinadas propriedades das correntes foram obtidas por meio da simulação no COCO, 

que estão mostradas junto com os resultados.  

 

𝐹𝑙𝑣 =
𝐿𝑚

𝑉𝑚
√
𝜌𝑣

𝜌𝑙
                                                                                                                                                            ( 3.15) 

 

 Tal fator é usado para calcular a constante Ktambor, cuja fórmula é a seguinte: 

 

𝐾𝑡𝑎𝑚𝑏𝑜𝑟 = 𝐶𝑇𝐸. 𝑒𝑥𝑝[𝐴 + 𝐵𝑙𝑛𝐹𝑙𝑣 + 𝐶(𝑙𝑛𝐹𝑙𝑣)
2 + 𝐷(𝑙𝑛𝐹𝑙𝑣)

3 + 𝐸(𝑙𝑛𝐹𝑙𝑣)
4]                                      (3.16) 

 

 Onde CTE = 1 ft/s; A = -1,87748; B = -0,81458; C = -0,18707; D = -0,01452; E = -

0,00101 

 O cálculo do Ktambor é necessário para descobrir a máxima velocidade permitida de 

vapor (uperm): 

 

𝑢𝑝𝑒𝑟𝑚 = 𝐾𝑡𝑎𝑚𝑏𝑜𝑟√
𝜌𝑙−𝜌𝑣

𝜌𝑣
                                                                                                                                      (3.17) 
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 A velocidade máxima permitida é usada para cálculo da área transversal do tambor 

(Ac): 

 

𝐴𝑐 =
𝑉𝑚

𝑢𝑝𝑒𝑟𝑚.3600.𝜌𝑣
                                                                                                                                                   (3.18) 

 

 O diâmetro do flash é obtido pela fórmula da área do círculo. Considerando um flash 

cilíndrico, é recomendado que a altura do flash esteja entre 3 a 5 vezes o seu diâmetro.  

3.4.4. Separador 2 – C-01 

 A segunda operação unitária de separação é a coluna de destilação/estabilização. Seu 

objetivo não propriamente fracionar diferentes componentes de uma corrente, como 

acontece em refinarias de petróleo, mas sim aumentar a pureza do ciclo-hexano para atender 

níveis de padrão analítico, e estabilizá-lo para que seja possível um armazenamento seguro. 

(TAHIR et al, 2009). A coluna remove os gases ainda remanescentes na corrente de ciclo-

hexano devido à alta temperatura e a contracorrente presente na coluna, dessorevendo os 

gases quase em sua totalidade. 

 O dimensionamento da coluna foi feito com auxílio dos simuladores COCO e 

ChemSep. Os seguintes passos de dimensionamento foram analisados: 

 Tipo de operação 

 Configurações de operação 

 Seleção do interior (prato ou recheio) 

 O tipo de operação selecionado no ChemSep foi “Coluna de Equilíbrio” de destilação 

simples, com condensador e refervedor ambos parciais. 

 A pressão do interior da coluna foi considerada constante em 10 bar. A alta pressão 

impede que aconteça um efeito de flash na corrente de entrada, assim como diminui a 

demanda de energia no refervedor (TAHIR et al, 2009). A efeito de uma estimativa 

preliminar, a perda de carga foi desprezada, bem como a perda de calor e a perda de 

eficiência ao longo do comprimento da coluna. 

 A razão de refluxo foi fixada em 1,3 (CHANG et al, 2002), e o principal ponto chave 

da iteração de cálculo foi a condição de funcionamento do refervedor: recuperação de 

benzeno. O reagente aromático do processo é o principal contaminante do produto, logo deve 

estar com sua concentração praticamente zerada. A condição de cálculo para o refervedor 

parcial é 99% de recuperação do benzeno no topo da coluna. 



40 

 

 Feitos os ajustes e escolhido um troubleshooting de número de estágios de equilíbrio, 

a simulação foi feita no COCO. Inicialmente com 10 pratos, para minimizar os custos com 

a coluna, é necessário saber o mínimo de estágios de equilíbrio necessários para que o 

produto de fundo tenha pureza maior que 99,9%. Para fazer essa otimização foi feito um 

estudo paramétrico no COCO, variando o número de estágios de 10 para 5, fornecendo os 

resultados de pureza do produto de fundo em cada uma das situações. 

 A seleção do interior da coluna foi feita por uma análise comparativa entre usos gerais 

de colunas de pratos e colunas de recheio, segundo literatura de Tahir et al (2009), mostrada 

na Tabela 3.1: 

 

Tabela 3.1. Análise comparativa para recheio de coluna de destilação 

 Coluna de pratos Coluna de recheio 

Usos gerais Líquidos não corrosivos, límpidos 

e não espumantes 

Preferencialmente para líquidos 

corrosivos 

Escala Volumes de grande escala Preferencialmente volumes menores 

de produção devido ao custo do 

recheio e ao tempo de residência 

Pressão Aplicações com alta ou baixa 

queda de pressão 

Aplicações com baixa queda de 

pressão 

Objetivo Fracionamento Purificação 

Custo Viabilidade diminui quanto menor 

for o diâmetro da coluna 

Altamente dependente do tipo e 

quantidade de recheio 

Fonte: (TAHIR et al, 2009) 

 

 Visto que a produção de 40 ton/dia não é uma escala de produção mundial (apenas um 

sétimo da produção da Braskem), e que o ciclo-hexano é levemente corrosivo, a alternativa 

de coluna recheada torna-se viável, e será usada para simulação. Devido ao custo e maior 

disponibilidade, os anéis de Pall foram escolhidos como recheio, além de que oferecem bons 

resultados para distribuição gasosa e transferência de massa (TAHIR et al, 2009). 

 O dimensionamento de altura, diâmetro e tamanho dos anéis foi feito pela aba “Rating” 

do ChemSep, assumindo os seguintes parâmetros: 
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Tabela 3.2. Parâmetros para dimensionamento da coluna de destilação 

Parâmetro Valor Fonte 

Fator do sistema 1 Default do ChemSep 

Porcentagem de afogamento  75% (TAHIR et al, 2009) 

Eficiência 1 Aproximação  

Altura mínima para alimentação 0,2 Troubleshooting 

 

 Todos os outros parâmetros que aparecem na aba “Rating” são default do ChemSep e 

não foram levados em conta para uma análise preliminar.  

 

3.5. Análise de controle de processo  

 Aqui, serão analisados os controles presentes nos principais equipamentos do 

processo: os dois reatores, o tambor de flash e a coluna de destilação/estabilização. 

 A análise feita nesse presente trabalho é preliminar e identificadora de variáveis mais 

críticos de controle. Detalhamento de instrumentação, tipo de sinal entre a instrumentação e 

controles avançados (PLCs, SCADA, cascata, feedforward) encaixam-se como sugestões de 

projetos futuros. 

 

3.6. Análise de segurança 

 Como todo processo químico industrial, o processo IFP de produção de ciclo-hexano 

possui seu impacto ambiental e necessidade de cuidados específicos com segurança do 

processo. O foco do presente capítulo é fornecer uma análise preliminar de segurança e riscos 

do processo baseada na análise HAZOP, e uma breve descrição do impacto ambiental do 

processo. É perceptível que em alguns pontos do processo, tais impactos coincidem-se. 

 A análise HAZOP é uma análise de uma equipe de segurança do trabalho que visa 

levantar todo e qualquer tipo de perigo que a instalação química possa oferecer. 

Resumidamente, deve-se:  

 Escolher um ponto de estudo (um tanque, uma tubulação, uma linha de energia, um 

reator, uma operação unitária, etc.); 

 Escolher um parâmetro do projeto (fluxo, nível, temperatura, pressão, concentração, 

taxa de reação, viscosidade, etc.); 

 Aplicar uma palavra-guia; 

 Identificar o desvio da idealidade; 
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 Avaliar as causas do desvio; 

 Avaliar consequências (se houver); 

 Recomendar a ação mitigatória 

As palavras-guia do HAZOP são as seguintes, e possuem o seguinte significado: 

 

Figura 3.7. Palavras-guia da análise HAZOP 

 

Fonte: Crowl e Louvar (2015) 

 

O modelo de análise que será usado para avaliar o Reator 01 é o seguinte: 

Parâmetro Palavra-

guia 

Desvio Causas Consequências Ação de 

controle 

      

 

 Tal análise requer o máximo de informações disponíveis a qual o processo possa ter, 

incluindo PFDs e P&IDs. Como a presente análise preliminar não tratará de fluxogramas 

mais avançados, a análise não será considerada HAZOP, e sim uma avaliação de segurança. 

Além disso, o equipamento mais crítico de todos em questão de segurança é o reator 01 (R-

01), devido a sua alta pressão (a mais alta em todo o processo), e pela reação de hidrogenação 

(altamente exotérmica) acontecer quase que totalmente nele. Os maiores riscos a serem 

avaliados no HAZOP, pois, são o risco de inflamabilidade em vazamentos, visto que todos 

os componentes são combustíveis, e o risco de explosão devido à alta pressão e liberação de 

calor (RADUZAN et al, 2018). 

3.7. Aspectos ambientais 

 Toda indústria, seja ela de qual tipo for, possui uma pegada ambiental, que pode 

aparecer diretamente, devido a emissões de poluentes gasosos, resíduos sólidos ou líquidos, 
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e alterações no solo, ou indiretamente, se o processo não for poluidor, porém demandar 

grande quantidade de energia, ou equipamentos com materiais específicos que demandem 

grande custo para serem feitos. Os países mais desenvolvidos economicamente, e os que 

estão em desenvolvimento, cada vez mais contam com exigências socioambientais mais 

rígidas para as indústrias reduzirem o impacto ambiental. Assim, prever e investir em 

tecnologias ambientais é precaver-se de multas, e aproveitar o marketing decorrente da 

preocupação da empresa. 

 A Agência de Proteção Ambiental dos Estados Unidos (US Environmental Protection 

Agency) desenvolveu uma planilha que avalia processos industriais em termos de potenciais 

impactos ambientais (PEI), especificamente oito categorias (EPA, 2022): 

 Toxicidade humana por ingestão (HTPI) 

 Toxicidade humana por exposição (HTPE) 

 Toxicidade aquática (ATP) 

 Toxicidade terrestre (TTP) 

 Potencial de aquecimento global (GWP) 

 Potencial de perigo para camada de ozônio (ODP) 

 Potencial de formação de smog (poluição atmosférica) (SMP) 

 Potencial de acidificação (AP) 

 A ideia do algoritmo, denominado de WAR (Waste Reduction) é mostrar qual das 

categorias possui o maior potencial, para assim a indústria embasar-se melhor nos 

investimentos ambientais. 

 As configurações necessárias para o software fornecer os resultados de impacto são: 

as vazões de entrada do processo, as vazões de saída do processo (tanto os rejeitos quanto o 

produto final) e a quantidade de energia fóssil usada. As vazões de entrada e saída foram 

obtidas pelos balanços de massa, e, considerando que o aquecedor localizado antes do reator 

01 opera com gás natural, ele gera uma quantia de calor com a queima de combustível.  

 

3.8. Custos 

 O dimensionamento de equipamentos, descrito na seção 3.4, é a base para a estimativa 

preliminar de custo dos equipamentos. Os tópicos a seguir detalham a análise econômica 

preliminar do processo IFP. 

3.8.1. Margem bruta 
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 O início da avaliação é o cálculo da margem bruta, que consiste na diferença de custo 

entre produtos e reagente. Hipoteticamente, é o maior valor de ciclo-hexano por kg 

produzido que se pode obter. 

 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑒𝑚 𝑏𝑟𝑢𝑡𝑎 =  𝐶𝑝𝑟𝑜𝑑𝑢𝑡𝑜𝑠 − 𝐶𝑟𝑒𝑎𝑔𝑒𝑛𝑡𝑒𝑠 = 𝐶𝐶6𝐻12 − [𝐶𝐶6𝐻6 + 𝐶𝐻2]                                           (3.19) 

 

 Obviamente, caso a margem bruta de um projeto dê negativa, ele é descartado, ou 

muda-se o princípio da obtenção do produto. 

 Os valores de reagentes e produto levados em conta para cálculo da margem bruta 

foram os seguintes: 

 

Tabela 3.3. Cotação das commodities para cálculo de margem bruta 

Item Custo Ano Localidade Referência 

Benzeno US$ 0,33/kg 2006 EUA (RADUZAN et al, 2018) 

Hidrogênio US$ 2,00/kg 2022 EUA (VALOR ECONÔMICO, 2022) 

Ciclo-hexano R$ 4,50/kg 2014 EUA (BNDES, 2014) 

 

3.8.2. Material dos equipamentos 

 O custo dos equipamentos, além de seu dimensionamento, é dependente do seu 

material de construção. Geralmente, na indústria petroquímica, encontram-se equipamentos 

e tubulações feitas de aço comum, aço carbono, aço inoxidável, ligas de cobre, ligas de 

níquel, ligas de alumínio, materiais refratários, materiais poliméricos e materiais compósitos, 

cada um com a sua indicação de uso. A Tabela 3.4 traz um resumo de indicações de 

diferentes tipos de materiais. 

 

Tabela 3.4. Resumo de recomendações de uso de materiais para composição de equipamentos 

de processo 

Material Recomendação 

Ferro e aço 

convencional 

Processos com baixa oxidação, processos que possibilitem troca de 

equipamento de modo fácil. Caso esteja em ambiente oxidante, 

altamente recomendável uma camada de coating ou de polímero 

para proteger o casco. 
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Material Recomendação 

Aço inoxidável Componente com muitas variações e muitos usos. Excelente 

resistência à corrosão. Pode ser usado em ambientes com uma 

corrosão agressiva e temperaturas elevadas (até 500°C). 

Ligas de níquel As ligas de níquel são muito aplicadas em processos de alto teor 

alcalino 

Ligas de cobre Excelentes para troca térmica 

Ligas de alumínio Possuem alta resistência a corrosão devido à formação de óxido de 

alumínio, porém não deve ser usada para suportar materiais que 

podem remover essa película, como por exemplo hidrácidos. 

Materiais 

refratários 

São usados nas condições mais extremas de temperatura e pH, como 

por exemplo na siderurgia, ou em reatores fornalhas, nos quais a 

temperatura passa de 1000°C. Também, são indicados para 

isolamento térmico. 

Materiais 

poliméricos 

Usos bastante específicos, de condições de corrosão muito severas 

na qual o material refratário não é viável devido ao seu custo. 

Armazenamento de soda cáustica e ácido fluorídrico é um exemplo 

de aplicação. 

Fonte: (TAHIR et al, 2009); (CHANG et al, 2002) 

  

 Os equipamentos submetidos à uma pressão de mais de 30 bar ou uma temperatura de 

mais de 150°C, bem como a presença significativa de ciclo-hexano ou benzeno, com um 

tempo de residência maior do que 1 min, por comportarem um ambiente mais agressivo em 

relação à temperatura e à corrosão, serão dimensionados considerando aço inoxidável. Os 

demais, aço carbono comum. 

3.8.3. Custos com equipamentos – Matche 

 O Matche é um site que, colocando como entrada dimensões de um determinado 

equipamento, ele resulta em um custo estimado em dólares (US$), na localidade da costa do 

Golfo do México (Texas, EUA) do ano de 2014. A aplicação é escrita em código de 

JavaScript, e pode calcular o custo de até 275 tipos diferentes de equipamentos, como por 

exemplo trocadores, vasos, colunas, reatores, secadores, cristalizadores, etc. (MATCHE, 

2014). O software foi usado para estimar o custo do R-01 e da C-01. 

3.8.4. Custos com equipamentos – Referências para projeto 
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 Ao longo do tempo, diversos trabalhos de análise econômica foram sendo realizados 

e catalogados, gerando um grande acúmulo de referências para cada processo e equipamento 

dimensionado. Towler e Sinnott (2008) sintetizam o custo e o método de cálculo do custo 

de alguns equipamentos baseado em faixas de valores de algum parâmetro de interesse: 

 

Figura 3.8. Dados para estimativa de custo de equipamentos (parte I) 
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Figura 3.9. Dados para estimativa de custo de equipamentos (parte II) 

 

 

 O cálculo para obtenção do custo do equipamento segue a seguinte equação 

(TOWLER, SINNOTT, 2008): 

 

𝐶 = 𝑎 + 𝑏. 𝑆𝑛                                                                                                                                                           (3.20) 
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 Onde C é o custo do equipamento, baseado na Costa do Golfo do México (Texas, 

EUA) em 2006; a e b são constantes (encontradas na Figura 3.8 e na Figura 3.9), e n é o 

exponencial para o tipo de equipamento. A fórmula é válida apenas para valores de S 

(variável de interesse) do equipamento dentro da faixa mostrada. 

 O método foi usado para cálculo do custo do recheio da C-01. 

3.8.5. Custos com equipamento – Capcost 

 O Capcost é um método de estimativa de custo de equipamento disponível na 

bibliografia de Turton (2009). Existem vários métodos diferentes para diferentes 

equipamentos, dos quais aqui será usado: 

 Estimativa de custo para vasos (usado para o casco do R-02) 

 

𝐹𝑝 = [
(𝑃+1)𝐷

2(849,6−0,6(𝑃+1))
+ 0,00315]                                                                                                                  (3.21) 

 

𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 = 10(𝐾1+𝐾2.𝑙𝑜𝑔𝑉+𝐾3.(𝑙𝑜𝑔𝑉)
2)(𝐵1 + 𝐵2𝐹𝑚𝐹𝑝)                                                                    (3.22) 

 

Onde: 

V = volume (m³) 

P = pressão (bar) 

D = diâmetro (m) 

Fp = fator de pressão 

Fm = fator de material 

Os parâmetros necessários para o cálculo do custo estão mostrados na Tabela 3.5: 

 

Tabela 3.5. Parâmetros para cálculo do custo de vasos fechados 

Tipo K1 K2 K3 B1 B2 Fm 

(CS) 

Fm 

(SS) 

Fm 

(Ni) 

Fm 

(Ti) 

Vmin 

(m³) 

Vmax 

(m³) 

Horiz. 3,5565 0,3776 0,0905 1,49 1,52 1 3,1 7,1 9,4 0,1 628 

Vert. 3,4974 0,4485 0,1074 2,25 1,82 1 3,1 7,1 9,4 0,3 520 

Fonte: TURTON et al, 2009 

 

3.8.6. Custos com equipamento – Guthrie 
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 A correlação de Guthrie é uma correlação simplificada universal para vasos e torres, e 

no presente caso, será usada para estimativa do custo do equipamento F-01. A correlação é 

a seguinte (GUTHRIE, 1974): 

 

𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜 = 101,9 ∙ 𝐷1,066𝐻0,82𝐹𝑚𝐹𝑝                                                                                                                  ( 3.23) 

 

Onde: 

D = diâmetro (ft) 

H = altura (ft) 

Fp = fator de pressão 

Fm = fator de material 

 As tabelas Tabela 3.6 e Tabela 3.7 mostram os parâmetros necessários para o cálculo 

do custo: 

Tabela 3.6. Tabela para obtenção do Fp 

P (psi) <50 100 200 300 400 500 600 700 800 

Fp 1 1,05 1,15 1,2 1,35 1,45 1,6 1,8 1,9 

Fonte: GUTHRIE, 1974 

 

Tabela 3.7. Tabela para obtenção do Fm 

Material CS SS 

Fm revestido 1 2,25 

Fm maciço 1 3,67 

Fonte: GUTHRIE, 1974 

 

 A pressão no F-01 é de 20 bar, que equivale aproximadamente a 290 psi. O valor do 

Fp foi obtido fazendo interpolação linear entre a pressão de 200 e 300 psi: 

 

290−200

300−200
=
𝐹𝑝−1,15

1,2−1,15
                                                                                                                                                  ( 3.24) 

 

 O F-01 é constituído de aço carbono (carbon steel – sigla CS) convencional, e por ter 

uma menor resistência a corrosão, é importante ser revestido. 

 O índice CEPCI de 1974 está disponível na bibliografia de Vatavuk (2002), com o 

valor de 165,4.  
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3.8.7. Custo com equipamento – Red Bag (massa da C-01) 

 Para encontrar a estimativa de custo da coluna de destilação, usou-se o software Red 

Bag, que calcula a massa do vaso tendo como entrada para cálculo os seguintes parâmetros, 

mostrados na Tabela 3.8: 

 

Tabela 3.8. Tabela de parâmetros para cálculo do peso da coluna 

Parâmetro Valor Fonte 

Tipo do vaso Cilíndrico - 

Pressão 12 bar Pressão de design = 1,2P (SINNOTT, 2005) 

Temperatura 180°C Obtido na simulação, máxima temperatura 

dentro da coluna 

Máximo stress 

(SS 316L) 

172,369 bar ROLLED METAL PRODUCTS, 2022 

Gravidade 

Específica (SS 

316L) 

7950 kg/m³ YAMCO YAMASHIN, 2022 

Diâmetro 370 mm Obtido no dimensionamento 

Diâmetro nominal 

da coluna 

10 mm SINNOTT, 2005 

Permissividade de 

corrosão  

0,5 mm Mínimo valor possível 

Norma ASME - 

 

3.8.8. Correção de escala em custos 

 O custo do equipamento ou de alguma operação pode ser feito usando uma escala de 

projeto diferente do original, e corrigida por uma fórmula proposta por Sinnott (2005): 

 

𝐶2 = 𝐶1 [
𝑆2

𝑆1
]
𝑛

                                                                            ( 3.25) 

 

 Onde C2 é o custo na escala de produção de interesse S2, C1 é o custo na escala de 

produção S1, e n é o índice conhecido como regra dos seis décimos para projetos, cujo valor 

é 0,6. 
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3.8.9. Fator de Lang 

 Uma análise preliminar de instalação de processo químico não leva em conta custos 

detalhados com estrutura civil dos equipamentos (unifiliar com distribuição de carga, por 

exemplo), custos detalhados de tubulação (isométricos), custos com instalações elétricas, 

instrumentação, dente outros custos.  

 Para uma estimativa preliminar do custo total do capital de uma planta, há a fórmula 

do fator de Lang (TOWLER, SINNOTT, 2008): 

 

𝐶 = 𝐹.∑𝐶𝑒𝑞𝑢𝑖𝑝𝑎𝑚𝑒𝑛𝑡𝑜𝑠                                                                   ( 3.26) 

 

 A estimativa de custo total da planta, pois, é a soma do custo de todos os equipamentos 

principais, multiplicados por um fator (fator de Lang) dependente do tipo de processo que a 

planta comporta: 

 

Tabela 3.9. Fatores de Lang para diferentes aplicações 

Valor de F Aplicação 

3,1 Processamento de sólidos 

4,7 Processamento de fluidos 

3,63 Processamento de sólidos e fluidos 

 

 Visto que os produtos e reagentes são todos fluidos, o fator de Lang usado nesse 

projeto é 4,7. 

3.8.10. Cepci 

 O CEPCI (chemical engineering plant cost index - índice de custo de plantas químicas) 

modifica o custo de uma instalação química de ano para ano, considerando aspectos de 

inflação da moeda e variação no valor agregado de tudo o que compõe uma planta química 

(matérias-primas, utilidades, equipamentos, catalisadores, preço global do produto, etc.). 

Assim, para uma estimativa preliminar de correção, o índice é bastante razoável para 

correção temporal de preço de instalações e equipamentos. A tabela de CEPCI está mostrada 

no apêndice A, e está contida no documento do (MINISTÉRIO DE MINAS E ENERGIA, 

2020). 

A correção de custos feita pelo CEPCI é a seguinte: 

𝐶2020 = 𝐶𝐴𝑛𝑜𝑋
𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2020

𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 𝐴𝑛𝑜𝑋
                                                                                                                                    (3.27) 
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3.8.11. Big mac Index 

 O Big Mac index é um índice que consegue ajustar o preço de determinado item em 

outro país levando em conta a desvalorização da moeda do país de interesse em relação ao 

dólar, e o preço do sanduíche “Big Mac” no país de interesse, pois o Big Mac é um dos 

poucos produtos que, seja em qualquer lugar do mundo, possui a mesma composição, e 

devido a essa padronização, pode ser usado como uma boa estimativa de custo do capital 

nos países. O índice está disposto no apêndice B. 

 Sendo assim, custos de equipamentos cotados fora do brasil são corrigidos para preço 

nacional da seguinte maneira: 

 

𝐶𝐵𝑟𝑎𝑠𝑖𝑙 = 𝐶𝑚𝑢𝑛𝑑𝑜
𝑅$

𝑀𝑜𝑒𝑑𝑎 𝑑𝑜 𝑝𝑎í𝑠

$1 𝑒𝑚 𝑡𝑒𝑟𝑚𝑜𝑠 𝑑𝑜 𝐵𝑖𝑔 𝑀𝑎𝑐 𝑛𝑜 𝑃𝑎í𝑠

$1 𝑒𝑚 𝑡𝑒𝑟𝑚𝑜𝑠 𝑑𝑜 𝐵𝑖𝑔 𝑚𝑎𝑐 𝑛𝑜 𝐵𝑟𝑎𝑠𝑖𝑙
                                                           ( 3.28) 

 

 Ou seja, considera-se o preço do mundo, multiplica-se pela cotação aproximada da 

moeda no ano de 2022, e divide pelo valor da moeda em termos do Big Mac Index. O 

resultado se dá em moeda do país no qual a cotação foi calculada, e tal custo deve ser 

transformado em BRL (Reais brasileiros - R$) pela cotação em questão. Nesse presente 

trabalho, utilizou-se a cotação do dia 02/01/2022, demostrada no tópico a seguir. 

3.8.12. Cotação de moedas 

 A cotação de moedas seguirá a figura do Big Mac Index (mostrada no apêndice B), 

cujos valores das moedas dos diversos países dizem respeito a comparação com o dólar no 

dia 2 de janeiro de 2022. 

3.8.13. Valor presente limite 

 A fórmula do valor presente limite é usada para trazer todos os lucros e despesas 

futuras para o momento presente, de modo a saber em quanto tempo o investimento se paga 

(ROI – return over investment). A fórmula é a seguinte: 

 

𝑉𝑃𝐿 = 𝐶0 + ∑
𝐵𝑡

[1+𝑖]𝑡
𝑛
𝑡=1                                                                                                                                         (3.29) 

 

Onde: 

VPL = valor presente limite, que quando seu valor é zero, é o exato momento o qual o 

investimento se pagou no tempo 

C0 = investimento inicial 
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Bt = balanço orçamentário no ano t 

i = taxa de juros 

 Atualmente, segundo dados financeiros do Nubank e do Banco central, a taxa de juros 

do Brasil está na casa de 13,25% a 13,75%, com sucessivas altas desde 2021. É um 

instrumento que torna mais rentável os investimentos em renda fixa, porém encarece o 

crédito e o investimento. Em um momento de contenção econômica do Brasil e do mundo, 

altas taxas de juros estão sendo consideradas para diminuir a quantidade de dinheiro em 

circulação, e assim, diminuir a inflação e o aumento exagerado de preços. Neste presente 

projeto, a taxa de juros escolhida será de 13,25% ao ano. 
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4. RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 Este tópico mostrará os resultados obtidos no balanço de massa, no dimensionamento, 

na análise de controle, na análise de segurança, nos aspectos ambientais, e no custo, com um 

breve comentário em cada um. 

4.1. Balanço de massa 

 Nesse subtópico estão os resultados das simulações quanto ao balanço de massa: a 

vazão molar de cada corrente, e sua respectiva fração de cada componente. A Figura 4.1 

mostra o nome dos equipamentos e de cada uma das correntes, para facilitar o entendimento 

do balanço de massa. 

 

Figura 4.1. Representação do processo de produção no COCO 

 

Fonte: Próprio autor 

 

Tabela 4.1. Resultados do balanço de massa entrada do R-01 

Correntes FBZ FH2 FR’ 

Pressão 35 bar 35 bar 35 bar 

Temperatura 25,87°C 50°C 116°C 

Vazão molar (kmol/h) 19,84 75 1,3517 

X H2 0 0,9079 0,5458 

X Chx 0 0 0,0247 

X Bz 1 0 0 

X CH4 0 0,0092 0,0414 

X N2 0 0,0829 0,3885 

X MCP 0 0 0 
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Tabela 4.2. Resultados do balanço de massa do R-02 

Correntes F1 F2 

Pressão 34 bar 33 bar 

Temperatura 204°C 204°C 

Vazão molar (kmol/h) 42,6236 36,7311 

X H2 0,3580 0,2551 

X Chx 0,4197 0,5405 

X Bz 0,0466 0,0005 

X CH4 0,0175 0,0203 

X N2 0,1582 0,1836 

X MCP 0 0 

 

Tabela 4.3. Resultados do balanço de massa do F-01 

Correntes F4 F5 F6 

Pressão 20 bar 18 bar 18 bar 

Temperatura 65,73°C 47,76°C 47,76°C 

Vazão molar (kmol/h) 36,7311 16,8963 19,8348 

X H2 0,2551 0,5458 0,0073 

X Chx 0,5405 0,0243 0,9803 

X Bz 0,0005 0,00004 0,0010 

X CH4 0,0203 0,0413 0,0024 

X N2 0,1836 0,3885 0,0090 

X MCP 0 0 0 

 

 92% da corrente F5 é purgada, e o restante é recomprimida a 35 bar, e retorna ao reator 

de leito de lama (R-01) pela corrente FR. A corrente F6 é expandida a 10 bar, e destinada a 

coluna de destilação. 

 

Tabela 4.4. Resultados do balanço de massa da C-01 

Correntes F7 F11 F8 

Pressão 10 bar 10 bar 10 bar 

Temperatura 48,1874°C 93,13°C 181,58°C 

Vazão molar (kmol/h) 19,8348 0,3956 19,4392 
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X H2 0,0073 0,3215 0,0000 

X Chx 0,9803 0,1579 0,9990 

X Bz 0,0010 0,0005 0,0010 

X CH4 0,0024 0,1133 0,0000 

X N2 0,0090 0,4068 0,0000 

X MCP 0 0 0 

 

4.2. Dimensionamento 

 Nesse presente subtópico, estão presentes os resultados de dimensionamento de 

equipamentos calculados para os reatores R-01, R-02, e os separadores F-01 e C-02. 

4.2.1. R-01 

 Para o cálculo da área superficial de catalisador por unidade de volume (ac), foram 

necessários os seguintes parâmetros encontrados na literatura: 

 

Tabela 4.5. Parâmetros para cálculo do ac 

Parâmetro Símbolo Valor Fonte 

Superfície específica Se 70000 cm²/g (ROBLES IGLESIAS, 2017) 

Densidade do líquido ρ 0,8586 g/cm² (TAHIR et al, 2009) 

Concentração de catalisador Cx 0,07% (v/v) (TAHIR et al, 2009) 

  

 A massa de catalisador por unidade de volume (mx) é calculada da seguinte forma: 

 

𝑚𝑥 = 𝐶𝑥𝜌                                                                                                                                                                     (4.1) 

 

 A superfície específica por unidade de volume é calculada, da seguinte forma: 

 

𝑎𝑐 = 𝑚𝑥𝑆𝑒                                                                                                                                                                 (4.2) 

 

 O cálculo do coeficiente de transferência de massa de lama-catalisador (kc) é uma 

correlação obtida por Tahir et al (2009): 

 

𝑘𝑐 [
𝜇

𝜌𝐷𝑖𝐻2
]
2
3⁄
= 0,34 [

∆𝑃𝜇𝑔

𝜌
]
1
3⁄

                                                                                                                           (4.3) 
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 Onde: 

Tabela 4.6. Parâmetros para obtenção do kc 

Parâmetro Símbolo Valor Fonte 

Viscosidade da lama μ 1,389. 10-5 Pa.s (TAHIR et al, 2009) 

Densidade do líquido ρ 0,8586 g/cm² (TAHIR et al, 2009) 

Queda de pressão ΔP 101325 Pa (FORESTIERE et al, 1982) 

Difusividade do H2 𝐷𝑖𝐻2 3,8. 10-9 m²/s (TAHIR et al, 2009) 

Aceleração da gravidade g 9,81 m/s² Padrão 

 

 Foram obtidos os seguintes resultados: 

 

𝑚𝑥 = 0,0006 𝑔/𝑐𝑚³  

𝑎𝑐 = 42,714 𝑐𝑚
2/𝑐𝑚³  

kc = 0,3437 cm/s 

 

 Para o cálculo da taxa de reação (rv), é necessário achar primeiro o Cg. Os seguintes 

parâmetros são necessários: 

 

Tabela 4.7. Parâmetros para obtenção da rv 

Parâmetro Símbolo Valor Fonte 

R (cte universal) R 8,314 J/mol.K Padrão 

Temperatura de reação T 477,15 K (TAHIR et al, 2009) 

Fração de gás hidrogênio XH2 0,8958 Obtido na simulação 

Pressão no reator P 3445050 Pa Obtido na simulação 

 

 A pressão parcial de H2 é sua fração no gás multiplicada pela pressão total: 

 

𝑃𝐻2 = 𝑃𝑋𝐻2 = 3086075,79 𝑃𝑎 

 

 Seguindo a Lei de Gases Ideais: 

 

𝐶𝑔 = 𝐶𝐻2 =
𝑃𝐻2
𝑅𝑇

= 777,9
𝑚𝑜𝑙

𝑚3
= 0,00156 𝑔/𝑐𝑚³ 
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 Com o valor da Lei de Henry de 1765,4 (TAHIR et al, 2009), é possível calcular a taxa 

de reação: 

 

𝑟𝑣 =
𝑘𝑐𝑎𝑐𝐶𝑔

𝐻
                                                                                                                                                               (4.4) 

 

𝑟𝑣 = 2,1242. 10−6 𝑚𝑜𝑙/𝑐𝑚³. 𝑠  

 

 E com a taxa, é possível calcular o volume: 

 

V = 2,335 m³ 

 

 Considerando boas práticas de projeto, respeitando que o volume calculado deve ser 

75% do volume original do reator, tem-se: 

𝑉𝑝𝑟𝑜𝑗𝑒𝑡𝑜 =
𝑉

0,75
= 3,1133 𝑚3 

 Considerando o reator cilíndrico, a razão altura/diâmetro deve estar dentro do intervalo 

[3,6] (TAHIR et al, 2009). Assumindo a razão de 4: 

 

𝜋
𝐷²

4
𝐿 = 3,1133 

𝜋
𝐷²

4
4𝐷 = 3,1133 

𝐷3 = 0,99099 

 Essa equação só possui uma raiz real: 

𝐷 = 0,996999 ≈ 1 𝑚 

𝐻 = 4 𝑚 

 

 O tempo de residência é a divisão do volume de projeto pela vazão volumétrica no 

reator, no caso a de saída. Considerando regime estacionário, o tempo espacial é igual ao 

tempo de residência: 
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𝑣0 =
𝑣𝑎𝑧ã𝑜 𝑚á𝑠𝑠𝑖𝑐𝑎 𝑑𝑒 𝑔á𝑠 𝑛𝑎 𝑠𝑎í𝑑𝑎

𝑑𝑒𝑛𝑠𝑖𝑑𝑎𝑑𝑒 𝑑𝑜 𝑔á𝑠 𝑛𝑎 𝑠𝑎í𝑑𝑎
=

525,59 𝑔/𝑠

0,0417 𝑔/𝑐𝑚³
= 12604,076

𝑐𝑚3

𝑠

= 0,0126 𝑚3/𝑠 

 

 Os dois parâmetros para o cálculo da vazão volumétrica foram obtidos pela simulação. 

 

𝜏 =
𝑉

𝑣0
= 247,01 𝑠 = 4,117 𝑚𝑖𝑛 

4.2.2. R-02 

 Multiplicando o tempo de residência obtido na referência pela vazão volumétrica da 

simulação: 

 

𝜏 =
𝑉

𝑣0
→ 𝑉 = 𝜏𝑣0 = 2,2697 𝑚³ 

 

 Usando as heurísticas de Woods (2007) e de Chang (2002), tem-se que: 

 

𝜋
𝐷²

4
𝐿 = 2,2697 

𝜋
𝐷²

4
4,375𝐷 = 2,2697 

𝐷3 = 0,660542 

 

 Tal equação possui uma solução real e duas soluções complexas. Como as soluções 

complexas não convém: 

𝐷 = 0,87 𝑚 

𝐻 = 3,81 𝑚 

 O reator tubular possui um diâmetro suscetível a gradientes de concentração radiais. 

Para que tal fato indesejado não aconteça, o reator deve ser posicionado de maneira vertical 

com fluxo de corrente de cima para baixo, e a entrada do reator deve distribuir a vazão 

uniformemente por meio do que se assemelha um “chuveiro”, usado em reatores de 

gotejamento (CHANG et al, 2002). Embora no referido processo a vazão seja gasosa, o 

“chuveiro” ajuda a distribuir uniformemente a vazão, embora haja o custo de uma maior 

perda de carga (CHANG et al, 2002). 

4.2.3. F-01 
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 O resultado dos parâmetros, bem como o resultado do diâmetro e da altura do flash, 

está mostrado abaixo: 

 

Tabela 4.8. Parâmetros para dimensionamento do tambor de flash obtidos na simulação 

Parâmetro Símbolo Valor Fonte 

Vazão mássica do líquido Lm 1646,633 kg/h Obtido na simulação 

Vazão mássica do vapor Vm 245,263 kg/h Obtido na simulação 

Densidade do vapor ρv 9,75 kg/m³ Obtido na simulação 

Densidade do líquido ρl 751,6 kg/m³ Obtido na simulação 

 

𝐹𝑙𝑣 =
𝐿𝑚
𝑉𝑚
√
𝜌𝑣
𝜌𝑙
= 0,7645 

𝐾𝑡𝑎𝑚𝑏𝑜𝑟 = 0,1879 𝑓𝑡/𝑠 

𝑢𝑝𝑒𝑟𝑚 = 𝐾𝑡𝑎𝑚𝑏𝑜𝑟√
𝜌𝑙 − 𝜌𝑣
𝜌𝑣

= 1,6392
𝑓𝑡

𝑠
= 0,4996

𝑚

𝑠
 

𝐴𝑐 =
𝑉𝑚

𝑢𝑝𝑒𝑟𝑚. 3600. 𝜌𝑣
= 0,01399 𝑚² 

 Resultando assim, pela fórmula da área do círculo, em um diâmetro de 0,1335 m. De 

modo a ter dimensões exatas, assume-se diâmetro de 0,15 m. 

 Considerando um flash cilíndrico, assumindo a altura do flash 5 vezes o seu diâmetro, 

tem-se uma altura do tambor de 0,75 m. Assim, calcula-se o volume do flash: 

 

𝑉 =
𝜋𝐷²𝐻

4
= 0,01325 𝑚3 = 13,25 𝐿 

 

4.2.4. C-01 

 Antes do cálculo das dimensões, o estudo paramétrico para otimização do número de 

estágios de equilíbrio foi feito, levando em conta também a otimização da razão de refluxo. 

Na Figura 4.2 estão os resultados: 

 



61 

 

Figura 4.2. Resultado da análise paramétrica do número de estágios de equilíbrio 

 

Fonte: Próprio autor 

 

 O resultado mostra que 6 estágios de equilíbrio fornecem pureza acima do alvo. No 

entanto, é perceptível um decaimento de 7 para 6 estágios, e esse decaimento torna-se mais 

acentuado de 6 para 5. Visto que foram adotadas algumas aproximações de idealidade para 

aproximação dos cálculos o número de estágios de equilíbrio escolhido foi 7. Além disso, 

segundo o trabalho de Tahir et al (2009), é preferível que se tenha alimentação localizada 

mais ao topo da coluna para favorecer a contracorrente, e consequentemente a dessorção. 

Assim, foi escolhido o estágio 3 para alimentação (levemente abaixo do topo, visto que o 

estágio 1 é o condensador. 

 Usando os parâmetros descritos nos Materiais e Métodos, e considerando uma coluna 

com 7 estágios de equilíbrio, têm-se os seguintes resultados: 
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Figura 4.3. Resultados do dimensionamento da coluna de destilação 

 

Fonte: Próprio autor 

 

 É possível mudar o tipo de preenchimento na linha “Internal Type”, porém um 

tamanho de anel maior que 1’’ aumenta a altura da coluna. Para ter o menor espaço possível, 

o anel de Pall de 1’’ foi escolhido. 

 Assim, foi obtida uma coluna com diâmetro de D = 0,37 m e altura L = 4,66 m. Tal 

dimensionamento respeita a prática de L/D < 30, mitigando, assim, efeitos negativos de 

envergadura, torção, e sustentação da coluna. 

4.3. Controle do processo: tabelas e P&I simplificados 

4.3.1. R-01 

Tabela 4.9. Resumo do P&I R-01 

Controlador Objetivo Variável 

controlada 

(medida) 

Variável 

manipulada 

Elementos 

presentes 

Tipo 

TC 1 Controlar 

temperatura 

Temperatura Input de 

vazão de 

utilidade fria 

na 

recirculação 

de lama 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PID 

Feedback 
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LC 1 Controlar 

nível do 

reator 

Nível de 

líquido 

(lama) 

Vazão de 

entrada de 

benzeno 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PI Feedback 

PC 1 Controlar 

pressão no 

reator 

Pressão Vazão de 

saída no 

reator 02 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PI Feedback 

 

4.3.2. R-02 

Tabela 4.10. Resumo do P&I R-02 

Controlador Objetivo Variável 

controlada 

(medida) 

Variável 

manipulada 

Elementos 

presentes 

Tipo 

TC 2 Controlar 

temperatura 

Temperatura Input de 

vazão de 

utilidade fria  

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PID 

Feedback 

 

Figura 4.4. Representação simplificada do P&I para o R-01 e o R-02 
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Fonte: próprio autor 

 

4.3.3. F-01 

Tabela 4.11. Resumo do P&I F-01 

Controlador Objetivo Variável 

controlada 

(medida) 

Variável 

manipulada 

Elementos 

presentes 

Tipo 

LC 2 Controlar 

nível de 

líquido 

Nível de 

líquido 

Vazão de 

saída de 

líquido 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

P Feedback 

PC 2 Controlar 

pressão 

Pressão no 

flash 

Vazão de 

saída de 

vapor 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PI Feedback 

 

Figura 4.5. Representação simplificada do P&I para o F-01 

 

Fonte: próprio autor 

 

4.3.4. C-01 
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Tabela 4.12. Resumo do P&I C-01 

Controlador Objetivo Variável 

controlada 

(medida) 

Variável 

manipulada 

Elementos 

presentes 

Tipo 

DC 1 Controlar 

composição 

de fundo 

Densidade 

do produto 

de fundo 

Vazão de 

utilidade 

quente no 

refervedor 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PID 

Feedback 

PC 3 Controlar 

pressão 

Pressão 

interna da 

coluna 

Vazão de 

saída do 

destilado 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PI Feedback 

LC 3 Controlar 

nível de 

líquido na 

coluna 

Nível de 

líquido na 

coluna 

Vazão de 

saída do 

produto de 

fundo 

Sensor 

Transmissor 

Controlador 

Conversor 

pneumático 

Válvula de 

controle 

PI Feedback 

 

Figura 4.6. Representação simplificada do P&I para a C-01 

 

Fonte: próprio autor 
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4.4. Análise de segurança (apenas R-01) 

 A análise de segurança do reator 01 encontra-se abaixo na Tabela 4.13: 

 

Tabela 4.13. Análise HAZOP R-01 

Parâmetro Palavra-

guia 

Desvio Causas Consequências Ação de 

controle 

Vazão de H2 

 

Não Interrupção 

completa da 

vazão de H2 

Incrustação na 

linha, 

vazamento na 

tubulação 

Diminuição da 

pressão no reator, 

menor taxa de 

reação, menor 

temperatura, 

cristalização da 

lama, isomerização 

de ciclo-hexano 

Monitoramento 

da linha e da 

vazão, 

manutenção 

periódica da 

tubulação e das 

válvulas 

Menor Vazão abaixo 

do normal 

Incrustação na 

linha, 

vazamento na 

tubulação 

Diminuição da 

pressão no reator, 

menor taxa de 

reação, menor 

rendimento do 

processo 

Monitoramento 

da linha e da 

vazão, 

manutenção 

periódica da 

tubulação e das 

válvulas 

Maior Vazão acima 

do normal 

Desvio no 

abastecimento, 

falha na 

válvula da 

linha 

Aumento da pressão 

no reator 

Atuação do 

controle de 

processo, disco 

de ruptura ou 

válvula de alívio 

de pressão 

Temperatura 

 

Maior Temperatura 

acima do 

normal 

Má 

refrigeração 

Aumento da 

pressão, descontrole 

da reação, 

degradação do 

ciclo-hexano, 

degradação do 

benzeno 

Controle de 

processo 

atuando na 

refrigeração, 

malha de 

feedforward em 

cascata com 

feedback 

Menor Temperatura 

abaixo do 

normal 

Erro de 

controle de 

processo, 

problema na 

Redução na taxa de 

reação, redução da 

eficiência do 

processo 

Manutenção e 

monitoramento 

das válvulas, 

calibração do 



67 

 

Parâmetro Palavra-

guia 

Desvio Causas Consequências Ação de 

controle 

válvula da 

utilidade fria 

controle de 

processo 

Agitação do 

reator 

Não Sem nenhuma 

agitação 

Falha no motor 

do impelidor, 

cristalização 

da lama 

Transferência de 

massa prejudicada, 

formação de 

gradientes de 

concentração, 

eficiência do 

processo altamente 

prejudicada  

Sensor de rpm 

do impelidor 

Menos Agitação 

insuficiente 

Falha no 

motor, 

mudança na 

viscosidade da 

lama 

Transferência de 

massa prejudicada, 

formação de 

gradientes de 

concentração, 

eficiência do 

processo 

prejudicada 

Sensor de rpm 

no impelidor 

Mais Excesso de 

agitação 

Descontrole 

no motor, lama 

muito diluída 

Degradação 

mecânica do 

catalisador 

Sensor de rpm 

do impelidor, 

análises 

laboratoriais 

periódicas do 

catalisador 

Nível do reator Mais Nível do reator 

acima do 

normal 

Falha no 

controle de 

processo, 

descontrole na 

vazão de 

entrada, 

problemas na 

vazão de saída 

Acúmulo de 

pressão, formação 

de gradientes de 

concentração, 

agitação 

prejudicada 

Calibração do 

controle de 

processo, 

monitoramento e 

manutenção das 

válvulas, alarme 

de 

transbordamento 

do reator 

 Menos Nível do reator 

abaixo do 

normal 

Falha no 

controle do 

processo, 

problemas na 

Despressurização, 

iminência de 

solidificação da 

lama, taxa de reação 

Calibração do 

controle de 

processo, 

monitoramento e 
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Parâmetro Palavra-

guia 

Desvio Causas Consequências Ação de 

controle 

alimentação, 

problemas na 

vazão de saída, 

vazamentos 

prejudicada, 

exposição a vapores 

e líquido perigoso e 

inflamável 

manutenção das 

válvulas, alarme 

de baixo nível do 

reator, alarme de 

vazamento 

Taxa de reação Menor 

 

Baixa 

atividade no 

catalisador 

Catalisador 

saturado 

Menor pureza do 

produto final 

Monitoramento 

periódico da 

saúde do 

catalisador, 

investimento em 

analisadores 

virtuais 

Taxa de reação 

menor que o 

esperado 

Baixa pureza 

das vazões de 

entradas 

Acúmulo de 

impurezas no reator, 

eficiência 

prejudicada, 

contaminação do 

processo 

Análise das 

matérias primas 

(controle de 

qualidade) 

Inverso Reação 

favorecer a 

formação de 

benzeno e 

hidrogênio 

Baixa pressão 

e temperatura 

descontrolada 

(alta) 

Desequilíbrio na 

reação, eficiência 

prejudicada, 

acúmulo de 

hidrogênio 

Calibrar os 

controladores, 

evitar oscilações 

muito grandes na 

temperatura e na 

pressão 

Pressão Maior Acúmulo de 

pressão no 

reator 

Incrustação no 

segundo 

reator, 

problema na 

tubulação de 

saída 

Descontrole de 

reação, aumento de 

temperatura, 

aumento do risco de 

explosão 

Instalação de 

disco de ruptura 

ou válvula de 

alívio de pressão 

 Menor Perda de 

pressão maior 

que o esperado 

Vazamentos, 

problemas no 

segundo 

reator, 

problemas na 

vazão de 

Menor eficiência do 

processo, menor 

conversão, risco de 

exposição a vapores 

perigosos 

Monitoramento 

e manutenção 

dos 

equipamentos e 

tubulações, 

alarme de 
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Parâmetro Palavra-

guia 

Desvio Causas Consequências Ação de 

controle 

entrada de 

hidrogênio 

despressurização 

do reator 

 

4.5. Aspectos ambientais 

 Os resultados obtidos com relação ao processo produtivo foram os seguintes: 

Energia gerada no AQ-01: 1359,6948 MJ/h de energia com a queima do combustível. 

 

Tabela 4.14. Taxa de PEI obtidas pela simulação no WAR 

 HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP SMP AP Total 

Taxa de 

PEI/h 

20,8 0,387 20,8 15,4 0,19 0 604 1,35 662,927 

Taxa de 

PEI/kg 

de 

produto 

0 0 0 0 0 0 0,369 0 0,369 

  

Figura 4.7. Resultado do impacto ambiental do processo 

 

 

 Os resultados obtidos com relação ao risco dos componentes no processo produtivo 

foram os seguintes: 
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Tabela 4.15. Resultado de simulação do risco dos componentes no processo 

 HTPI HTPE TTP ATP GWP ODP SMP AP 

CHx 0,0126 0,0002 0,0126 0,0094 0 0 0,3678 0 

Bz 0,1136 0,0074 0,1136 0,0161 0 0 0,2248 0 

H2 0 0 0 0 0 0 0 0 

N2 0 0 0 0 0 0 0 0 

CH4 0 0,0004 0 0 0,0056 0 0,0045 0 

  

Figura 4.8. Resultado do impacto ambiental das substâncias envolvidas no processo 

 

 

 É bastante notável a contribuição de poluição atmosférica, tanto do processo, quanto 

dos componentes. Segundo Tahir et al (2009), a contribuição de poluição atmosférica deve-

se à evaporação de ciclo-hexano, que em exposição ao ar possui um comportamento de 

equilíbrio que facilita sua evaporação (SMITH, VAN NESS, ABBOTT, 2007), fato que 

também ocorre com o benzeno. Naturalmente, ele decompõe-se na atmosfera em frações 

menores, como o metano, e oxidado pelo oxigênio tornando-se dióxido e/ou monóxido de 

carbono. Além disso, a queima de gás combustível para aquecimento das correntes de 

entrada do reator 1 é outra fonte de poluição atmosférica. 

 Não há um grande risco com relação a exposição/ingestão de pequenas quantidades de 

ciclo-hexano. O seu vapor possui cheiro característico a pequenas quantidades, o que torna 

fácil sua detecção e o combate à exposição. Em altas concentrações, o ciclo-hexano perde o 

seu odor característico, e pode se tornar potencialmente perigoso, pincipalmente para o 

sistema nervoso, causando tontura, diminuição da atividade do sistema nervoso, 

0
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inconsciência, e até mesmo morte (TAHIR et al, 2009). O principal risco de toxicidade 

humana é o benzeno, o qual não há concentrações seguras de exposição e pode causar efeitos 

neurológicos muito danosos e até mesmo a morte (INCA, 2022). 

4.6. Custos 

 Inicialmente, calculou-se a margem bruta do processo utilizando como base de cálculo 

a entrada de reagentes e a saída do produto de interesse, obtido na simulação. Além disso, a 

correção do custo por kg, mostrado na seção 3.8.1 foi feita usando a fórmula do CEPCI, do 

Big Mac Index, e a tabela de cotação de moedas: 

 

Tabela 4.16. Cálculo da margem bruta 

 Benzeno Hidrogênio Ciclo-hexano 

Vazão mássica (kg/h) 1549,73 136,18 1635,88 

Valor do kg do 

componente 
R$ 2,90 R$ 1,03 R$ 4,74 

Valor por h R$   4.494,77 R$   1.971,23 R$   7.756,28 

Quantidade necessária 

para produção de 1 kg 

de ciclo-hexano (kg) 

0,947 0,083 1 

Valor por kg de ciclo-

hexano produzido 
R$ 2,75 R$ 1,20 R$ 4,74 

 

 Assim, por hora, obtém-se R$ 1.290,29 reais de margem bruta, ou R$ 0,79 por kg de 

ciclo-hexano produzido. 

 Antes do cálculo do custo de cada um dos equipamentos, o material de cada um deles 

foi escolhido, tomando como base a bibliografia de Tahir et at (2009) e Chang et al (2002). 

O resultado está na Tabela 4.17: 

 

Tabela 4.17. Materiais escolhidos para cada equipamento 

Equipamento Material 

R-01 Aço inoxidável 316L 

R-02 Aço inoxidável 316L 

F-01 Aço carbono 

C-01 Aço inoxidável 316L 
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4.6.1. R-01 

 O R-01, como dito na seção 3, é um reator de lama que possui sistema de mistura para 

garantir dispersão e homogeneidade das bolhas de hidrogênio na lama. Assim, para cálculo 

do seu custo, foi considerado um reator de agitação e com troca térmica, visto que possui 

um sistema de refrigeração. Com os seguintes dados de entrada para o cálculo do Matche: 

 Volume = 822,44 gal 

 Material Aço inoxidável 316L 

 Pressão interna: até 600 psi 

 Tipo: Agitação & Jaqueta 

Resultado: US$ 431.500,00 (Costa do Golfo, EUA, 2014). 

Corrigindo o lugar, o ano e a moeda, temos: R$ 3.290.469,79 (Brasil, 2022) 

 O catalisador empregado no R-01 é composto de uma mistura de níquel e alumina, 

possuindo formato esférico (TAHIR et al, 2009). Pelos resultados do dimensionamento, foi 

obtido um valor de 0,0006 g de catalisador por cm³ de lama. Como há 2,335 m³ de lama, a 

massa de catalisador necessária no R-01 é de 1401 g (1,401 kg de catalisador). Segundo o 

trabalho de Chang et al (2002), o custo anual do catalisador para reator hidrogenador usado 

é de US$ 1.000,00 por ano, considerando que a produção de ciclo-hexano de seu trabalho é 

de 46,9 ton/h (1125,6 ton/dia), acha-se o custo do catalisador mudando sua escala: 

 

𝐶2 = 1000 [
40

1125,6
]
0,6

= 𝑈𝑆$ 207,96 

 

 Tal valor é referente a um custo na União Europeia em 2000. O índice CEPCI está na 

bibliografia de Vatavuk (2002), com valor de 394,1. Corrigindo o lugar, o ano e a moeda, 

temos que o custo anual de catalisador para o R-01 é de R$ 1.143,90. 

4.6.2. R-02 

 O R-02 é um leito fixo, representado por um vaso vertical fechado, recheado com 

catalisador. Para ele foi utilizado a correlação do Capcost, considerando que seu material é 

feito de aço inoxidável 316L (Stainless Steel, sigla SS). 

 O cálculo resultou em um custo de US$ 11.094,74 do vaso (EUA, 2009). Corrigindo 

o lugar, o ano e a moeda, temos: R$ 90.359,32 (Brasil, 2022). 

 A efeito de análise preliminar, o catalisador do R-02 possui o mesmo custo que o do 

R-01. Segundo o trabalho de Chang et al (2002), a porosidade do R-02 equivale a 0,33846. 



73 

 

Logo, 66,154% do volume do leito fixo está preenchido com catalisador, totalizando 

66,154% x 2,2697 = 1,5015 m³. Segundo Robles Iglesias (2017), a densidade do catalisador 

é de 2702,0 kg/m³, resultado em 4057 kg de catalisador. 

 Exercendo cálculo de razão e proporção: 

 

𝑅$ 1143,90

1,401 𝑘𝑔
=

𝐶

4057 𝑘𝑔
                                                                                                                                                 ( 4.5) 

 

 Assim, C = R$ 3.312.489,86 

4.6.3. F-01 

 O F-01 é um tambor flash, representado por um vaso vertical fechado. Seu custo foi 

calculado pelo método de Guthrie (1974), resultado num valor de US$ 119,66 (EUA, 1974). 

Corrigindo o lugar, o ano e a moeda, temos: R$ 3.178,29 (Brasil, 2022). 

4.6.4. C-01 

 A coluna C-01 também foi calculada pelo Matche, que estima o valor do equipamento 

pela massa de seu casco. A massa do casco da coluna foi estimada pelo software Red Bag. 

Os resultados estão dispostos a seguir: 

Peso da coluna: 454,01 kg = 1000,92 lbs 

Resultado do custo da coluna no Matche: US$ 20.000,00 (Costa do Golfo, EUA, 2014) 

Corrigindo o lugar, o ano e a moeda, temos: R$ 152.513,08 (Brasil, 2022). 

  O recheio da coluna é constituído por anéis de Pall de 1’’ de diâmetro, sendo seu 

material aço inoxidável 304. Seu custo toma como base o volume da coluna, usando a 

fórmula encontrada na bibliografia de Towler e Sinnott (2008). 

 Volume da coluna: 

 

𝜋 ∙ 0,37² ∙ 4,66

4
= 0,501 𝑚³ 

 

Custo do recheio = 4000 x 0,501 = US$ 2.004,00 (Texas, EUA, 2006). 

Corrigindo o lugar, o ano e a moeda, temos: R$ 17.614,67 (Brasil, 2022). 

4.6.5. Demais equipamentos 

 Os custos demais equipamentos, que dizem respeito a trocas térmicas e pressurização 

ao longo do projeto, foram obtidos por meio de projetos similares obtidos na literatura. A 

Tabela 4.18 mostra o valor desses equipamentos: 
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Tabela 4.18. Custos dos equipamentos de troca térmica e pressurização 

Equipamento Valor Local e ano Correção 

(R$, Brasil, 

2022) 

Fonte Comentários 

AQ-01 US$ 

122.700,00 

Costa do Golfo, 

EUA, 2014 

R$ 935.667,77 MATCHE Aquecedor de 

tubo cilíndrico, 

aço inoxidável 

316L que 

suporta 1,3 

milhões de 

BTU/h 

TC-01 US$ 79.797,00 Argentina, 

2017 

R$ 116.838,51 ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada usando 

equação 3.32 

RESF-01 US$ 

107.092,00 

Argentina, 

2017 

R$ 156.803,77 ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada usando 

equação 3.32 

REF-01 US$ 

171.369,00 

Argentina, 

2017 

R$ 250.917,95 ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada usando 

equação 3.32 
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Equipamento Valor Local e ano Correção 

(R$, Brasil, 

2022) 

Fonte Comentários 

RESF-02 US$ 17.832,00 Argentina, 

2017 

R$ 26.109,56 ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada usando 

equação 3.32 

COMP-01 US$ 5.500,00 Costa do Golfo, 

EUA, 2014 

R$ 41.941,10 MATCHE Compressor de 

ar tipo rotativo, 

pois a vazão de 

gás é pequena. 

 

 Com isso, somando todos os custos dos equipamentos cotados, chega-se em um valor 

de R$ 8.389.088,92. Multiplicando tal valor pelo fator de Lang de 4,7, tem-se a estimativa 

de aquisição de equipamentos, tubulação, instrumentação, suportes e elétrica de R$ 

39.461.423,56. 

 Além dos custos de aquisição dos equipamentos constituintes do processo, para o 

cálculo da taxa interna de retorno, foram considerados os custos com operação e engenharia 

para construção. A Tabela 4.19 mostra cada um desses custos. 

 

Tabela 4.19. Resumo de custos operacionais 

Tipo de 

custo 

Valor Local e ano Correção 

(R$, Brasil, 

2022) 

Fonte Comentários 

Engenharia 

básica 

US$ 

557.100,00 

Argentina, 

2017 

R$ 815.557,63 ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada 
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Tipo de 

custo 

Valor Local e ano Correção 

(R$, Brasil, 

2022) 

Fonte Comentários 

usando 

equação 3.32 

Detalhamento US$ 

911.500,00 

Argentina, 

2017 

R$ 

1.334.615,41 

ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada 

usando 

equação 3.32 

Custos 

operacionais e 

manutenção 

geral 

US$ 

1.202.000,00 

Argentina, 

2017 

R$ 

1.230.285,78 

ROBLES 

IGLESIAS, 

2017 

Essa referência 

considera 

produção de 

383,77 ton/dia 

de ciclo-

hexano. A 

escala foi 

ajustada 

usando 

equação 3.32 

 

 Somando o custo dos equipamentos com o da engenharia básica e do detalhamento, 

temos o valor inicial de investimento de R$ 41.611.596,60. Os custos de operação, bem 

como as despesas com catalisador, são anuais, constituindo valor de R$ 4.543.919,54 anuais. 

 

4.6.6. Taxa interna de retorno 

 Do cálculo de margem bruta, mostrada na Tabela 4.16, tem-se uma margem de R$ 

1.290,29 por hora de operação. Considerando 24h de operação por 360 dias no ano, tem-se 

um lucro bruto de R$ 11.148.105,60 por ano. 

 Usando a fórmula do valor presente limite, o seguinte gráfico de balanço de 

investimento no tempo foi obtido: 
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Figura 4.9. Balanço orçamentário ao longo do tempo 

 

Fonte: próprio autor 

 

 Tal cálculo mostra que o payback acontece no décimo quinto ano após o investimento. 

Tal fato se dá devido à alta taxa de juros, que torna o crédito caro e o investimento em renda 

variável mais incerto. O tempo de payback é encurtado à medida que a taxa de juros se torna 

mais branda. 
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5. CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

 Feitos as devidas análises de projeto, conclui-se que o método IFP de produção de 

ciclo-hexano demanda uma tecnologia sofisticada de transferência de massa para que a 

reação ocorra de modo otimizado, e que é um processo que demanda atenção especial à 

segurança principalmente no R-01, devido à alta pressão e temperatura na qual o reator se 

encontra, e também quanto à exposição as substâncias envolvidas no processo, com atenção 

especial ao benzeno. 

 O processo não gera subprodutos poluentes, porém o aquecimento das correntes de 

entrada no processo pode demandar queima de combustível fóssil, o que aumenta sua pegada 

de carbono. Uma alternativa para esse problema seria usar hidrogênio, parte dele da purga, 

e parte da origem do hidrogênio que entra no processo, caso a instalação de produção esteja 

perto da instalação de produção de hidrogênio. Para reutilizar o hidrogênio direcionado à 

purga, é necessário um estudo para separação de H2 e N2 por meio de membrana. 

 O cálculo da taxa interna de retorno mostrou um payback estimado em 14 a 15 anos 

com taxa de juros alta (13,25%), podendo ser um menor tempo de payback caso a taxa de 

juros diminua. Além disso, nenhum reuso de catalisador foi considerado. Uma eventual 

reutilização poderia amortizar um pouco os gastos anuais, aumentando o lucro líquido e 

diminuindo o tempo de payback. 

 Tal análise preliminar do processo pode ser a base para futuros projetos de 

aprofundamento do processo, tais como: 

 Avaliação do balanço de energia do processo IFP 

 Integração energética do processo IFP 

 Estudo aprofundado da transferência de massa no R-01 

 Estudo de otimização de custos relacionado ao uso de catalisador no R-01 

 Análise de sensibilidade com relação a outros métodos de purificação do ciclo-hexano 

que sejam mais viáveis que o R-02 
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APÊNDICE A – CEPCI 

ANO CEPCI 

2006 499,85 

2007 525,02 

2008 530,78 

2009 539,41 

2010 532,22 

2011 563,86 

2012 590,47 

2013 564,70 

2014 576,10 

2015 556,80 

2016 541,70 

2017 568,82 

2018 603,10 

2019 607,51 

2020 607,00 

Fonte: Ministério de Minas e Energia, 2020 
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Fonte: VATAVUK, 2002 
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APÊNDICE B – BIG MAC INDEX 

 

Fonte: Big Mac Index, 2022 
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APÊNDICE C – MANIPULAÇÕES ALGÉBRICAS PARA DIMENSIONAMENTO 

DO REATOR R-01 

Para achar a equação final que rescreve a transferência de massa e a reação, substitui-se a 

equação da última etapa na terceira etapa: (Inserir no apêndice C) 

𝐶𝑠 =
𝑟𝑣

𝑘𝑎𝑐
 

𝑟𝑣 = 𝑘𝑐𝑎𝑐(𝐶𝑙 − 𝐶𝑠) = 𝑘𝑐𝑎𝑐 [𝐶𝑙 −
𝑟𝑣

𝑘𝑎𝑐
] 

 Desenvolvendo o produto e isolando Cl: 

𝐶𝑙 =
𝑟𝑣

𝑘𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
] 

 Substituindo essa equação na segunda etapa, temos: 

𝑟𝑣 = 𝑘𝑙𝑎𝑔 [𝐶𝑖𝑙 −
𝑟𝑣

𝑘𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] 

 Desenvolvendo o produto, e isolando Cil: 

𝐶𝑖𝑙 =
𝑟𝑣

𝑘𝑙𝑎𝑔
[1 +

𝑘𝑙𝑎𝑔

𝑘𝑐𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] 

 Existe equilíbrio na interface gás-lama, logo a Lei de Henry pode descrever a 

concentração: Cig = HCil. Multiplicando os dois lados da equação por H: 

𝐶𝑖𝑔 =
𝐻 𝑟𝑣

𝑘𝑙𝑎𝑔
[1 +

𝑘𝑙𝑎𝑔

𝑘𝑐𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] 

 Substituindo essa equação na primeira etapa, e desenvolvendo o produto: 

𝑟𝑣 = 𝑘𝑔𝑎𝑔𝐶𝑔 − 𝑘𝑔𝑎𝑔
𝐻 𝑟𝑣

𝑘𝑙𝑎𝑔
[1 +

𝑘𝑙𝑎𝑔

𝑘𝑐𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] 

 Fazendo as devidas manipulações algébricas, e colocando rv em evidência: 

𝑟𝑣 [1 +
𝑘𝑔𝐻

𝑘𝑙
+
𝑘𝑔𝐻𝑎𝑔

𝑘𝑐𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] = 𝑘𝑔𝑎𝑔𝐶𝑔 

 Logo: 

𝑟𝑣 =
𝑘𝑔𝑎𝑔

[1 +
𝑘𝑔𝐻
𝑘𝑙
+
𝑘𝑔𝐻𝑎𝑔
𝑘𝑐𝑎𝑐

[1 +
𝑘𝑐
𝑘
]]

𝐶𝑔 

 Multiplicando o numerador e o denominador por ac: 
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𝑟𝑣 =
𝑘𝑔𝑎𝑔𝑎𝑐

𝑎𝑐 [1 +
𝑘𝑔𝐻
𝑘𝑙
+
𝑘𝑔𝐻𝑎𝑔
𝑘𝑐𝑎𝑐

[1 +
𝑘𝑐
𝑘
]]

𝐶𝑔 

 Denomina-se k0 o termo: 

𝑘0 =
𝑘𝑔𝑎𝑔

𝑎𝑐 [1 +
𝑘𝑔𝐻
𝑘𝑙
+
𝑘𝑔𝐻𝑎𝑔
𝑘𝑐𝑎𝑐

[1 +
𝑘𝑐
𝑘
]]

 

 Invertendo a equação: 

1

𝑘0
=

𝑎𝑐
𝑘𝑔𝑎𝑔

[1 +
𝑘𝑔𝐻

𝑘𝑙
+
𝑘𝑔𝐻𝑎𝑔

𝑘𝑐𝑎𝑐
[1 +

𝑘𝑐
𝑘
]] 

 E distribuindo os produtos, chega-se na expressão final do termo k0: 

1

𝑘0
=

𝑎𝑐
𝑎𝑔𝑘𝑔

+
𝐻𝑎𝑐
𝑎𝑔𝑘𝑙

+ 𝐻 [
1

𝑘𝑐
+
1

𝑘
] 

 

 


