N~

UNIVERSIDADE DE BRASILIA
INSTITUTO DE QUIMICA
PROJETOS DE ENGENHARIA QUIMICA 2

ARTHUR DE SOUZA TOME - 15/0118538
MANUELLA TAVARES SILVEIRA PORTILHO - 15/0138709
VANDRESSA PEREIRA AMORIM - 15/0150512

TRABALHO DE CONCLUSAO DE CURSO DE ENGENHARIA QUIMICA

ORIENTADOR: PROF. DR. JOSE JOAQUIN LINARES LEON

BRASILIA
2020



UNIVERSIDADE DE BRASILIA
INSTITUTO DE QUIMICA
PROJETOS DE ENGENHARIA QUIMICA 2

ARTHUR DE SOUZA TOME - 15/0118538
MANUELLA TAVARES SILVEIRA PORTILHO - 15/0138709
VANDRESSA PEREIRA AMORIM - 15/0150512

PROJETO DE TROCADOR DE CALOR, BOMBAS E INSTRUMENTACAO E
CONTROLE

Trabalho académico apresentado a disciplina
de Projetos de Engenharia Quimica 2 do
Instituto de Quimica da Universidade de

Brasilia com proposito de avaliagado final.

ORIENTADOR: PROF. DR. JOSE JOAQUIN LINARES LEON

BRASILIA
2020



Figura 1.
Figura 2.
Figura 3.
Figura 4.
Figura 5.
Figura 6.
Figura 7.
Figura 8.

INDICE DE FIGURAS

Esquema bésico do processo Claus.
Detalhamento do fluxograma de um dos condensadores.
Relagdo entre D, € o didmetro do casco, D_.

Grafico da relagdo entre D, e o didmetro do casco, D,.

Esquema bésico do sistema de bombeamento do refluxo.

Esquema do sistema de bombeamento do refluxo.
Diagrama de instrumentagao e controle (I&C).

Diagrama simplificado do processo.

10
16
16
22
29
30
41



INDICE DE TABELAS

Tabela 1. Propriedades fisicas dos fluidos usados no processo. 10
Tabela 2. Tabela de coeficiente global de transmissao de calor de fluidos. 10

Tabela 3. Velocidade de escoamento do fluido dentro do tubo a partir do nimero

de passes. 13
Tabela 4. Constantes usadas para analisar o pitch. 13
Tabela 5. Didmetro correspondente a cada numero de passes. 14
Tabela 6. Diametro do casco de acordo com o nimero de passes. 15

Tabela 7. Numeros admissionais € o coeficiente individual de transmissdo de

calor. 16
Tabela 8. Numeros admissionais para calcular o h,. 17
Tabela 9. Valores dos U.. 18
Tabela 10. Valores de perda de pressao do tubo. 19
Tabela 11. Valores de perda de pressao do casco. 20
Tabela 12. Custos do Equipamento. 20
Tabela 13. Informacgoes referentes a torre de destilagao C-1. 22
Tabela 14. Informagdes referentes ao vaso pulmao C-2. 22
Tabela 15. Propriedades Fisicas do fluido de processo. 22

Tabela 16. Dados de perda de carga necessarios para o projeto. 23



SUMARIO

1. Objetivo do projeto de trocador de calor
2. Descricao do projeto de trocador de calor

3. Desenvolvimento do projeto
3.1. Especificacoes
3.2. Propriedades fisicas
3.3. Coeficiente global de transmissdo de calor (U)
3.4. Area de troca de calor
3.5. Layout e tamanho do tubo
3.6. Numero de tubos
3.7. Diametro da carcaca
3.8. Coeficiente individual de transmissdo de calor do tubo (h,)
3.9. Coeficiente individual de transmissao de calor da carcaga (h,)
3.10. Coeficiente global de transmissdo de calor da carcaca (U,)
3.11. Perda de pressao tubo (AP))
3.12. Perda de pressao casco (AP,)

3.13. Custos do Equipamento

4. Objetivo do projeto de bombas
5. Descri¢do do projeto de bombas

6. Desenvolvimento do projeto
6.1. Especificagdes
6.2. Propriedades Fisicas
6.3. Perda de Carga
6.4. Pressdao de Aspiracao
6.5. Pressao de Impulsao
6.6. Vazao Minima
6.7. Vazao de Projeto
6.8. Consumo Elétrico

6.8.1. Poténcia Absorvida

© v oo v N

10
11
11
12
15
16
17
18
19
19

20
20
21

21
22
22
22
23
25
25
26
26



10.
11.
12.
13.
14.
15.
16.
17.
18.

6.8.2. Poténcia Hidraulica
6.8.3. Poténcia Real Consumida

6.9. NPSH Disponivel

Objetivo do projeto de instrumentagdo e controle
Descri¢ao do projeto de instrumentagdo e controle

Desenvolvimento do projeto
9.1. Diagrama de instrumentagao e controle
9.2. Instrumentagao

9.3. Controle

REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS
ANEXO I

ANEXO II

ANEXO III

ANEXO IV

ANEXO V

ANEXO VI

ANEXO VII

ANEXO VIII

26
27
27

27
27
28

28
29
30

31
32
37
40
40
40
41
42
44



1. Objetivo do projeto de trocador de calor

O processo Claus € o processo padrao na industria de petréleo e gas natural para a
eliminacdo do enxofre dos produtos e sua recuperagdo por meio do processo de
dessulfurizacdo. Apds os conversores cataliticos, existem condensadores para permitir
liquefazer o enxofre produzido e extrai-lo do sistema. O presente trabalho visa projetar um
desses condensadores, baseado nos resultados de uma simulacao feita através do software

Aspen Hysys.

2. Descricao do projeto de trocador de calor

O processo Claus ¢ corriqueiramente utilizado em usinas termelétricas para a
purificacao de correntes contendo sulfeto de hidrogénio. A base deste ¢ uma reagao quimica
inicial de conversdo do H,S a SO,, com uma posterior recombinagdo do SO, produzido com

H,S para obter como produto final enxofre elementar.
1) H,S+3/20,U 3/4S0,+H,0
2) 2H,8+3/480,03/x8S,+2H,0

Um esquema bésico do processo se apresenta na Figura 1.

Reheater Reheater Reheater Tail

Waste
Wtr Stm heat

. Reaction
fumace
1000 *C
1.5 barg

+ Wtr = water barg = bar gauge (pressune)
B .. Stm = steam FC = flow controller
o ir =qatalyst  FRC = flow ratio controfler

Figura 1. Esquema basico do processo Claus.

Como pode ser observado, apds os conversores cataliticos, existem condensadores

para permitir liquefazer ao S produzido e extrai-lo do sistema.

O foco do presente projeto serd trabalhar com um desses condensadores, com base nos

resultados de uma simulagdo feita com ajuda de simulador comercial.
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Figura 2. Detalhamento do fluxograma de um dos condensadores.

A partir de simulagdo através do software Aspen Hysys, foi possivel mensurar uma
série de valores para as correntes de materiais, suas propriedades e em diferentes fases. Desse
modo, t€m-se os valores referentes as especificacdes das correntes do processo, que sdo
apresentadas na Tabela 1 na parte de Anexos. Do mesmo modo, detalha-se as especificagdes

dos trocadores de calor na Tabela 2.

3. Desenvolvimento do projeto

3.1. Especificacoes

As especificacdes das correntes de entrada e saida do resfriador podem ser analisadas
no Anexo 1 e 2, respectivamente, e foram obtidas por meio de um simulador comercial.
Uma corrente de agua sera utilizada como fluido refrigerante cuja temperatura de

entrada no trocador sera de 28 °C e de saida de 45 °C.



3.2. Propriedades fisicas

Tabela 1. Propriedades fisicas dos fluidos usados no processo.

Agua
Temperatura Cp ijl_dél'::’:';iade Densidade Viscosidade
°C kl/kgK kg/m?3 k
(*C) (k) /kgK) (W/mK) (kg/m?) (kg/ms)
in 28,0 4,1788 0,6118 996,4000 0,0008
out 45,0 4,1800 0,6370 990,1000 0,0006
Fluido Hot
Temperatura Cp Coanél_:E:,;Ldaade Densidade Viscosidade
= kJ/kgK kg/m? P
(*C) (kJ/kgK) (W/mK) (kg/m°) (cP)
in 1149,0 1,2950 0,0796 0,6349 0,0451
out 148,9 1,1380 0,0000 1,6460 0,0000

3.3. Coeficiente global de transmissao de calor (U)

Como esse projeto trata-se de um caso muito especifico, foi utilizada uma tabela
retirada do livro do Towler[1]. Para o célculo do coeficiente global de transmissao de calor U,
foi considerada a média do intervalo em destaque na Tabela 2.

Tabela 2. Tabela de coeficiente global de transmissio de calor de fluidos.

12.3. OVERALL HEAT TRANSFER COEFFICIENT 797

Table 12.1. Typical Overall Coefficients

Shell and Tube Exchangers

Hot Fluid Cold Fluid U (W/m*C)
Heat exchangers

Water Water 800-1500
Organic solvents Organic solvents 100-300
Light oils Light oils 100400
Heavy oils Heavy ails 50-300
Gases Gases 10-50
Coolers

Organic solvents Water 250-750
Light oils Warer 350-900
Heavy oils Water 60-300
Gases Water 20-300
Organic solvents Brine 150-500
Water Brine 600-1200

Gases Brine 15-250



Apos a conversao de unidades, o valor encontrado para U ¢ igual a 137,67 kcal/h m?
°C.
3.4. Area de troca de calor
Para o calculo da area de troca, ¢ preciso calcular a variacao de temperatura, conforme

a equacao abaixo:

(f, —Ts)— (b ~T5)
In (I1 _TE)
(1, —T})

onde T1 corresponde a temperatura de entrada do fluido refrigerante (agua), T2

ﬂTuF -

7

corresponde a temperatura de saida do fluido refrigerante e t, e t, correspondem a entrada e

saida de vapor, respectivamente. Logo,

(1149 — 45) — (1489 — 28)
1, (1149 —45)
(1489 —28)

ATml =

ATml = 444,49°C
Por fim, € necessario calcular o calor para que a area de troca seja definida. O célculo

foi feito a partir da equacdo a seguir e os dados foram retirados das especificacdes obtidas a

partir da simulagao no Aspen.

QZ m Xecp X AT

Q=4575 x1,2165 x (1149 - 148.9)
Q = 5566044,05 kJ/h
Q = 1330316,46 keal/h

Com todos os parametros calculados, a area de troca ¢ representada pela equagdo

abaixo.

O=U, - -A-AT,

mi

Dessa forma, a area de troca encontrada ¢ igual a 21,75 m?.

10



3.5. Layout e tamanho do tubo

A partir do tamanho especificado para a troca de calor € possivel estabelecer o modelo

de trocador, sendo entdo casco-tubo.

Por se tratar de um fluido corrosivo, o didmetro externo do tubo d, ¢ igual a 1
polegada, que corresponde a 25,4 mm e o comprimento L € igual a 20 pés , que corresponde a

6096 mm. Para tubos de 17, usa-se uma BWG12, cuja espessura ¢ igual a 2,7mm.

3.6. Numero de tubos

A area de um tubo ¢ calculada da seguinte forma:

Adeumtubo=L Xdo X n
A de um tubo = 6096 X254 X i

A de um tubo = 486192,58 mm?

O nimero de tubos N, ¢ calculado pela razdo entre a Area de Troca Térmica e a Area
de um Tubo.

o A troca térmica
A de um tubo

~21750599,43 mm?
 486192,58 mm?>

Nt = 44,74 tubos

A partir do nimero de tubos calculado anteriormente ¢ necessario especificar a area

por passe. Esses sdo calculados por:

Area por passe = (Nt/naumero de passes) * area da se¢io transversal do tubo

onde,

Area da segio transversal do tubo = (/4) * (di)*

sendo,

11



di = (do) — (2 * espessura do tubo)

Por meio da razdo entre o fluxo volumétrico e a area por passe € possivel calcular a

velocidade de escoamento do fluido dentro do tubo. Os valores obtidos podem ser consultados

na Tabela 3.

Tabela 3. Velocidade de escoamento do fluido dentro do tubo a partir do n° de passes.

N° de Passes

Nipor Passe Area por Passe Fluxo Volumétrico Velocidade de Escoamento Fs

(tubos) (mm?) (m3/s) (m/s)
1 44,74 13851,32 1,11 80,45
2 22,37 6925,66 1,11 160,90
4 11,18 3462,83 1,11 321,80
6 7,46 2308,55 1,11 482,69
8 5,59 1731,41 1,11 643,59

3.7. Diametro da carcaca

Uma vez calculado o nimero de tubos Nt, analisa-se o pitch, parametro que define

disposi¢ao dos tubos entre si referidos a distancia entre centro e geometria de um corte

transversal. Como o fluido do processo ¢ sujo, utiliza-se a geometria quadrada (Square Pitch)

e o célculo de D, ¢ feito a partir das equacdes e dos dados apresentados na Tabela 4.

Tabela 4. Constantes usadas para analisar o pitch.

Table 12.4. Constants for Use in Equation 12.3

Triangular Pitch, p, = 1.254d,

Mo, passes | 2 4 f 8
K; 0.319 0.249 0175 00743 0.0365
=1y 2. 142 207 2L2BS 2.499 2675
Square Pitch, p,= 1.25d,

No. passes 1 2 o & g
k. 215  O.156 L15SE 00402 (LD331
n; 2207 2291 21263 2L&17 1.e43

12



D™

N: K.(d—’) 1 (12.3a)
Nr | T

Dy, .ff..(E) . (12.3b)

where

N, = number of tubes:
vy, = bundle diameter, mm;
d., = tube ourside diameter, mm.

Utilizando a equagdo 12.3b, o didmetro externo do tubo d, ¢ igual a 25,4 mm, o
numero de tubos N, igual a 44,74 e os dados K, e n, presentes na tabela, foi possivel encontrar

o D, correspondente a cada numero de passes. Os valores encontrados estdo representados na
Tabela 5.

Tabela 5. Didmetro correspondente a cada niimero de passes.

N°® de Passes K1 ny Dy (mm)
1 0,215 2,207 285,25
2 0,156 2,291 300,28
4 0,158 2,263 307,86
6 0,0402 2,617 370,62
8 0,0331 2,643 388,52

A Figura 3 apresenta a relagdo entre o D, e o diametro do casco D, o espagamento

entre tais didmetros podem ser obtido pelo grafico apresentado na Figura 4.

13
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Figura 4. Grafico da relagio entre Db e o didmetro do casco, D.

Na Tabela 6, estio representados os resultados encontrados.

Tabela 6. Didmetro do casco de acordo com o niimero de passes.

N° de Passes Grafico Ds (mm)

12 297,25
12 312,28
12 319,86
14 384,62
14 402,52

o o B




3.8. Coeficiente individual de transmissao de calor do tubo (h,)

O computo do coeficiente individual de transmissao de calor ¢ calculado por meio da
equacdo de Dittus-Boelter, j4 que se trata de um escoamento turbulento completamente
desenvolvido em tubos lisos, expressa como:

Nu = 0,023 * Re% x Py
onde n = 0,4 para aquecimento e 0,3 para resfriamento do fluido que escoa através do

tubo. Sendo que,

- B2

DV p
7
I8

Re =

ol
PI'=I—'=

Os valores encontrados para tais nimeros admissionais e o coeficiente individual de
transmissao de calor para o caso do escoamento da agua pelo tubo podem ser consultados na

Tabela 7.

Tabela 7. Numeros admissionais e o coeficiente individual de transmissao de

calor.
Ve!o;:::/i?e Fs Re N Pr (kw};zac}
80,45 80821,43 173,47 0,69 0,35
160,90 161642,87 302,03 0,69 0,61
321,80 323285,73 525,87 0,69 1,05
482,69 484928,60 727,37 0,69 1,46
643,59 646571,47 915,60 0,69 1,83

15



3.9. Coeficiente individual de transmissao de calor da carcaca

(h,)

Inicialmente, ¢ necessario especificar a area para o fluxo cruzado A, essa é expressa

por:

e (e — do)Dslp
Pe

where

tr: = tube pitch;
d, = tube outside diameter;
D, = shell inside diameter, m;

-

Ig = batffle spacing, m.

Considerando /; como 0,9Ds.

A razdo entre o fluxo volumétrico e As resulta na velocidade de escoamento do fluido

dentro do tubo.

O diametro hidraulico do lado do casco para um arranjo quadrado dos tubos ¢ dado
por:

% 3 —4*mrfi
1.27 ., ooy
d. = = - — 0.785d"
¢ =g R o)

Por meio desses dados € possivel calcular os nimeros adimensionais para o computo
do coeficiente individual de transmissdo de calor do lado da casca. O resultado pode ser

analisado na Tabela .

Tabela 8. Numeros admissionais para calcular o h

Ds Ig A, Velocidade Re NU Pr ho
(mm) (mm) (m?) (m/s) (kW/m=C)
297,25 267,53 0,02 1,38 47953,94 239,06 4,79 5,95
312,28 281,05 0,02 1,25 43449,87 220,93 4,79 5,50
319,86 287,87 0,02 1,19 41414,79 212,61 4,79 5,29
384,62 346,16 0,03 0,82 28642,61 158,29 4,79 3,94
402,52 362,27 0,03 0,75 26152,19 147,18 4,79 3,66

16



3.10. Coeficiente global de transmissao de calor da carcaca (U,)

A relagao entre os coeficientes individuais e o coeficiente global de transmissao de

calor ¢ dado por:

1 1 1 iy 1
Uo ho  hg ' ke & by & h
where
U, = the overall coefficient based on the outside area of the tube, mel'l:;

b, = outside fluid film coefficient, W/m>"C;
b, = inside fluid film coefficient, W/m>°C;

B4 = outside dirt coefficient (fouling factor), W/m™C;

hiq = inside dirt coefficient, W/m>"C;

k. = thermal conductivity of the tube wall material, W/m"C;
d; = tbe inside diameter, m;

L}

d, = mbe outside diameter, m.

Como se trata de um fluido corrosivo, tem que escolher um material caro resistente a
corrosdo, como aco inoxiddvel ou mesmo titdnio. Por conta do custo, escolheu aco inoxidavel
para o revestimento da parede do tubo, sendo k,, = 16 W/m?°C, conforme pode ser consultado
no Anexo 3.

Os valores obtidos de U, podem ser consultados na Tabela 9.

Tabela 9. Valores dos U,

N° de Passes (W /l:;zﬂ Q) Desvios
1 177.91 0,11
2 245,78 0,54
4 314,82 0,97
6 344,22 1,15
8 364,45 1,28

Como se pode observar, apenas para a primeira interacdo, com nimero de passes igual

a 1, que o desvio de U, em relagdo a primeira estimagao, se encontra abaixo de 30%.

17



3.11. Perda de pressao tubo (AP)

A perda de pressao do lado dos tubos ¢ dado por:
v . .L j.r[. — M ulrl
=)o) |5

AP; = tube-side pressure drop, N/m? (Pa);
N; = number of tube-side passes;

1, = tube-side velocity, m/s;

L = length of one tube.

where

Negligenciando o fator de correcdo da viscosidade, obtemos os dados apresentados na

Tabela 10.

Tabela 10. Valores de perda de pressiao do tubo.

N° de Ut L AP;
Passes (m/s) (m) (kg/cm?)
1 80,45 6,10 0,37
2 16090 6,10 2,67
4 321,80 6,10 b,02
b 482,69 6,10 20,32
8 64359 6,10 4817

Apenas para Np = 1, a pressio atende a especificagio por estar abaixo de 1kg/cm?.

3.12. Perda de pressao casco (AP))

A perda de pressdo do lado dos cascos ¢ dado por:



g ; Dj L pu;j “ —14
ar =3 () () 5= ()

where
L = mbe length;
[z = baffle spacing.
Negligenciando o fator de correcdo da viscosidade, realizou-se o computo da perda de
pressao do lado da carcaga para o caso atendido nas especificagdes anteriores, Np=1, obtemos

os dados apresentados na Tabela 11.

Tabela 11. Valores de perda de pressao do casco.

N de Ds I Velocidade wu, AP,
Passes {mm) {mm) (m/s) (kg/cm?)
1 297,25 267,53 1,28 0,73

Atendendo a especificagdo por estar abaixo de 1kg/cm?.

3.13. Custos do Equipamento
Os custos foram calculados conforme a equacao abaixo:
C= a+bs"

e os valores correspondentes aos parametros a, b € n para cada tipo de equipamento
foram retirados do Livro Chemical Engineering Design.
Os custos foram feitos com base em U.S. Gulf Coast para 2007 e estdo apresentados

na Tabela 12.
Tabela 12. Custos do Equipamento.

Bt Area 5 b B Custo 2007
(m?) (kS$)
Carcaga e Tubos em U 21,75 24000 46 1,2 25,85
Tubo Duplo 21,75 1600 2100 1 47,28
Termosifio 21,75 26000 104 1,1 29,08
Caldeira de Tubos em U 21,75 25000 340 0,9 30,44

Placas e Marcos 2,75 1350 180 0,95 4,71




4. Objetivo do projeto de bombas

O presente trabalho visa projetar uma bomba centrifuga que tem como funcao formar

o refluxo de uma torre de destilagdo para separar uma mistura de n-C,, n-C, e n-C;.
5. Descricao do projeto de bombas

O sistema do projeto € composto por uma torre que recebe a alimentagdo em formato
de liquido em ponto de bolha e ¢ introduzida em uma torre de fracionamento. Pelo fundo,
extrai-se uma corrente enriquecida em n-octano. Pelo topo, obtém-se um destilado liquido
rico em n-hexano.

O sistema ¢ composto por um vaso separador-pulmio que constitui o destilado e o
refluxo, a entrada da bomba centrifuga, uma valvula de controle na saida da bomba para
controlar a vazao de refluxo e a subida até o topo da torre. A bomba centrifuga a ser projetada
¢ responsavel por bombear a corrente de refluxo da torre.

Um esquema basico do sistema de bombeamento do refluxo se apresenta na Figura 1,

sendo C-1 a torre de destilagdo e C-2 o vaso pulmao.

1,35\

C-1

( 1 kglem? )

Figura 5. Esquema basico do sistema de bombeamento do refluxo.
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6. Desenvolvimento do projeto

6.1. Especificacoes

As informagdes relevantes da torre de destilagio C-1 e do vaso pulmido C-2
necessarias para o projeto do sistema de bombeamento estdo representadas nas Tabelas 1 e 2,

respectivamente.

Tabela 13. Informagdes referentes a torre de destilagao C-1.

Torre de Destilagao (C-1)

Diametro Altura AP
(m) (m) (kg/cm?)
1,6 12,3 1,35

Tabela 14. Informagoes referentes ao vaso pulmao C-2.

Vaso Pulmao (C-2)

Diametro = Comprimento AP
(m) (m) (kg/cm?)
1,0 5,0 1,00

6.2. Propriedades Fisicas

Tabela 15. Propriedades Fisicas do fluido de processo.

Q Refluxo Densidade Temperatura

(m*/h) (kg/m?) (°C)

13,1104 616,5120 80,588




6.3. Perda de Carga

Os dados de perda de carga necessarios para o projeto da bomba centrifuga estao

representados na Tabela 4.

Tabela 16. Dados de perda de carga necessarios para o projeto.

AP Tubo In AP Tubo Out AP Valvula
(kg/cm?/km)  (kg/cm*/km) (kg/cm?)

0,5 2,0 0,25

6.4. Pressao de Aspiracio

Para calcular a pressdo de aspiracdo, ¢ necessario estimar o comprimento do tubo
Lin em metros.
Lip=13 ®x3m
Lig:=39m

A perda de carga na admissao ¢ calculada da seguinte forma:

APrusoin = 0,5 kg/em? fkm % (3,9m x 107%)
APTuso in = 0,00195 kg /em?

Vale lembrar que a perda de carga na admissdo ¢ negativa. As perdas de carga
estatica do tubo, estatica do liquido e estatica do liquido total sdo calculadas a partir da

equagdo abaixo.

- 8

APeststicaTuio = 3 m x 616,512 kg/m?3 + 10*
APeststios Tubo = 0,18495 kg/cm?

APestiticatio= = x 616,512 kg /m? + 10
APeststicaiio = 0,03083 kg fem?
APestiticatiqTotat = 1m X 616,512 kg/m?* + 10*
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APestiticatiq Totar = 0,06165 kg /em?
A pressao de aspiracao ¢ calculada da seguinte forma:
ﬂpﬂsp.;ﬁga-a = dp}luimin ez + 'dPESE'iFEER Tubo T ﬂpEsn:ic[,rnLiq Bl ﬂp?’uhn In

APaspisczo = 1,00 + 0,18495 + 0,03083 — 0,00195 kg /em®

APaspirsgio = 1,21383 kg/cm?

A pressao maxima de aspiragdo ¢ calculada da seguinte forma:

APhsima de Aspirgio = ‘dp:‘»z‘& + ‘d'DEsra'ricn Tubo T ‘ﬂp.';'stic[m Lig Total — dp}"uhn In
APhizuims de Aspirsgio = 3,5 + 0,18495 + 0,06165 — 0,00195 kg /em?

APhszcima de Aspiracio = 3,74465 kg/cm?

6.5. Pressao de Impulsao

Para calcular a pressdao de impulsdo, ¢ necessario estimar o comprimento do tubo
Lout em metros.
Ly =13 x(123 +3)Im

Loyr=1989m

A perda de carga na impulsao ¢ calculada da seguinte forma:

APrutoowt = 2 kg/em? fkm % (19,89 m x 107%)

APrito out = 0,03978 kg/cm?

Vale lembrar que a perda de carga na impulsao ¢ positiva. A perda de carga

estatica ¢ calculada a partir da equagdo abaixo.

R
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APeststics = 15,3 m x 616,512 kg/m? + 10%
APeststics = 0,943245 kg/cm?

A pressao de impulsao € calculada da seguinte forma:

APmpuisio = ‘dp'!or'rp de Destilagio o1 T ‘dPESE‘iE‘EGR + dpvi!vu!n * ‘d'p]"uhn Qut
APimpuisic = 1,35 + 0,943245 + 0,25 + 0,03978 kg /cm?

APimputs30 = 2,58303 kg fem?

Para calcular a pressdo maxima de impulsdo, ¢ necessario calcular a pressdo de
shut-off (impulsdo fechada). Também ¢ necessario calcular a pressdo diferencial, de

acordo com a equagao a seguir:

APriterenzizi = ﬂpf,npuzsiﬂ =t ﬂpﬂjpi,,n;ﬁﬂ
APriterencia = 2,58303 —1,21383 kg/cm?

APoiterenciz = 1,3692 kg /fcm?

A partir do valor da pressdo diferencial, a pressdo de shut-off (impulsao fechada)

¢ calculada a seguir.

APshut-orr = 112 X ﬂpﬂi_j‘s:‘aucin!
APspiror= 1,2 % 1,3692 kg/em?

APstur-orr = 1,64304 kg fem?

A pressdo maxima de impulsdo € calculada fazendo a seguinte consideragdo

.ﬂpmax = dpﬂhur—ﬂff

e utilizando a equagao abaixo.

Pz' max PG-S.!U S ﬂpmﬂx

APhsxima de impuisio = APyzrime de Aspivagio T ‘dpj'hur—ﬂff
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APhtcims de impuisio = 3,74465 + 1,64304 kg fem?

APuicima de impuisio = 5,38769 kg/cm?

6.6. Vazao Minima

A vazao minima ¢ calculada pela equacao abaixo.

Cidinima = 0,6 % {?Rsf!uxo
Quiinime = 0,6 x 13,1m3/h

Qusinins = 7,86 m3 /h

6.7. Vazao de Projeto

A vazao de projeto ¢ calculada pela equagdo abaixo.

QF'.I':;I]E'["_‘! = 1,2 X QREIJ’-:HID
Qprjeto = 1,2 % 13,1 m?*/h
Qprojeto = 15,72 m?* fh

6.8. Consumo Elétrico

Os calculos de poténcias de projeto (absorvida, hidraulica e real consumida,

respectivamente) estio representados a seguir.

6.8.1. Poténcia Absorvida

O(m* / h)-AP(kg/cm®)
27.4

W, (CV)=

_ 15,72 X 1,64304 CV
T 27.4

W:= 094265 x 0,736 kW



Wz= 0,69379 kW

6.8.2. Poténcia Hidraulica

14 .
W =—=.100
.
_0,69379
e A

Wh= 154176 kW

6.8.3. Poténcia Real Consumida

i
W =—=.100
}?FH'

1,54176
0,9

W:= 1,71306 kW

6.9. NPSH Disponivel

O NPSH disponivel para o projeto da bomba foi calculado a partir da equagao

abaixo.

(P ~P

aspiragic ;:R.EID‘?’}

pxg

NPSHdEspaniueI =

(1,21383 — 1,033) kg/cm?
NP5H gicponivel — x 10
’ 616,5 kg/m3

4

NPSHicponivel = 2,93309 m
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7. Objetivo do projeto de instrumentacio e controle

I3

O objetivo do projeto ¢ adicionar e identificar os sistemas de instrumentagdo e
controle no diagrama de processo da unidade de separagdo de n-hexano, n-heptano e n-octano
projetada. Serdo definidos os melhores locais para instrumentos de vazao, pressao, nivel e
temperatura e seus respectivos controladores e valvulas. As fichas de especificacao

correspondentes aos instrumentos e lagcos de controle estdo preenchidas ao fim do projeto.
8. Descricao do projeto de instrumentacio e controle

Na Fig. 1, apresenta-se o diagrama de processo da unidade de separagdo de n-hexano,
n-heptano e n-octano projetada. O sistema ¢ composto por uma torre que recebe a alimentagao
em formato de liquido em ponto de bolha e ¢ introduzida em uma torre de fracionamento.
Nela, pela parte inferior, extrai-se uma corrente enriquecida em n-octano, enquanto pelo topo,

obtém-se um destilado liquido rico em n-hexano.

Agua de
refrigeragio
E2 _ ./
(A7

SEL TR T

C4

{ --:; * Vapor de
o = aguecimento

Figura 6. Esquema do sistema de bombeamento do refluxo.
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9. Desenvolvimento do projeto

9.1. Diagrama de instrumentacio e controle

Os instrumentos, controladores e valvulas foram adicionados ao sistema de

bombeamento do refluxo e estdo representados na imagem abaixo.

Figura 7. Diagrama de instrumentacao e controle (I&C).

9.2. Instrumentacio

Para medir a vazdo, ndo é necessario monitorar todas as correntes. Monitorando a
corrente 4, sabe-se que as correntes 2 ¢ 3 resultam na somatodria da corrente 4. O medidor de
vazdo FI-1 foi colocado na corrente 4 para medir a saida do tanque de n-hexano liquido
destilado.

O controlador de vazdo FIC-1 foi colocado na alimentacdo da coluna de destilacdo
(corrente 1), que encontra-se na fase de mistura.

Outro controlador de vazdo FIC-2 foi colocado na saida da bomba para medir o

refluxo de n-hexano liquido destilado na saida da bomba (corrente 6). A corrente de saida da
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torre € a somatoria das correntes 7 € 9. Por isso, um medidor de vazao FI-2 foi colocado na
corrente 9 para medir a corrente de saida de n-octano. E mais facil medir a vazio de uma
corrente liquida do que de uma corrente de vapor. Por fim, um medidor de vazao FI-3 foi
colocado para controlar a vazao do vapor de aquecimento do trocador de calor.

Para medir o nivel, foram adicionados controladores de nivel no fundo dos dois vasos:
um controlador de nivel LIC-01 no vaso C-2, com fase L - L ¢ outro LIC-02 na torre de
destilagao C-1, com fase L - V/G.

Para medir temperaturas, foram adicionados 8 medidores de temperatura no total, sdo
eles: para a corrente de alimentacdo 1 (TI-1); para a corrente 2 de vapor no topo (TI-2); para
a corrente 3 de entrada de n-hexano liquido (TI-3), devido a presenca de um condensador;
para a corrente 4 de saida de n-hexano liquido (TI-4); para a corrente 9 de saida de n-octano
(TI-5); para o refluxo de vapor no fundo da torre na corrente 8 (TI-6); para o vapor de
aquecimento do trocador de calor (TI-7) e, por fim, para a corrente 7 de liquido no fundo da
torre (TI-8). Vale lembrar que na bomba P-1, a mudanca de temperatura ¢ minima nas
correntes 4, 5 e 6. Por se tratar de um liquido incompressivel, as temperaturas sao
consideradas equivalentes.

Para medir a pressdo, foram adicionados um medidor na corrente de alimentagdo 1
(PI-1) e um controlador de pressdo na corrente 2 de vapor no topo (PIC-1).

A corrente 6 ¢ a saida da bomba, portanto, monitoramos a pressao da saida para saber
se o funcionamento da bomba P-1 esta adequado. Por isso, um medidor foi adicionado na
corrente de refluxo de n-hexano liquido na saida da bomba (PI-2).

Outro monitoramento importante de pressdo foi na corrente 5 para saber a pressao
diferencial que estd sendo fornecida pela bomba P-1. Por isso, um medidor foi adicionado na
corrente de refluxo de n-hexano liquido na entrada da bomba (PI-3).

Comparando as pressdes das correntes 2 e 3, € possivel monitorar o funcionamento do
condensador. Por isso, foi adicionado um medidor de pressao na corrente 3 de entrada de
n-hexano liquido (PI-4).

A pressao na corrente 9 de saida de n-octano também deve ser medida (PI-5), por se
tratar de uma corrente de saida da unidade.

Pelo fundo da torre, também ¢ interessante medir a pressao nas correntes 7 (PI-6) e 8
(PI-8), que representam a pressao de fundo da torre para verificar o estado do refervedor.

Por fim, o vapor de aquecimento do trocador de calor também contém um instrumento
de pressdo (PI-7).

A ficha de especificacdao dos instrumentos esta anexada ao fim do projeto.
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9.3. Controle

Para adicionar controladores, devemos analisar 3 pontos fundamentais: alimentagao,
topo e fundo.

Na alimentagdo, hd um controle de vazao FIC-1 e sua correspondente valvula de
controle. Esse primeiro laco de controle ¢ feito para manter a alimentacdo constante,
controlando as condi¢des de entrada.

No topo, a primeira varidvel controlada é a pressdo da coluna. Transformamos o
indicador de pressao em um indicador controlador PIC-1. Como o esquema ¢ um sistema de
condensagdo total, ¢ necessario adicionar um bypass com a sua respectiva valvula de controle,
formando o segundo lago de controle.

Ainda no topo, o indicador de nivel do vaso C-2 ¢ transformado em um indicador
controlador LIC-1 e uma valvula de controle é adicionada a corrente 4, formando o terceiro
lago de controle.

Para controlar a taxa de refluxo, o indicador de vazdo da saida da bomba P-1 ¢
transformado em um indicador controlador FIC-2 e uma valvula de controle ¢ adicionada a
corrente 6, formando o quarto lago de controle.

No fundo, a variavel controlada ¢ a vazdo de vapor alimentado ao fundo da torre. H&
um indicador controlador FIC-3 e uma valvula de controle ¢ adicionada a corrente de vapor de
aquecimento, formando o quinto lago de controle.

Ainda no fundo, o indicador de nivel é transformado em um indicador controlador
LIC-2 para regular a vazdo de residuo que sai do sistema e uma valvula de controle ¢
adicionada a corrente 9, formando o sexto lago de controle.

A ficha de especificacao dos lagos de controle estd anexada ao fim do projeto.
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11.ANEXO I

CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente

11

Descricio Entrada do fluido quente
Pressio 2,7206 Kg/cm? g
Temperatura 1149 °C
Vazio massica 4575 Kg/h
Vazao molar 162,6 Kmol/h
Entalpia total 0,963 Mkcal/h
Fracao de solidos 0,0
Fracdo de vapor 1,0
PROPRIEDADES DA FASE LiQUIDA
Vazio volumétrica @P e 0,0 m’/h
T de operaciao
Peso molecular 31,42 Kg/kmol
Densidade 335,1 Kg/m®
Viscosidade 1,626e-03 cP
Condutividade térmica 0,1225 W/m-°C
Calor especifico 0,7707 kJ/kg-°C
Tensao superficial 0,0 dinas/cm
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PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS

Vazio volumétrica @P e 6,454 m’/h
T de operacio
Peso molecular 28,14 Kg/kmol
Densidade 0,6349 Kg/m?
Viscosidade 4,509¢-02 cP
Condutividade térmica 7,96¢e-02 W/m-°C
Calor especifico 1,295 kJ/kg-°C
Fator de 1,0
compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fracio molar Fracio massica
H,S 0,0635 0,0769
0, 0,0000 0,0000
SO, 0,0318 0,0723
H,0 0,2124 0,1360
S 0,1770 0,2017
N, 0,5153 0,5130
S, 0,0000 0,0000
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S, 0,0000 0,0000
S, 0,0000 0,0000
S 0,0000 0,0000
Se 0,0000 0,0000
S, 0,0000 0,0000
Se 0,0000 0,0000
CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 21
Descricio Saida do fluido quente
Pressio 1,6866 Kg/cm? g
Temperatura 148,9 °C
Vazio massica 4575 Kg/h
Vazao molar 162,6 Kmol/h
Entalpia total 0,4593 Mkcal/h

Fracao de solidos

0,1942

Fracao de vapor

0,8058

PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
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Vazio volumétrica @P e 0,5670 m’/h
T de operacio
Peso molecular 30,87 Kg/kmol
Densidade 1817 Kg/m®

Viscosidade 7,570e+04 cP
Condutividade térmica 0,1403 W/m-°C
Calor especifico 1,086 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 57,37 dinas/cm

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e 5,887 m’/h
T de operacio
Peso molecular 27,48 Kg/kmol
Densidade 1,296 Kg/m®

Viscosidade 2,023e-02 cP
Condutividade térmica 3,056¢-02 W/m-°C
Calor especifico 1,152 kJ/kg-°C

Fator de 1,0
compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fracao molar Fracao massica
H,S 0,0635 0,0769
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0, 0,0000 0,0000
SO, 0,0318 0,0723
H,0 0,2124 0,1360

S 0,1770 0,2017

N, 0,5153 0,5130

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000

S, 0,0000 0,0000
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12.ANEXO 11

ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

Numero do equipamento

30

Descri¢ao

Trocador de calor

Tipo de trocador (casco-tubo, placas, Casco-tubo
tubos concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AEU
Disposi¢ao (horizontal/vertical) Horizontal
Circulacio (forcada, termosifao...) Forcada

Numero de Em série ou
carcacas paralelo?
estimadas

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

Lado CASCO/TUBO TUBO/TUBO INTERIOR/FLUIDO
EXTERIOR/FLUIDO FRIO DO QUENTE DO TROCADOR DE
TROCADOR DE PLACAS PLACAS
Entrada Saida Entrada Saida
Vazio total 78340,038 Kg/h 4575 Kg/h
Fraciao de vapor/gas 0 0 1 0,8058
Vazao de vapor/gas 0 0 Kg/h 4575 3600 Kg/h
Vazio de liquido 78340,038 | 78340,038 0 974,5
Temperatura 28 45 °C 1149 148,9 °C
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Pressio 1,0 1,0 Kg/cm? g 2,7206 1,6866 Kg/cm? g
Perda de pressao 1,0 Kg/cm? 1,0 Kg/cm?
permitida
Coeficiente individual 5120,964 Kcal /h 299,121 Kcal / h m?
de transmissio de calor m? °C °C
Fator de deposicio 0,0003 h m?°C/ 0,0012 h m?°C/
kcal kcal
Coeficiente global de 137,6 Kcal /h m?
transmissio de calor °C
AT,, 444,493 °C
F; 1
Calor trocado 1,3303 Gecal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressio de projeto 3,5 Kg/cm?® g
Temperatura de 1179 °C
projeto
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 21,7506 m?
Diametro dos tubos 25,4 mm
Comprimento dos tubos 6096 mm
Espessura dos tubos 12 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 31,75 mm

Tipo de disposicio dos tubos (triangular, triangular
rotada, quadrangular, rombica)

Quadrada
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Diametro do casco

297,25

13.ANEXO III
Table 12.6. Conductivity of Metals
Metal Temperature (°C) k..(W/m"C)
Aluminum 0 202
100 206
Brass 0 97
(70 Cu, 30 £n) 100 104
400 116
Copper 0 388
100 378
Mickel 0 62
212 59
Cupro-mckel (10% Ni) 0=100 435
Monel 0-100 30
Stainless steel (18/8) 0=100 1é
Steel 0 45
100 45
600 36
Titanium 0-100 1a
14.ANEXO 1V

Figura 8. Diagrama simplificado do processo.

@’\1,330 j
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15.ANEXO V

ESPECIFICACOES BOMBAS
Identificacio do equipamento operacio / Operagiio Reserva
reserva
Descricio Bomba para fluxo numa torre de destilagdo
Nimero de bombas operacio / reserva Ola | 01b
Tipo de bomba (centrifuga, volumétrica Bomba Centrifuga
alternativa, volumétrica rotativa)

Funcionamento (continuo ou descontinuo / Continuo Continuo

série ou paralelo)

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiraciio | Impulsio
Vazao volumétrica de operacio 13,1 m*/h
Pressio 1,21383 kg/cm? g 2,58303 kg/cm? g
Temperatura 80,588 °C 80,588 °C
Densidade 616,5120 kg/m’ 616,5120 kg/m’
Viscosidade 0,20984 cP 0,20984 cP
Pressio de vapor 1,033 kg/cm?® g 1,033 kg/cm?® g
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazio de projeto (110 ou 120% da vazio de operacio) 15,72 m/h
Vazio minima de processo (60% da vazio de operacio) 7,86
Pressdo na aspiracio na vazio de projeto 1,21383 Ke/em?
Pressiao na impulsdo na vazio de projeto 2,58303 £ &
Pressao diferencial 1,3692 kg/cm?
Altura diferencial 22,209 m
NPSH disponivel 2,93309 m
Maxima pressao diferencial a impulsao fechada 1,64304 kg/cm?
Pressio maxima na aspiracio 3,74465 Ko/om?
Pressio maxima na impulsao 5,38769 & &
Didmetro da tubulacio aspiracao/impulsao | polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 5,38769 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 110,588 °C
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia elétr.ica a vazio de 171306 KW
projeto

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO

"""" 1 kglem?
Cc-2
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16. ANEXO VI

CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 01
Descricio Aspiragdo
Pressio 1,21383 Kg/em? g
Temperatura 80,588 °C
Vazio massica 8082,72 Kg/h
Vazao molar 87,01 Kmol/h
Entalpia total -0,4529 Mkcal/h
Fracao de solidos -
Fracio de vapor -
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio volumétric~a @PeT 13,1104 m/h
de operacio
Peso molecular 92,8941 Kg/kmol
Densidade 616,5120 Kg/m®
Viscosidade 0,20984 cP
Condutividade térmica 0,10440 W/m-°C
Calor especifico 0,56003 kJ/kg-°C
Tensao superficial - dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracao molar Fracao massica
N-hexano 0,534
N-heptano 0,453
N-octano 0,013
CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 02
Descricéo Impulséo
Pressio 2,58303 Kg/em?® g
Temperatura 80,588 °C
Vazio massica 8082,72 Kg/h
Vazao molar 87,01 Kmol/h
Entalpia total -0,4529 Mkcal/h
Fracéo de sélidos -
Fracio de vapor -
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio volumétric~a @PeT 13,1104 m’/h
de operacio
Peso molecular 92,8941 Kg/kmol
Densidade 616,5120 Kg/m®
Viscosidade 0,20984 cP
Condutividade térmica 0,10440 W/m-°C
Calor especifico 0,56003 kJ/kg°C
Tensio superficial - dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracao molar Fraciao massica
N-hexano 0,534
N-heptano 0,453
N-octano 0,013
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17. ANEXO VII

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

. = Localizacido (nim. da Fase =
Identificacao tubulacdo) (L, G ou M) Vazao normal / kg/h
Alimentacdo da
coluna de 1 Mistura -
destila¢ao (FIC-1)
Corrente de saida
do tanque de i
4 Liquid -
n-hexano liquido iquica
destilado (FI-1)
Refluxo de
n-hexano liquido 6 Liquida }
destilado na saida
da bomba (FIC-2)
Corrente de saida L
de n-octano (FI-2) ? Liquida )
Vapor de
aquecimento do B .
trocador de calor E-3 Vapor
(FI-3)
ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL
. = Localiza¢ao (nam. do Tipo de interfase ,
Identificacdo vaso) (L-L ou L-V/G) Nivel normal / mm
Vaso C-2
C-2 L-L -
(LIC-1)
Torre de destilagdo
(LIC-2) C-1 L-V/G -
ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA
Identificacio Localizaciao (nim. da Fase Temperatura normal
§ tubulacio ou vaso) (L, G ou M) /°C
Alimentacao da
coluna de 1 Mistura -
destilagdo (TI-1)
Corrente de vapor
no topo da coluna 2 Vapor -
(TI-2)
Corrente de
entrada do tanque
de n-hexano 3 Liquida -
liquido destilado
(TI-3)
Corrente de saida
do tanque de P
4 Liquid: -
n-hexano liquido ‘quica
destilado (TI-4)
Corrente de saida e .
n-octano (TI-5) 9 Liquida )
Refluxo de vapor
no fundo da torre 8 Vapor -

(TI-6)




Vapor de

aquecimento do E-3

trocador de calor
(TI-7)

Vapor -

Corrente de liquido
do fundo da torre 7 Liquida -
(TI-8)

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Localizaciao (nim. da Fase Pressio normal /

Identificaca
entriicagao tubulaciio ou vaso) (L, G ou M) kg/em® g

Alimentacao da
coluna de 1 Mistura Liquida -

destilagao(PI-1)

Corrente de vapor
no topo da coluna 2 Vapor -
(PIC-1)

Refluxo de
n-hexano liquido 6

destilado na saida
da bomba (PI-2)

Liquida -

Refluxo de
n-hexano liquido
destilado na 5 Liquida -
entrada da bomba
(PI-3)

Corrente de
entrada do tanque
de n-hexano 3 Liquida -
liquido destilado
(PI-4)

Corrente de saida e 9

n-octano (PI-5) Liquida -

Corrente de liquido
do fundo da torre 7 Liquida -
(PI-6)

Vapor de

aquecimento do E-3

trocador de calor
(P1-7)

Vapor -

Refluxo de vapor
no fundo da torre 8 Vapor -
(PI-8)

18. ANEXO VIII

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE
Identificacdo no Localizacao (nim. D oo Elementos vinculados (medidor,
. " escricao da . ,
diagrama da tubulacio ou acdo controle, acionador e valvula de
mecanico vaso) controle)
Controle da vazao Medidor de vazao
FIC-1 | de entrada da Controlador de vazao
torre de destilacdo | Transdutor elétrico pneumatico
fracionada Valvula de controle
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Controle de
pressdo da torre

Medidor de pressdo
Controlador de pressao

PIC-1 2 de destilagdo Transdutor elétrico pneumatico
fracionada Valvula de controle
Medidor de nivel
LIC-1 C-2 Controle de nivel Controlador de nivel
do vaso C-2 Transdutor elétrico pneumatico
Valvula de controle
N Medidor de vazio
Controle da vazdo Controlador de vazido
FIC-2 6 da saida da bomba .. .
Transdutor elétrico pneumatico
P-1 na corrente 6 Valvula d trol
alvula de controle
Controle da vazio
de vapor Medidor de vazdo
FIC-3 E3 alimentado ao Controlado'r de vazao .
fundo da torre de Transdutor elétrico pneumatico
destilagdo Valvula de controle
fracionada
Controle’ de nivel Medidor de nivel
do residuo de Controlador de nivel
LIC-2 C-1 saida da torre de ontrofador de nive

destilagao
fracionada

Transdutor elétrico pneumatico
Valvula de controle
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