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Resumo

O presente trabalho visa projeto das principais utilidades em uma industria quimica.
Levando em consideragao gasto energético, custo e especificagées em geral.
Palavras-chave: trocador de calor. bombas. Instrumentacao e Controle.
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1. Trocadores de Calor

O foco do presente projeto sera trabalhar com um condensador utilizado
no processoClaus, cuja representacdo € evidenciada por um contorno em azul

na figura 1.
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Figura 1: Fluxograma do Processo Claus.

O que se pede €é que projete o trocador de calor, para iSso € necessario
preencher as fichas de especificacdo de correntes de materiais e especificacédo
do trocador de calor. Epreciso também definir o tipo de trocador, bem como
tamanho e ndmero de tubos, area de troca, calor total trocado e custo
aproximado do trocador.

Os dados de processo serdo consultados na com base nos resultados
de uma simulacéo feita com ajuda de simulador comercial, onde serao feitas
apenas umas conversdes de unidades para conseguirmos a unidade de
trabalho, como a pressdo e calor especifico que tiverem suas unidades
modificadas.

Nas tabelas 1 e 2 abaixo estardo as especificagcdes das correntes de

entrada e saida do resfriador, respectivamente:

Tabela 1: Especificacdo da corrente de entrada do resfriador.

CORRENTES MATERIAIS




NUumero de corrente Entrada do Resfriador
. corrente de entrada de fluido gasoso quente com
Descricao
enxofre a ser condensado
Press&o 2,721 Kg/cm? g
Temperatura 1149 °C
Vazao méssica 4575 Kg/h
Vazao molar 162,6 Kmol/h
Entalpia total 0,0009362 Gkcal/h
Fracdo de sélidos 0
Fracao de vapor 1
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo volumeétrica i m3/h
@P e T de operacao
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade ) cP
Con<3'Iut|y|dade i W/m-K
térmica
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tensdao superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétrica 3
@P e T de operacao 7205 m/h
Peso molecular 28,14 Kg/kmol
Densidade 0,6349 Kg/m?®
Viscosidade 4,509x10 cP
Condutividade 7,960x10° Wim-K
térmica
Calor especifico 1,295 kJ/kg-°C
Fator de 1
compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
H2S 0,0635 0,0769
SO2 0,0318 0,0723
H20 0,2124 0,1360
S 0,1770 0,2017
N2 0,5153 0,5130
02 0 0
S2 0 0
S3 0 0
S4 0 0
S5 0 0
S6 0 0
S7 0 0
S8 0 0

Tabela 2: Especificagédo da

corrente de saida do resfriador.

CORRENTES MATERIAIS




NUmero de corrente

Saida do Resfriador

corrente de saida de fluido frio, rico em enxofre que

Descricao foi condensado
Press&o 1,687 Kg/cm? g
Temperatura 148,9 °C
Vazao méssica 4575,0 Kg/h
Vazao molar 162,6 Kmol/h
Entalpia total -0,0004593 Gkcal/h
Fracdo de sélidos 0
Fracao de vapor 0,8058
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao volumétrica 3
@P e T de operacao 05362 m/h
Peso molecular 30,87 Kg/kmol
Densidade 1817 Kg/m®
Viscosidade 7,57 x 10* cP
Condutividade 0,1403 Wim K
térmica
Calor especifico 1,086 kJ/kg-°C
Tensdao superficial 57,37 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétrica 3
@P e T de operacao 2179 m/h
Peso molecular 27,48 Kg/kmol
Densidade 1,296 Kg/m?®
Viscosidade 2,023x10 cP
Condutividade 3,056x102 Wim K
térmica
Calor especifico 1,152 kJ/kg-°C
Fator de 1
compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
H2S 0,0635 0,0769
SO2 0,0318 0,0723
H20 0,2124 0,1360
S 0,1770 0,2017
N2 0,5153 0,5130
02 0 0
S2 0 0
S3 0 0
S4 0 0
S5 0 0
S6 0 0
S7 0 0
S8 0 0

Com os dados necessarios preenchidos, agora precisamos calcular o

gue se pede para o projeto.




1.1 Balango de energia para célculo da vazdo massica de 4gua

A vazdo massica de agua, que € o fluido refrigerante, sera encontrada
através da equacao 1 abaixo:
Aq = mxCpxAT (1)
Onde:
Aqg= calor retirado do fluido quente, (q saida — q entrada) do resfriador
m= vazao massica do fluido frio
AT = diferenga de temperatura do fluido frio

Cp= calor especifico da agua, 1 kcal/kg.°C

Como dito nas observacfes, o fluido refrigerante é a agua, cuja
temperatura de entrada no trocadorsera de 28 °C e de saida de 45 °C, portanto
AT = 17°C.
m= A4

CpxAT
1395510
1x17

= 82088,824 kg/h

1.2 Calculo do coeficiente global médio de troca de calor (U)

E calculado pela equacéo 2 abaixo:

1 1 1
E—E+ﬁ—+rc+rf (2)

Onde:

U= coeficiente global médio

hc= resisténcia oposta pelo fluido quente

hf= resisténcia do fluido frio

rc= resisténcia por incrustracées que se depositam no lado quente

rf= resisténcia por incrustracdes que se depositam no lado frio

As resisténcias a troca de calor da equacdo 2 sdo obtidas através da
média aritmética dos valores nos extremos dos intervalos presentes na tabela
3.

Tabela 3: valor das resisténcias a troca de calor

Valor aproximado de h(kcal/(h.m2.°C)
Sem mudanca de fase




Agua 1400-10000

Gases 10-240

Solventes organicos 300-2400

Hidrocarbonetos 50-600
Produtos condensando

Vapor de 4gua 4900-15000

solvente orgéanico 700-2400

Hidrocarbonetos leves 950-1950

Hidrocarbonetos pesados 100-250
Produtos evaporando

Agua 3900-9800
Solventes organicos 500-1500
Hidrocarbonetos leves 750-1450

Hidrocarbonetos pesados 50-250

Como pela ficha das correntes temos 80% de fracdo de vapor na saida
do resfriador, fluido quente, que é um hidrocarboneto pesado, podemos
concluir que apenas uma pequena parte do que entrou mudou de fase, assim o
hc considerado sera sem mudanca de fase. E o fluido frio como € a agua,
também ndo ha mudanca de fase, portanto hf considerado também sera sem
mudanca de fase.

Entéo:
hc= 125 kcal/(h.m2.°C)
hf=5700 kcal/(h.mz2.°C)

As resisténcias por incrustacdes sdo apresentadas na tabela 4:

Tabela 4: resisténcias por incrustagoes.

Coeficientes de deposi¢éo ((h.m2.°C)/kcal)
Fluidos limpos 0,0001-0,0002
Fluido sujo 0,0004-0,002
Agua de refrigeracéo 0,0002-0,0004
Vapor de agua 0,0001-0,0002

As resisténcias a incrustagfes levam em consideracéo as caracteristicas
do fluido, o fluido quente pode ser considerado um fluido sujo. Para a agua
sera considerada a média dos coeficientes de agua de refrigeracéo. Entéo:
rc=0,0012 ((h.m2.°C)/kcal)
rf=0,0003 ((h.m2.°C)/kcal)

Assim temos que, pela equacéao 2:



U= 103,354 kcal/(h.m2.°C).

1.3 Calculo da diferenca média logaritmica de temperatura
(ATml)
Precisa-se calcular a diferengca média logaritmica de temperatura para
encontrarmos a area de troca do trocador de calor, encontraremos seu valor

pela equacao 3 abaixo:

(t1-T2)—(t2-T1)

Mz-rn)
Onde:
t1= temperatura de entrada do fluido quente
t2= temperatura de saida do fluido quente
T1= temperatura de entrada do fluido frio

T2= temperatura de saida do fluido frio

ATml = S 02 20=444,493°C

N8 ,0-28)

1.4 Calculo da area de troca de calor (A)

Para calcular a area de troca utiliza-se a equacéo 4 abaixo:
Q = UxAxATml (4)
Onde:
Q= é o calor total trocado, ou seja 4q, utilizado na equacao 1.
A= area total de troca

ATml= diferenca média logaritmica da temperatura

Resolvendo a equacéo 4 para A:

Q
A= ——
UxATml
1395510

== 77 m2
103,354 x444,493 30,3

Tabela 5: Resultados obtidos

1 = 82088,824 kg /h

U= 103,354 kcal/(h.m2.°C).




ATml =444,493°C

A =30,377 m2

1.5 Calculo da area corrigida (A’)

A equacdao 4 funciona para areas de troca entre 10 e 20m2, como a area
ndo estd nesse intervalo € preciso que utilize-se outro tipo de trocador, o
trocador de casco tubo, recomendado para areas de troca maiores. Para isso é
preciso recalcular a area de troca com uma correcao, feita pelo fator F, que &
calculado pelo método grafico, analisando o grafico contido na figura 2. Mas,
para utilizarmos o grafico precisamos encontrar dois parametros, P e R,

conforme equacdes 5 e 6 abaixo, respectivamente.

t2—t1
P= T1-t1 ()

T1-T2
R= t2—t1 (6)
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Figura 2: gréfico para célculo do fator F de correcéo
Resolvendo as equagbes 5 e 6:
_148,9—1149_08921
- 28-1149 7

R = 28 — 45
1489 — 1149
Devera ser feita extrapolagcéo das curvas no grafico do fator de correcao

= 0,017

F, conforme figura 3:



1.0

0.9

0.8

0.7

0.6

0.5

RIS
‘ ‘\ \\ ‘\\\ \\\ N
L ENRNALNRNNGS
EUIREY R TANN R
A SAVAVEAVLAN
b \ A Y \
VN ! A \ | |
23 =t B Yoo Yo \‘5—-—4",-—“—'\5»),. .;.-’—\ ,\T z Ll vof = \o = \::o,o7
'e_e'ér_e o | oﬁ\m_c w\:r »_\N_\o o \= \A_ G_WN A5 ( 7") \_ 1
| IIMRTAVA WA A W WL VA WA A
~ I W WA U W W
| e
| WA EEE
| HEITEN
0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0,89210.9 1.0
P

Figura 3: Grafico para determinacgao do fator de corregao F.

Com utilizacdo do método gréfico o valor de F encontrado foi:

F=0,97.
Como F deu um valor bem alto, ndo é necessério mais de uma carcaca.
Para encontrar a area corrigida (A’) basta dividir a area anterior (A) pelo

fator F de correcdo, conforme equagéo 7:
A

Resolvendo:
r 30,377 _ 2
A = 007 = 31,316 m~.

1.6 Calculo do numero de Tubos (Nt)

Com a érea corrigida pode-se se calcular a quantidade de tubos (Nt)
para o trocador pela equacéao 8:

Al
Lt x Tt x Dt (8)

Nt =

Onde:
Nt= numero de tubos
A’= area corrigida de troca térmica

Lt= comprimento do tubo



Dt= diametro do tubo

Nesse momento € necessario fazer a escolha de qual fluido passara por
dentro do tubo e qual passard na carcaca, o que € sugerido € que o fluido
guente passe pelos tubos para evitar isolar a carcaca, e além disso ele € sujo e
corrosivo, e passando pelo tubos, ao circular com uma maior velocidade
diminui o risco de deposi¢do, sendo também a limpeza mais facil e também
evita danificar a carcaca que é muito mais dificil e mais oneroso de se trocar
que os tubos. Entéo fluido quente passara pelos tubos e agua de refrigeracao
pela carcaca.

O diametro de tubo (Dt) recomendado € de 1”(0,0254m), pois € um
servigo sujo. O comprimento mais freqlente para tubos (Lt) maiores de 20m2 é
de 20 pés (6096 mm). Ja a galga, espessura, do tubo (BWG) para tubos de 17,
de aco ao carbono, usa-se uma BWG12 (2,77mm).

Resolvendo a equacéo 8:

_ 31,316
"~ 6,096 x T x 0,0254

Nt = 64,378 ~ 65 tubos

1.7  Célculo do diametro do casco (Dc)

Para o céalculo do didametro do casco (Dc) deve ser levado em conta o
arranjo dos tubos e a distancia entre eles. O arranjo dos tubos sera o quadrado
com passo(S=distancia entre os centros dos tubos), de 1 74" (0,03175 m), que
€ 0 recomendado para tubos com diametro de 1”.

Através da equacéo 9 calcula-se o diametro do casco:

Dc=DtVNtp + (§ — Dt)x(Nt—1) +4S (9)

Onde:

Dc= diametro do casco

Nt= numero de tubos

Ntp= numero de tubos do projeto, nimero mais préximo de Nt que seja
guadrado perfeito

Dt= diametro do tubo

S= passo

Resolvendo a equacéo 9:

Dc = 0,0254 V64 + (0,03175- 0,0254)x(65- 1) + 4x0,03175
Dc=0,736 m

10



1.8 Calculo da area externa do casco (Aec)

Através da equacéao 10, utilizando o diametro do casco calcula-se a area
externa do casco.
Aec=LtxDcxm (10)
Resolvendo a equagéo 10:
Aec = 6,096 x 0,736 x 1T
Aec= 14,095 m?

1.9 Célculo do custo aproximado do projeto do trocador

Utilizando-se a equacao 11 que calcula o Custo em dolares US gulfcoast

para 2007 para o trocador de calor projetado, estima-se o custo:
C = 24000 + 46xAect? (11)

Resolvendo a equagéo 11:

C = 24000 + 46x(14,095)12

C=US$ 25100,616

F=0,97

A’=31,316 m?

Nt= 65 tubos

Ntp=64 tubos

Lt= 6,096 m

Dt=0,0254 m

S=0,03175m

Dc=0,736m

C=US$ 25100,616

1.10 Temperatura e pressao de projeto

Por questdo de seguranca, soma-se um fator de 15-30°C a maior
temperatura de operacdopara se obter a temperatura do projeto, a maior
temperatura no processo é 1149°C, entdo a temperatura do projeto sera
1179°C.

O mesmo se faz para encontrar a pressao do projeto, sé que neste caso,
soma-se 1,8 kg/cm? ou 10% da pressao de operacdo. A ndo ser que mesmo
apos a adicao destes fatores o resultado dé menor que 3,5 kg/cm?, neste caso

11



utiliza-se a pressao de 3,5 kg/cm2. A maior pressdo do processo é 2,721

kg/cm?, a abordagem mais conservadora é adicionar 1,8 kg/cm2. Entdo, a

pressao de projeto sera 4,521 kg/cmz.

Tp= 1179°C

Pp=4,521 kg/cm?

1.11 Especificacéo do trocador

De acordo com o diagrama da figura 4, é possivel escolher o tipo de

trocador a ser utilizado no processo:

Meiaou grande

Baixae meia

Figura 4: Diagrama

Incrustagoes Limpo
tubo

Pressio nos

tubos Muito alta

Incrustagdes
carcaga

Pressdo na
— Muito alta

para escolha do tipo de trocador de calor.

Pequena Trocador de tubo "E"
duplo

T —D

Placas tubulares fixas
Cabecote flutuante %
Baixae meia S —

O trocador escolhido foi de casco e tubo com placas tubulares fixas.

Com passe simples pela carcaca e duplo pelos tubos (1-2’).

Tabela 6: ficha de especificagdo do trocador de calor.

ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

Numero do equipamento E-100

Descricdo Resfriador

Tipo de trocador (casco-tubo,
placas, tubos concéntricos)

Casco tubo com placas fixas

Para casco-tubo, definir o tipo

termosifédo...)

TEMA AES
Disposicédo (horizontal/vertical) horizontal
Circulacéao (forcada,
natural

NUmero de

| Em série ou 1

série

12




carcacas paralelo?
estimadas
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO
CASCO/TUBO TUBO/TUBO
Lado EXTERIOR/FLUIDO INTERIOR/FLUIDO
FRIO DO TROCADOR | QUENTE DO TROCADOR
DE PLACAS DE PLACAS
Entrada | Saida Engad Saida
Vazao total 82088,824 Kg/h 4575 Kg/h
Fracdo de vapor/gés 0 0 0 0’8805
Vazao de vapor/gas 0 0 4575 3600
Vazao de liquido 82%38’8 82%848’8 Kg/h 0 9745 Kg/h
Temperatura 28 45 °C 1149 148,9 °C
Kg/cm?
g
Press&o 1,02 1,02 rﬁ%’; 2,721 | 1,687
Perda de presséo Krglzc 1,04 Kglcm?
permitida
Coeficiente Kcal
individual de /h Kcal / h
transmisséo de 5700 m?° 125 m?°C
calor C
h m? h m?
Fator de deposicao 0,003 °C/ 0,0012 o
C/ kcal
kcal
Coeficiente global
de transmisséo de 103,354 K;%Léh
calor
AT 444,493 °C
Fr 0,97
Calor trocado 0,001395510 GKcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
« . Kglcm?
Presséo de projeto 4,521 g
Tem peratura de 1179 oC
projeto
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 31,316 m?
Diametro dos tubos 1 polegadas
Comprimento dos tubos 20 pés
Espessura dos tubos BWG12 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 17 polegadas
Tipo de disposicédo dos tubos
(triangulas, triangular rotada, guadrangular
guadrangular, rombica)

13




Diametro do casco \ 736 mm

1.12 Diagragma simplificado do processo

Figura 5: Diagrama do processo.

2. Projeto de Bomba Centrifuga

Deseja-se projetar uma bomba centrifuga para o sistema da figura 6.Todos
os dados das correntes de material e as condi¢cdes de operacdo do processo
foram obtidos através do softwareDWSIM® e foram utilizados para os célculos

do projeto.

14



C-1

___

Figura 6: Fluxograma de processo utilizado para a simulagéo.

2.1 Célculos do Projeto

A partir dos dados fornecidos foram preenchidas as fichas de
especificacdo da bomba e das correntes de material. Para efeito de
visualizacéo, as fichas estdo apresentadas na secdo de anexos ao final do
trabalho. O diagrama simplificado do processo se encontra na figura 7, onde as
pressbes de aspiracdo (Pasp) € de impulsédo (Pwp) serdo determinadas ao
longo do projeto.

F’IMP

80,59 °C

Pasp 8.082,72
kg/h

80,59 °C

8.082,72
kg/h

1

Figura 7: Diagrama simplificado de processo para a bomba centrifuga em estudo.

No processo do bombeamento da corrente ocorre apenas transferéncia de
quantidade movimento, desse modo as composi¢cdes e propriedades das

correntes permanecem inalteradas durante o processo de bombeamento,
15



alterando-se assim apenas a pressdo da corrente de saida. Para o
preenchimento das fichas de verificacdo das correntes de material foram
removidas as lacunas obsoletas (calor especifico, tensdo superficial e
propriedades da fase vapor).

Para os célculos das pressdes tanto na aspiracdo quanto na impulséo,
devem ser considerados as perdas de cargas devido ao atrito com as
tubulagdes e outros equipamentos instalados, assim como a pressao que deve
ser vencida para se impulsionar o liquido até o local desejado.

A perda de carga na tubulacédo é tida como uma funcédo do comprimento do
tubo, e este é calculado em funcéo da altura entre: a saida do tanque pulméo e
a entrada da bomba para o caso da aspiracdo, e entre a entrada do refluxo na
coluna e a saida da bomba para a impulsdo. Os didmetros de entrada e saida
dos tubos na bomba nédo serédo projetados pois entra na area de projeto das
tubulacBes. As equacdes 12 e 13 a seguir mostram respectivamente o calculo
do comprimento de tubo e da perda de carga na tubulagéo, onde:

e Lé o comprimento total de tubo (m);
e H é aaltura entre a bomba e o tanque/vaso (m);
e AP, é aperda de carga na tubulacéo (kg/cm?g);
e [,,€ a perda de carga especifica por quildometro de tubulacédo
(kg/cm?g/km).
L=13xH (12
APryp, =Lyp XL (13)

A pressao do liquido é calculada baseada no nivel do liquido no tanque e

na altura da coluna de liquido devido as diferencas de altura. Para tal célculo a
densidade do fluido é utilizada, assim como a gravidade. Para se tornar a
comparacao e analise das pressdes mais intuitiva, se divide a pressao final
pela gravidade para que a pressdo seja expressa em termos da massa. A
equacdo 14 descreve os procedimentos do calculo jA com conversdo de
unidades, onde:

e Pj,€ apressdo exercida pela coluna de liquido (kg/cm?g);

e né o nivel do tanque/vaso (m);

e pé opeso especifico do fluido (kg/m?);

o gé agravidade (m/s%;
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xXgx(H+n)
Py = p:;XTL;n (14)

Por fim, a pressdo na aspiracdo e na impulsdo é o saldo liquido entre as
pressbes do tanque/vaso, todas as pressbes calculadas acima e outros
equipamentos que gerem uma perda de carga. O calculo se encontra na

equacao 4, onde o + se refere a aspiracdo e a impulsdo respectivamente, e
ainda:

e Pé apressdo de aspiracao/impulsdo (kg/cm?g);
e Pp,.é apressdo do tanque/vaso (kg/cm?g):

e AP, é aperda de carga de outros equipamentos (kg/cm?g);

Pi = PRec + Pll'q + (APTubo + APlnst) (15)

Os resultados das equagOes de 12 a 15 se encontram na Figura 8 abaixo.

Aspiragdo Impulséao

Calculo da Perda de Pressdo na Tubulagcido

H (m) 3 15,3
L (m) 3,9 19,89
kg
lwf (szg) 015 2
k
APy (ﬁ) 1,95 E-03 3.98 E-02

Calculo da Pressio da Coluna de Liquido e Carga Estatica

b0 kg
o il
E p (mg) 616,5
§ m
g (?) 9,81
n (m) 0,5 0
k
Py, (Cm"jg) 0,216 0,943
Calculo das Pressdes de Operagao da Bomba
kg
Prec (szg) 1 1,35
kg
AP (cng) 0 0,25
k
P, L 1,214 2583
¢ cmig

Figura 8: Dados calculados para se obter as pressfes de operacéo da bomba.
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As pressfes na aspiracao e na impulsdo calculadas vao depender apenas
do sistema mecanico no qual a bomba esta inserida, dessa maneira,
independente de qual seja a vazdo durante o processo, as pressdes serao
sempre as mesmas, assim como a variagcao de pressao na bomba. A vazao ira

impactar somente na poténcia fornecida a bomba, que sera visto mais a frente.

A variacdo de pressdo na bomba é tida como a diferenca entre a presséao
de impulsdo e a presséo de aspiracao; e a carga estética ou altura diferencial &
obtida se a presséo diferencial da bomba. As equacdes 16 e 17 mostram os

calculospara a variacdo de pressao e carga estatica, nessa ordem.
APBom ba = PImpuls o PAspira cdo (16)

AH =10 x“B%’m (17)

Outro valor muito importante para se projetar uma bomba € o célculo do
NPSH disponivel. Sempre ao se projetar uma bomba deseja-se que o NPSH
disponivel seja maior que o NPSH requerido pela bomba, de modo a prevenir o
fenbmeno de cavitacdo dentro da mesma. Tal fendmeno ocorre quando a
pressdo de aspiracdo se torna menor que a pressao de vapor do fluido. A
pressao de vapor do fluido em estudo € a prépria pressao atmosférica, a qual
deve ser convertida para kg/cm®g para se realizarem os célculos. Na equacao

18 a seguir se encontra o calculo do NPSH disponivel.
NPSH = w x 10 (18)

Para os célculos das equacdes 17 e 18 se utiliza a densidade em g/cm?®
devido a unidade utilizada para a pressao. Os resultados das equacfes de 5 a

7 se encontram na tabela 7 abaixo.

Tabela 7: Resultados dos célculos das equacfes de 16 a 18 para a opera¢do da bomba.

kg kg
dPBomba (m) AH (m) PVapm' (m) NPSH (m)
1,369 22,21 0,105 17,98

Para se realizar um projeto que de qualquer equipamento em uma industria
€ necessario se levar em consideragéo situagdes adversas, como por exemplo

o fechamento de uma valvula que deveria permanecer aberta, 0 que alteraria
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as pressoes e niveis dos equipamentos envolvidos. Dessa maneira, a pressao
de Shut-offé a pressao diferencial que a bomba sofre quando sua valvula
posterior € fechada. Ela é calculada como uma margem de seguranca/erro da
presséao diferencial normal da bomba e se encontra na equacéo 19.

APShut_off =12x APBomba (19)

As pressdes de operacdo também devem ser calculadas para valores
adversos, sendo que a pressao de aspiracao considera que o tanque anterior a
mesma esta cheio e operando em sua pressédo de projeto. Como o tanque
pulmao opera & presséo atmosférica, sua pressdo de projeto é de 3,5 kg/cm?g,
e utilizando as equacbes de 12 a 15 podemos recalcular a pressédo de
aspiracdo para uma situacao critica. Ja a pressao maxima de impulsdo € a
soma da pressdo de Shut-offcom a pressdo maxima de aspiragcdo como

mostrado na equagéo 20.
lepuls 0max PAspira €401, ax + APShut_off (20)
Os valores para as situacoes criticas se encontram na tabela 8 abaixo.

Tabela 8: Andlise das condi¢des de operacdo criticas para o projeto da bomba. Pressdes
em kg/cm’g.

PAspiragﬁoméx APShut_off PIl‘.llpll]Séolnéx
3,745 1,643 5,388

Para o projeto mecanico da bomba, se considera uma pressao e
temperatura de projeto maiores do que as de operacao, para em caso de falhas
no processo abomba ser capaz de resistir. Temos que para a temperatura de
projeto se é adicionado 30°C a temperatura mais alta do sistema (método
conservador), tendo uma temperatura de projeto de 110,59°C. E para a
pressdo, dado que quando se calculam as pressfées maximas de aspiracao e
impulséo ja se consideram 0s cenarios criticos, temos como pressao de projeto
a propria pressdo maxima de impulsdo; 5,388 kg/cm?g.

Para o projeto da bomba também se levam em consideracao as vazdes de
projeto e vazdo minima de operagdo, as quais correspondem a uma
porcentagem da vazdo de operacdo da bomba. Sendo a vazdo minima
equivalente a 60% da vazao de operacao, a vazao de projeto € considerada o

dobro da vazdo minima ou 120% da vaz&o de operagao.
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A entalpia total da corrente de fluido é calculada multiplicando-se a entalpia
molar pelo fluxo molar do proprio fluido. As fracbes massicas podem ser

obtidas por diversas formas, sendo as mais ageis:

e Utilizacdo das fragbes molares em conjunto com o fluxo molar, para
se descobrir a vazdo massica de cada componente, e
posteriormente dividi-los pela vazdo massica total;

e E utilizagéo da relagéo entre a fracdo molar de cada componente e
suas respectivas massas molares, dividindo essa massa molar
ponderada pela massa molar do fluido.

A entalpia total e as fracbes massicas se encontram na tabela 9 a sequir.

Tabela 9: Valores de entalpia total e fragbes massicas do fluido em estudo.

Entalpia Total (kcal/h) Fragcoes Massicas
N-Hexano 0,495

-452.938,62 N-Heptano 0,489
N-Octano 0,016

Por fim, o ultimo parametro de projeto de uma bomba é a sua poténcia
elétrica consumida. Para calcula-la € necessario se determinar antes a
poténciaabsorvida pelo fluido, e com base na eficiéncia hidraulica da bomba
em transferir a energia para o fluido é possivel se encontrar a poténcia
hidraulica. Com esta em maos e a eficiéncia do motor da bomba se determina
a poténcia fornecida ao motor. Estas operacdes se encontram nas equacoes

de 21 a 23, respectivamente.

o (2 g
Qprojeto ( n )Ziishutoff (5792;) % 0,736 (21)

Potapsorvida (kW) =

__ Pot gpsorvida
POtHidr aulica — . (22)
NHid raulica

__ Potyiar qulica
POtMotor - (23)
NMotor

Para se calcular o valor da poténcia do motor, se assumem as condi¢cdes
criticas, sendo elas a vazao de projeto e a maior pressao diferencial da bomba
(Shut-off). Se utilizam as condicbes criticas para garantir 0 correto

funcionamento da bomba em qualquer condigéo de operacdo do processo.
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As eficiéncias, hidraulica e do motor,sdo consideras como 0,3 e 0,85
respectivamente, uma vez que ndo se tem os diametros das tubulacbes para
se utilizar as curvas caracteristicas da bomba, e a vazdo n&o é muito grande.
Estas eficiéncias consideram que devido ao baixo volume de fluido, a bomba
tem uma maior dificuldade em transferir energia para o fluido e o motor acaba

se desgastando mais, perdendo mais energia em forma de calor.

Os valores utilizados nos calculos e os obtidos para cada uma das

poténcias se encontram na tabela 10 a segquir.

Tabela 10: Estimagé&o da poténcia do motor da bomba na vazé&o de projeto.

0 (mS) Poténcias (kW)
Projeto \ "h Absorvida Hidréulica Elétrica
15,73 0,69 2,31 2,72
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2.2 Anexos

Anexo 1: Ficha de especificacdo da corrente de entrada dabomba.

CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente MSTR-01
Descrigcdo Corrente de entrada da bomba
Presséo 1,214 kg/cm2 g
Temperatura 80,59 °C
Vazao massica 8082,72 kg/h
Vazao molar 87,01 kmol/h
Entalpia total -452938,62 kcal/h
Fracdo de sélidos 0
Fracao de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao volumétrica
@P e T de operacao 13,11 m3/h
Peso molecular 92,89 kg/kmol
Densidade 616,51 kg/m3
Viscosidade 0,210 cP
Con<3'Iut|y|dade 0.104 W/m-°C
térmica
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
N-hexano 0,534 0,495
N-heptano 0,453 0,489
N-octano 0,013 0,016
Anexo 2 :Ficha de especificacdo da corrente de saida dabomba.
CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente MSTR-02
Descricao Corrente de saida da bomba
Pressao 2,583 kg/cm2 g
Temperatura 80,59 °C
Vazao massica 8082,72 kg/h
Vazao molar 87,01 kmol/h
Entalpia total -452938,62 kcal/h
Fracdo de sdlidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazédo volumétrica
@P e T de operacao 1311 m3/h
Peso molecular 92,89 kg/kmol
Densidade 616,51 kg/m3
Viscosidade 0,20984 cP
Cono'Iutl\_/ldade 0.104 W/m-°C
térmica
COMPOSICAO
Componente Frac&o molar Fracdo massica
N-hexano 0,534 0,495
N-heptano 0,453 0,489
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N-octano \ 0,013

0,016

Anexo 3: Ficha de especificacdo da bomba projetada.

ESPECIFICACOES BOMBAS

Identificac&o do equipamento

Operacao

|

Reserva

Descricao

Bomba para circulacdo do refluxo da torre

C1
NGmero de bombas Ola \ 01b
Tipo de bomba Centrifuga
Funcionamento Continuo \ Continuo

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiracao Impulséo
Vazao volum(itrlca de 131 ma/h
operacédo
Presséo 1,214 kg/cm2 g 2,583 kg/cm2 g
Temperatura 80,59 °C 80,59 °C
Densidade 616,51 kg/m3 616,51 kg/m3
Viscosidade 0,210 cP 0,210 cP
Pressao de vapor 0,105 kg/cm2 g 0,105 kg/cm2 g

CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA

Vazéo de projeto (110 ou 120% da vazao de 15.73
operacao) ' ma/h
Vazdo minima de processo (60% da vazao de 787
operacao) '
Presséo na aspiragcdo na vazao de projeto 1,214 ka/cm2
Presséo na impulsdo na vazao de projeto 2,583 g g
Presséo diferencial 1,369 kg/cm?2
Altura diferencial 22,21 m
NPSH disponivel 17,98 m
Maxima pressa? diferencial aimpulsao 1,643 kglcm?
echada
Pressdo maxima na aspiracao 3,745 ka/cm2
Press8o maxima na impulsao 5,388 g 9
Diametro da tubulacéo aspiracdo/impulséo - ] - polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressédo de projeto 5,388 kg/lcm2 g
Temperatura de 11059 oC
projeto
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Potepua eletr!ca a 272 KW
vazao de projeto
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Figura 9: Esquema do sistema de bombeamento.

3. Instrumentacéo e Controle

Dado uma unidade de separacdo de n-hexano, n-heptano e n-
octano, utilizando diagramas do processo, definiu-seolocaldos diferentes
instrumentos de vazao, temperatura, pressao e nivel, assim como o
localdos controladores dessas variaveis e das valvulas de controle
correspondentes. Além disso, foi preenchido as folhas de especificacéo
correspondentes a estes acessorios de planta quimica.

3.1 Diagrama de Processo - Identificagédo das Correntes

Agua de
refrigeragao
E-2 @/

_________ > <'<>
O W

F 3

C-1

S Vapor de aquecimento

]
!

-
RS
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Figura 10: Diagrama de Identificacdo das correntes.

3.2 Diagrama De Processo - Instrumentagéo e Controle

Aguade

refrigeragao
v

,Gz ®
--------- ®
L doo [ o .

e 5
OOF @#

Vapor de aquecimento

Figura 11: Diagrama de Instrumentag&o e Controle.
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3.3

Anexo 4: Ficha de Especificacdo instrumentos de vazéo.

Fichas de Especificacao - Instrumentos e Lacos de Controle

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

dentificacio Localizagdo (num. da Fase Vazado normal /
tubulacéo) (L, Gou M) kg/h
FIC-01 1 M :
FI-02 4 L .
FIC-03 6 L -
FI-04 7 L -
FI-05 9 L R
FIC-06 10 G .
FI-07 11 M .

Anexo 5: Ficha de Especificacdo instrumentos de nivel.

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL

Identificacio Localizacdo (num. | Tipo de interface (L-L ou | Nivel normal /
do vaso) L-V/G) mm
LIC-01 C-1 L-V -
LIC-02 C-2 L-V -

Anexo 6: Ficha de Especificacdo instrumentos de temperatura.

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

- ~ Localizacao (num. da Fase Temperatura normal
Identificagéo % (L,Gou o
tubulacdo ou vaso) M) /°C
TI-01 1 M -
TI-02 2 G -
TI-03 3 L -
TI-04 4 L -
TI-05 8 G -
TI-06 9 L -
TI-07 10 G -
TI-08 11 M -

Anexo 7: Ficha de Especificagdo instrumentos de pressao.

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

- . Localizagdo (num. da Fase Pressao normal /
Identificacao % (L, Gou 2
tubulacdo ou vaso) M) kg/cm“ g
PI-01 1 M -
PIC-02 2 G -
PI-03 3 L -
PI-04 5 L -
PI-05 6 L -
PI-06 7 L -
PI-07 8 G -
PI-08 9 L -




P1-09

10

G

PI-10

11

M

Anexo 8: Ficha de Especificacdo lacos de controle.

ESPECIFICACOES LACOS DE CONTROLE

Identificacéo no

Localizag&do (num.

Elementos vinculados (medidor,

diagrama da tubulacgéo ou Descrigdo da acéo controle, acionador e valvula de
mecénico vaso) controle)
~ Medidor de vazéo
Controle de vazdo de Controlador de vazéo
FIC-01 1 entrada a torre de - .
o - Transdutor elétrico/pneumatico
destilacdo fracionada )
Vélvula de controle
x Medidor de pressao
Controle de pressdo no N
o Controlador de presséo
PIC-02 2 topo da torre de destilacdo o "
. Transdutor elétrico/pneumatico
fracionada .
Valvula de controle
Medidor de nivel
Controle de nivel no tanque Controlador de nivel
LIC-02 C-2 ~ o .
pulmédo Transdutor elétrico/pneumatico
Valvula de controle
~ Medidor de vazdo
Controle da vazdo do ~
Controlador de vazéo
FIC-03 6 refluxo da torre de P .
il . Transdutor elétrico/pneumético
destilacéo fracionada .
Valvula de controle
Controle da vazdo da Medidor de vazao~
Controlador de vazédo
FIC-06 10 entrada de vapor de o -
. Transdutor elétrico/pneumatico
aquecimento no refervedor .
Valvula de controle
Medidor de nivel
LIC-01 c-1 Controle de nivel da torre Controlador de nivel

de destilacéo fracionada

Transdutor elétrico/pneumatico
Valvula de controle
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