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1. INTRODUCAO

Arthur Little estabeleceu em 1915 “Operagdes Unitarias” como etapas sequenciais
numa linha de producdo industrial. Essas etapas podem incluir transferéncia de massa,
transferéncia de calor, transporte de liquidos, condensacdo, moagem, secagem, destilacdo,
filtracdo, entre outros (FOUST, 1982). O trabalho foi dividido em trés projetos, nos quais
destacam-se operacOes unitérias relevantes para um processo industrial.

No primeiro projeto é desenvolvido um trocador de calor para o Processo Clauss. O
trocador de calor é baseado na transferéncia de calor entre duas correntes materiais que se
encontram em diferentes temperaturas, sem que haja mistura entre elas. Os trocadores de calor
possuem varias aplicacBes, desde sistemas de aquecimento e ar-condicionado domésticos a
processos quimicos (CENGEL, 2009).

O segundo projeto é de uma bomba centrifuga que garante o refluxo do destilado a uma
coluna de destilacdo. A bomba é um dispositivo mecanico projetado para transferir um fluido de
um local para o outro através de um tubo, e 0 mecanismo utilizado é o de transformagdo da
energia cinética em energia de pressdo (CARVALHO, 2019). Elas sdo encontradas desde em
itens de domicilio até em inddstrias quimica, petroquimica e de petroleo, abastecimento de agua
e sistemas de drenagem. Além disso, é possivel descobrir varios dispositivos com particularidade
e aplicabilidade.

Outro ramo da Engenharia Quimica é o de instrumentacdo e controle, que destaca o
monitoramento das opera¢des unitarias estudadas. No ultimo projeto é feita a instrumentacéo e
controle de uma coluna de destilagdo composta por torre, condensador, vaso pulmao, bomba e
refervedor. A instrumentacdo e o controle industrial, quando utilizados de forma planejada,
detalha e correta, resulta na reducdo de gastos, aumento da produtividade e principalmente,

mantém a seguranca da producao e da planta quimica.



2. PROJETO DE TROCADOR DE CALOR

2.1. OBJETIVO

O processo Claus é o processo padrdo na inddstria de petréleo e gas natural para a
eliminacdo do enxofre dos produtos e sua recuperacdo (dessulfurizacdo). Apos 0s conversores
cataliticos, existem condensadores para permitir liquefazer o enxofre produzido e extrai-lo do
sistema. O objetivo do trabalho é projetar um desses condensadores, com base nos resultados

de uma simulacéo feita com a ajuda de um simulador comercial.

2.2. DESCRICAO DO PROJETO

O processo para recuperacdo de enxofre a partir dos compostos removidos dos gases
acidos é baseado na oxidacdo do H>S, de acordo com os principios da reacdo de Claus. Ele foi
patenteado em 1883 em Londres pelo quimico Carl F. Claus. Nesse processo, 0 HzS é
convertido em enxofre elementar, substancia ndo agressiva do ponto de vista ambiental,
segundo as reacoes:

H2S + 3/2 02 < 3/4 SO, + H20 1)

2 H2S + 3/4 SOz < 3/x Sx + 2 H20 (2)

A recuperagdo de enxofre se situa entre 95 e 99% m/m.4,12 O enxofre recuperado é
vendido para industrias de fertilizantes, cosméticos, medicamentos, papel e celulose.
(AFONSO, 2010).

Como mostra a Figura 1, o processo é dividido em duas etapas, sendo a primeira a fase
térmica e a segunda a fase catalitica. Na fase térmica o gés acido € oxidado em uma camara de
combustdo atingindo temperaturas que variam de 975 a 1300 °C, com tempos de residéncia de
0,5 a 2,0 segundos. As principais funcdes da fase térmica sdo oxidar o 1/3 do H2S e o0 SOy,
produzir enxofre, promover a relagdo molar H2S:SO; ideal 2:1 para a fase térmica e para as
subsequentes etapas cataliticas, fornecer energia para a reacdo (2) e destruir os contaminantes
presentes na carga. (MARQUES FILHO, 2004).



Figura 1 — Descricéo do processo Claus
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Fonte: (MARQUES FILHO, 2004)

Os gases deixam a cdmara de combustéo a uma temperatura de aproximadamente 600°C
e entram em uma caldeira de vapor, onde sdo resfriados a temperaturas de 250 a 300°C,
produzindo vapor de media pressao.

A préxima etapa de recuperacdo de enxofre € a fase catalitica, que acontece em reatores
cilindricos e horizontais, entretanto antes de entrar nos reatores 0S gases precisam ser
reaquecidos a temperaturas que evitem a condensacdo de enxofre no leito catalitico, o que
depende do ponto de cada gés.

Apbs cada reator, o enxofre produzido é condensado e novamente é necessario
reaquecer 0 gas para entrar no proéximo reator, geralmente as unidades de recuperacdo de
enxofre sdo equipadas com trés reatores, 0 que permite uma recuperacdo de enxofre nominal
da ordem de 98% (MARQUES FILHO, 2004).

Um trocador de calor € um equipamento utilizado para transferir calor entre dois fluidos
que estdo a diferentes temperaturas. Os trocadores de calor sdo encontrados usualmente em
instalagdes de ar condicionado, nas plantas de geracdo de poténcia, nas industrias quimica, de
alimentos, de petréleo, entre muitas outras (CENGEL, 2010).

A transferéncia de calor em um trocador de calor geralmente envolve convecgdo em
cada fluido e conducdo através da parede que separa os dois fluidos. Na analise de trocadores
de calor, é conveniente trabalhar com o coeficiente global de transferéncia de calor U, que
representa a contribuicdo de todos esses efeitos sobre a transferéncia de calor. A taxa de
transferéncia de calor entre dois fluidos em um local do trocador de calor depende da magnitude
da diferenca de temperatura no local, que varia ao longo do trocador de calor (KERN, 1997).

Um dos trocadores de calor mais utilizados em plantas quimicas é o trocador do tipo

casco tubo (Figura 2), em razdo da maior area de troca de calor propiciada devido aos tubos



adicionados em um casco em eixos paralelos. A transferéncia de calor ocorre com um fluido

escoando no interior dos tubos, enquanto o outro fluido escoa fora dos tubos através do casco.

Figura 2 - Desenho esquematico do trocador de calor do tipo casco e tubo.
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Os trocadores de calor casco e tubo sdo classificados também de acordo com o nimero
de passes envolvidos no casco e nos tubos. Trocadores de calor nos quais todos os tubos fazem
meia-volta no casco, por exemplo, sdo chamados trocadores de calor de um passe no casco e
dois passes nos tubos. Do mesmo modo, um trocador de calor que envolve dois passes no casco
e quatro passes no tubo é chamado de calor de dois passes no casco e quatro passes nos tubos.
A Figura 3 ilustra o nimero de passes envolvidos no casco e no tubo. Convém lembrar ainda
gue esse tipo de trocador de calor também é classificado quanto a norma TEMA (Tubular

Exchanger Manufacturers Association).
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Figura 3 - llustragéo do nimero de passes envolvidos no casco e no tubo.
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2.3. DESENVOLVIMENTO DO PROJETO

2.3.1. CORRENTES MATERIAIS

Utilizando as informacdes fornecidas do simulador foi possivel preencher as fichas das
correntes de materiais de entrada e saida do trocador de calor. A corrente de entrada 1 se trata
da entrada do sulfeto de hidrogénio no condensador, conforme apresentado no Apéndice A,
enquanto a corrente de saida 3 se refere a saida do mesmo material, dada no Apéndice B. O
fluido de refrigeracdo utilizado no processo € a agua.

Importante destacar que em virtude de o sulfeto de hidrogénio ser um fluido sujo e de
maiores temperaturas, seu fluxo é dentro do tubo. Isso acontece para evitar danos na carcaca
devido a corrosao e deposicdo, além de evitar isolar a carcaga devido as altas temperaturas de
trabalho.

2.3.2. TROCADOR DE CALOR

2.3.2.1. ESCOLHA DO TROCADOR DE CALOR

Para definir o tipo de trocador de calor utilizado no processo foi necessario definir a area
de calor total envolvida. Pode-se descobrir essa area de troca a partir da seguinte equagao:

Q = U.A.AT,, 3)

sendo Q calor total trocado; U coeficiente global de transmissdo de calor; A area total de troca

de calor e AT, diferenca de temperatura media logaritmica.
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Com base no valor encontrado de calor na entrada e de saida do trocador, 936,2.103
kcal/h e 459,3.10% kcal/h, respectivamente, chegou-se ao valor de calor total Q igual a
1395,5.108 kcal/h, ou seja, aproximadamente 1,396 Gca/h.

Em funcdo do sulfeto de hidrogénio ser um material mais especifico, ndo foram
utilizados os valores individuais de coeficiente de calor e de fator de deposi¢éo para o célculo
do coeficiente global de transmissdo de calor, optando por um processo mais genérico com base
na tabela do Anexo A. Considerou-se como fluido quente o sulfeto de hidrogénio como um gas,
devido ao seu estado fisico e alta temperatura, e agua de refrigeracdo como fluido frio.
Empregou-se o valor médio da faixa indicada para essas condi¢des, chegando ao valor de U
igual a 160 W/(mz2 °C), ou seja, 137,67 kcal/(h m2 °C).

A diferenca de temperatura média logaritmica foi calculada com base na seguinte
formula:

(t,—T,) — (t,—T1) 4)

(t,—=T5)
o=

ATml ==

sendo t1 e t2 as temperaturas de entrada e saida do fluido quente, respectivamente; T1 e T2 as

temperaturas de entrada e saida do fluido frio, respectivamente.

Sabendo que o sulfeto de hidrogénio entra a 1149° C e sai a 148,9°C, enquanto a agua
entra a 28°C e sai a 48°C, o valor encontrado de AT,,,; corresponde a 444,49 °C.

Com base nesses valores, encontrou-se o valor da area total de calor de 22,81 m2. Em
funcdo da area dar superior a 20 m2, optou-se por utilizar o trocador de calor do tipo casco e
tubo. A escolha baseia-se principalmente no fato de que areas maiores a 20 m2 exigem um
comprimento maior do casco, que muitas vezes ndo é adequado para plantas quimicas.

Se tratando de um trocador de calor do tipo casco e tubo, deve-se definir a classificacdo
segundo a norma TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). Para isso foi
utilizado a tabela do Anexo B. Escolheu-se um cabecote frontal de carretel e tampa removivel
(A), o tipo de casco de apenas um passe (E) e cabecote posterior em tubo (U), afinal temos uma
area superior a 20mz2, com fluido sujo e altas pressdes nos tubos. Dessa forma, chegou-se ao
trocador de calor TEMA AEU.
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2.3.2.2. DIMENSIONAMENTO DO TROCADOR DE CALOR

Considerando o sulfeto de hidrogénio como um fluido sujo, empregou-se o diametro
externo do tubo de 1 polegada (25,40 mm), espessura de BWG12 (2,77 mm) e comprimento de
20 pés (6096 mm).

Para determinar o numero de tubos do trocador, determinou-se a &rea de cada tubo de
aproximadamente 0,486 m2 com base no diametro externo e relacionou-se com a area total de
troca. O valor encontrado foi de aproximadamente 48 tubos.

Empregando esse valor, buscou-se na literatura a maneira ideal de determinar o
diametro total do casco e optou-se por utilizar a tabela apresentada no Anexo C. Como dito
anteriormente, o sulfeto de hidrogénio é considerado um fluido sujo, de maneira que a
disposicao de tubos mais adequada para esses casos € a quadrada. Para o diametro externo de 1
polegada tem-se o passo/pitch de 1,25 polegadas, e utilizando a referida tabela chegou-se a
13,25 polegadas (336,55 mm) de didmetro de casco para 2 passes por tubo.

Nota-se que caso fossem utilizados mais passes por tubo, o numero de tubos seria
menor, uma vez que o fluido passaria mais vezes pelo mesmo tubo e tendo uma troca de calor
maior que a mesma quantidade de tubos com somente um passe. Por mais que pareca vantajoso
aumentar o nimero de passes, essa relacdo ndo € linear, a0 aumentar excessivamente o nimero
de passes chegara um momento em que ndo representard beneficios. As principais
consequéncias do aumento do nimero de passes dos tubos sdo a maior perda de carga nos tubos,
maior velocidade do fluido nos tubos, maior coeficiente de transferéncia de calor por conveccéo
no lado dos tubos. (SOUZA, 2013).

Analisando os custos referente ao aumento nimero de passes, que é semelhante a
analisar o aumento de carcacas, observa-se que a area de troca para um mesmo calor trocado
diminui, e aliado a diminuicdo do nimero de tubos, o trocador de calor se torna mais barato.
No entanto, isso implica em um equipamento mais complexo, de maneira que o custo de
manutencdo é mais elevado. Além disso, é possivel que 0s custos de operacdo sejam maiores

em casos de mais passes devido a perda de carga envolvida.

2.4. DIAGRAMA E CONDICOES DE PROJETO

Utilizando essas informagdes montou-se o diagrama simplificado do projeto, conforme

a Figura 4.
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Figura 4 - Diagrama simplificado do processo.
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O ndmero da corrente é identificado pelo simbolo de losango. Conforme citado
anteriormente, as correntes 1 e 3 referem-se a entrada e saida de sulfeto de hidrogénio no
trocador de calor, respectivamente. Ja as correntes 2 e 4 sdo relativas a entrada e saida da dgua
de refrigeracéo.

A vazdo massica é dada pelo simbolo do retangulo, na unidade de kg/h. O trapezoide
representa a temperatura em °C. O circulo identifica a pressdo em kg/cm2 O retangulo
arredondado representa o calor total trocado no processo em Gcal/h.

Conforme informado anteriormente, é possivel encontrar mais detalhes referentes as
correntes de materiais de entrada e saida nos Apéndices A e B, respectivamente. Ja as
especificacbes do trocador de calor é encontrando no Apéndice C.

Com base nos valores de temperatura e pressao de operacdo foi possivel determinar as
condicdes de projeto. Sabe-se que deve haver uma margem de seguranca entre esses valores,
de maneira que para casos conservadores a temperatura de projeto deve ser 30 °C acima da
temperatura de operacgdo, enquanto a pressao de projeto deve ser 10% ou 1,8kg/cm? acima da
pressao de operacao, desde que essa seja no minimo 3,5. Dessa maneira, obtém-se a temperatura

e pressao de projeto de 1179 °C e 3,5kg/cm2.



14

2.5. CONCLUSAO

A partir do projeto desenvolvido nota-se a importancia a classificacdo adequada das
correntes materiais. Dependendo do fluido quente e do fluido frio de trabalho, o valor do
coeficiente global de troca de calor adquire valores diferentes e isso impacta diretamente a area
de troca total. A &rea de troca total é um parametro importante para realizar a escolha do
trocador de calor, j& que para areas de 10 a 20 m2 o trocador de calor de tubos concéntricos € o
mais utilizado, e areas superiores a faixa indicada escolhe-se do tipo casco e tubo.

Além de impactar diretamente a area de troca de calor, a classificacdo do fluido
influencia também em outras caracteristicas construtivos do trocador, como didmetro, espessura
e principalmente o tipo de disposicdo dos tubos. Embora a disposi¢do triangular seja
amplamente utilizada em industrias quimicas, esse tipo ndo € adequado para processos que
envolvem fluidos sujos, que é o caso do atual projeto. Isso acontece em funcdo da dificuldade
de manutencéo dos tubos que sujam com maior frequéncia devido ao fluido sujo e corrosivo.

O trocador de calor do tipo casco tubo apresenta vantagens quanto a operacdo em altas
pressdes e temperaturas, alta eficiéncia térmica e grande area de transferéncia. Porém, possui
algumas desvantagens em funcdo do espaco requerido ser maior e ser menos flexivel a
mudancas na capacidade de producdo, além do préprio custo do trocador ser relativamente
elevado. Com isso destaca-se a necessidade de uma andlise econdmica detalhada, avaliando
custos de imobilizado, operacdo e manutencdo, com o intuito de investigar o melhor tipo

trocador, otimizando as configuracdes e garantindo o melhor custo-beneficio.
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3. PROJETO DE BOMBA CENTRIFUGA

3.1. OBJETIVO

A separacdo de uma mistura de n-Cs, n-C7 e n-Cg é feito através de uma torre de
destilacdo. Para o refluxo da torre utiliza-se uma bomba centrifuga que opera com uma vazéo
determinada. O objetivo do trabalho é projetar essa bomba centrifuga, com base nos resultados
de uma simulagéo feita com a ajuda de um simulador comercial, preenchendo as folhas de

especificacoes.

3.2. DESCRICAO DO PROCESSO

A destilacdo é uma operacao unitaria que visa separar componentes de uma fase liquida
através de sua vaporizacao parcial, baseando na transferéncia de massa e equilibrio liquido-
vapor. A separacdo ocorre devido a diferenca de volatilidade dos componentes da mistura
liquida inicial, isto é, do ponto de ebulicdo no qual estdo sujeitas as substancias. Um liquido
entra em ebulicdo quando a presséao de vapor se iguala a pressdo ambiente, em funcéo das forcas

intermoleculares vigentes. Na Figura 5 tem-se o0 esquema de uma coluna de destilacéo.

Figura 5 - Desenho esquematico de uma destilagéo.
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Os vapores produzidos sdo, normalmente, mais ricos nos componentes mais volateis
do que no liquido, o que possibilita a separacdo de fracBes enriquecidas nos componentes
desejaveis. A separacdo da mistura liquida por destilacdo depende principalmente da geracéo e
manutencdo da area de contato liquido-vapor. Existem varios tipos de dispositivos de contato
liquido-vapor, porém os mais usados sdo trés: pratos, recheios randémicos e recheios
estruturados (JUNIOR, 2007).

O refluxo é importante para a destilacdo e possui duas fungdes principais. A primeira
que se pode citar € manter a coluna molhada, com a presenca do vapor condensado. A segunda
funcdo € enriquecer a coluna, de maneira a otimizar o nimero de pratos/tamanho do recheio.
Caso 0 vaso regulador esteja localizado abaixo da regido em que acontece o refluxo, é
necessario o bombeamento do liquido.

Para realizar a impulséo de liquidos utiliza-se bombas, que permitem vencer as perdas
de pressao e fornecer uma vazdo especifica. Dependendo de suas caracteristicas, elas podem
ser cinéticas, nas quais o movimento do fluido e da parte moével sdo diferentes; ou de
deslocamento positivo, que apresentam o0 mesmo movimento do fluido e parte movel. As
vantagens das primeiras estdo relacionadas a grande faixa de vazdo e pressao operacao e
capacidade de operar com impulsdo fechada (shut-off) sem ocorrer falhas mecénicas. Além
disso, apresentam baixo custo e construcao simples, de maneira que as bombas cinéticas séo as
mais utilizadas nas industrias.

A principal representante das bombas cinéticas é a bomba centrifuga. As bombas
centrifugas movem um certo volume de liquido entre dois niveis; eles sdo entdo, maquinas
hidraulicas que transformam um trabalho mecéanico em outro do tipo hidraulico. Os elementos
construtivos que os constituem sao:

a) Um tubo de succdo, que termina praticamente no flange de succao.

b) O impulsor ou impulsor, formado por uma série de pas de varios formatos que giram
dentro de um invélucro circular. O impulsor esta integralmente conectado ao eixo e € a parte
movel da bomba.

O liquido penetra axialmente através do tubo de succéo até o centro do impulsor, que é
acionado por um motor, experimentando uma mudanga mais ou menos abrupta de direcéo, indo
para radial, (nas centrifugas), ou restante axial, (nas axiais), adquirindo uma aceleragédo e

absorvendo um trabalho. Na Figura 6 tem-se o desenho esquematico de uma bomba centrifuga.
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Figura 6 - Desenho esquematico de uma bomba centrifuga.
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3.3. DESCRICAO DO PROJETO

Na destilacdo da mistura de n-Cs, n-C7 e n-Cg, a alimentacéo é introduzida na torre em
formato liquido em ponto bolha. Através da parte inferior extrai-se uma corrente enriquecida
em n-octano, enquanto pelo topo, obtém-se um destilado liquido rico em n-hexano.

O vaso separador/pulmdo utilizado esta abaixo do local em que é feito o refluxo, de
maneira que é necessaria uma bomba para realizar o impulso até o topo da torre. A bomba

escolhida é a centrifuga, em virtude das vantagens ja apresentadas. Na Figura 7 é possivel

observar o desenho esquematico do projeto.

Figura 7 - Desenho esquematico do projeto.

c-1

'''''''''' ( 1 kg/cm? )

Onde C-1 representa a torre de destilacdo e C-2 € o vaso separador/pulméo.
A torre de destilagdo possui 12,3 metros de altura e 1,6 metros de didametro. O vaso

pulméo possui 5 metros de comprimento e 1 metro de diametro.
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Considera-se uma vazao volumétrica de refluxo de 13,1 m3h, com uma densidade da
corrente de 616,5 kg/m?.

3.4. DESENVOLVIMENTO DO PROJETO

3.4.1. CORRENTES MATERIAIS

Como se trata de um vaso regulador localizado abaixo da regido em que acontece o
refluxo, 0 bombeamento € necessario, de maneira que as informagdes fornecidas do simulador
foram utilizadas para preencher as fichas das correntes de materiais de entrada e saida da bomba
centrifuga. A corrente 1 se trata da aspiracdo do destilado rico em n-hexano, enquanto a corrente
2 é referente a impulsdo, garantindo o retorno dele ao topo da coluna de destilacdo. Os dados

das correntes materiais podem ser encontrados nos Apéndices D e E.

3.4.2. BOMBA CENTRIFUGA

3.4.2.1. PRESSAO NA ASPIRACAO E NA IMPULSAO

Para estimar as pressdes na aspiracao e na impulsdo devem ser consideradas a pressao
no vaso, altura em relacdo a bomba e as perdas de carga envolvidas. No caso da aspiracao
considera-se 0 vaso pulmao (C-2) e na impulséo a torre de destilacdo (C-1).

Para estimar a perda de carga na tubulacéo (AP.) usa-se a relacdo de de 0,5 kg/cm?/km
de tubo para o caso da aspiracdo e 2 kg/cm?/km de tubo para a linha de impulsdo. O célculo do
comprimento é feito com base na relacdo de L= 1,3* h.

Considerando que o vaso pulmdo estda 50% cheio, para determinar a pressdo de

aspiracdo, utiliza-se:

(% + h) *9,81 * p, (%)
- APc,asp

Pocrivacso = P, +
aspiragcao vaso 98067
No caso da pressdo maxima de impulsdo, considera-se o valor de 3,5 e utiliza-se o
didmetro total do vaso:

(Dyaso + 1) + 9815 p,

6
Paspiragéo,max =35+ 98067 Pc,asp ( )

Na impulsdo, processo ap6s a passagem pela bomba, o recipiente de destino e as perdas
de carga impactam positivamente no calculo com dados de presséo, altura, perdas na tubulagéo

e instrumentacdo. Tem-se:
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(H cotuna + h) *9,81 % p;, 7
coluna o 98067 + APc,imp ( )

Pimpulsﬁo
Dessa forma, calcula-se a diferenca de pressdo entre a aspiracdo e impulsao:
AP = Pimpulséo - Paspiragﬁo (8)

Para calcular a maxima AP a impulsdo fechada, sobredimensiona-se 20% acima desse

valor, de maneira que

APmax,imp fechada = 1,2« AP (9)

E entdo pode-se calcular a pressdo maxima de impulsao:

Pimp,max = Pasp,max + APmax,imp fechada (10)
Utilizando os valores informados anteriormente, tem-se

1,3%(3)

APC"‘S?’ =05+ 1000

0,00195 kgf/cm?

Importante destacar que na impulsdo ainda deve-se considerar a perda de carga em

funcdo da valvula, correspondente a 0,25 kgf/cmz.

1,3%(12,3+3)

APeimp = 2% 1000

+ 0,25 = 0,28978 kfg/cm?

De maneira que

(5+3)+981:6165
Paspiragao = 1+ -——————0,00195 = 1,2139 kgf/cm?

(1+3)%9,81%616,5

PaSP'm‘“‘ =35+ 98067

—0,00195 = 3,7447 kgf/cm?

(15,3+3)%9,81%616,5
98067

Pimpuisao = 1,35 + + 0,28978 = 2,5833 kgf/cm?
AP = 2,5833 — 1,2139 = 1,3694 kgf/cm?
APy imp fechada = 1,2 * 1,3694 = 1,6433 kgf/cm?

Pimpmax = 3,7447 + 1,6433 = 5,3881 kgf/cm?
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3.4.2.2. CARGA LIQUIDA DE SUCCAO (NPSH)

A carga liquida de succdo é um parametro utilizado para evitar a cavitacdo na bomba.
A cavitacdo ocorre quando a pressao de aspiracdo/succao € menor que a pressdo de vapor do
fluido utilizado, fazendo com que bolhas de vapor aparecam. A partir dessas bolhas, é possivel
ter ruidos, vibragdes excessivas e danos ao equipamento.

O fabricante da bomba fornece 0 NPSHrequerido, COrrespondente ao valor minimo de
pressdo na aspiracdo para que ndo ocorra a cavitacdo. Com base nas informacdes do sistema,
calcula-se 0 NPSHaisponivel, relativo a pressdo absoluta na aspiracéo, de maneira que esse valor
deve-se ser a ser superior ao informado pelo fabricante da bomba.

Caso ndo exista informagfes do fabricante a respeito do NPSHyequerido,, Utiliza-se a

convencdo com base nas faixas de pressdo exposta na Tabela 1:

Tabela 1 - Convengéo utilizada para NPSHrequerido em funcdo da vazéo.

NPSHrequerido (M) Vaz0es (m3/h)
2,5 Até 15
3 15-45
4 45— 140
5 140 - 350
6 Acima de 350

A formula utilizada para 0 NPSHiaisponivel COrresponde a:

Paspira(;éo - Pvapor

p * 9,81

NPSH gisponiver = (11)

Nota-se que € possivel alterar esse valor a partir da altura do vaso de aspiracdo, que
influencia diretamente na presséo de aspiragéo.

No projeto, pressdo de vapor corresponde a pressdo atmosférica de 1,0332 kgf/cm2 e a
pressdo de aspiragdo adquire o valor de 1,2139 kgf/cm?2. Fazendo a respectiva conversdo de
unidades, chega-se ao valor de 2,9305 metros de NPSHequerido. COmo ndo ha informacéo do
fabricante, utiliza-se a Tabela 1 para estimar 0 NPSHiaisponive, de maneira que para a vazédo de 1
13,1 m3/h tem-se 2,5 metros. Em virtude de o valor requerido ser maior que o disponivel,

garante-se que ndo ocorre a cavitacao.
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3.4.2.3. ALTURA MANOMETRICA

Para calcular a altura manométrica da bomba utiliza-se a seguinte relacéo:

Pimpulsﬁo - Paspira(;éo

p * 9,81

H= (12)

Com base nos valores apresentados anteriormente, chega-se a altura manométrica

correspondente a 22,21 metros.

3.4.24. POTENCIA
A poténcia absorvida de uma bomba centrifuga é dada por:

Wabsorvida — QprOJeto Zr;czc,me fechada (13)

com Qprojeto igual a 1,2 Qoperagao.

No entanto, deve-se considerar o atrito do liquido com as partes internas, de maneira

que é utiliza-se uma eficiéncia para determinar a poténcia hidraulica:

Wabsorvida
Whidarautica = (14)
Ehidraulica
Deve-se levar em consideracdo as perdas no préprio no motor da bomba, de forma que
para chegar a poténcia real consumida pela bomba deve-se considerar também eficiéncia

elétrica tem-se:

W, .

idraulica

Wreal consumida = (15)
Eeletrica

No Anexo D tem-se o grafico que relaciona a vazao que a bomba é capaz de recalcar e
a altura manométrica total “contra” a qual essa vazao pode ser recalcada, aléem de trazer curvas
de eficiéncia hidraulica (PROCEL, 2005). A partir do grafico, estima-se a eficiéncia hidraulica,
de maneira que fazendo as conversGes de unidade para vazdo e altura manométrica
correspondentes, chega-se ao valor de 39%. Para a eficiéncia elétrica usa-se 90%.
Com base nos valores apresentados, tem-se
1,2(13,1)*1,6433

Wapsorvida = ——————— = 0,9428 CV = 0,6939 kW

27,4
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= 22222 1,7793 kKW

Whidraulica 0.39

_ 17793 _

Wreal consumida — O,T - 1,9769 kw

3.5. DIAGRAMA E CONDICOES DE PROJETO

Utilizando essas informagdes montou-se o diagrama simplificado do projeto da bomba

centrifuga, conforme a Figura 8.

Figura 8 — Diagrama esquematico do projeto
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O numero da corrente € identificado pelo simbolo de losango. Conforme citado
anteriormente, as correntes 1 e 2 referem-se a entrada e saida do destilado rico em n-hexano na
bomba centrifuga, respectivamente. A vazdo massica é dada pelo simbolo do retangulo, na
unidade de kg/h. O trapezoide representa a temperatura em °C. O circulo identifica a pressdo
em kgf/cmz2. Conforme informado anteriormente, é possivel encontrar mais detalhes referentes
as correntes de materiais de entrada e saida nos Apéndices D e E.

A partir do valor de vazao de operacao, pode-se determinar a vazdo minima. Esse valor
corresponde ao minimo que a bomba pode operar sem que ocorra perdas de pressdo
consideraveis, comprometendo o funcionamento adequado. Estimando 60% da vazdo de
operacdo, tem-se que a vazao minima corresponde a 7,86 m3/h.

As condicbes de projeto também podem ser estimadas a partir de informacgdes de
operacgdo. Sabe-se que deve haver uma margem de seguranca entre esses valores, de maneira
que para casos conservadores adiciona-se 20% em cima do valor da vazdo de operacdo; a
temperatura de projeto deve ser 30 °C acima da temperatura de operagdo, enquanto a pressdo
de projeto deve ser 10% ou 1,8kg/cm? acima da pressdo de operacdo, desde que essa seja no
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minimo 3,5. Dessa maneira, obtém-se a vazao de projeto de 15,72 m3/h, temperatura de projeto
de 110,59 °C e pressdo de projeto de 7,1880 kgf/cm2. Mais detalhes referentes a bomba

centrifuga estdo no Apéndice F.

3.6. CONCLUSAO

Com base no desenvolvimento do projeto, nota-se a necessidade de utilizacdo de
bombas para deslocamentos de fluidos de pontos de menor energia (carga) para 0s de maior
energia (carga), vencendo diferencas de altura. No caso da destilacao, é essencial bombear o
liquido durante o refluxo, ja que este é responsavel por manter a coluna molhada e enriquecer
0 destilado.

O dimensionamento da bomba, assim como os célculos de pressdes maximas de
aspiracdo e impulsao séo relevantes para o projeto adequado. A partir desses valores, determina-
se as condi¢bes de projeto, que adquirem valores conservadores a fim de preservar o
funcionamento adequado e seguro do equipamento. A determinacdo da carga liquida de suc¢édo
(NPSH) disponivel também é essencial nesse momento, devendo buscar valor superior ao
NPSH requerido, fornecido pelo fabricante. Assim, deve-se manipular a altura de aspiracdo
para que a pressdo seja superior a pressdo de vapor do fluido, evitando a cavitacdo e suas
consequéncias: ruidos excessivos e danos a vedacdo. Importante destacar a necessidade do
calculo da vazdo minima, ja que caso a bomba opere em condicdes inferiores, ha aquecimento
e perdas por calor, diminuindo a eficiéncia.

O ponto de operacdo é o ponto no qual a bomba funciona e se da pelo cruzamento das
curvas do sistema e curva da bomba. E importante destacar a diferenca entre elas: a primeira é
referente as condi¢des de servigo do sistema, dada caracteristicas hidraulicas, enquanto a curva
da bomba, normalmente fornecida pelo fabricante, contém informacGes a respeito do
desempenho da bomba. E possivel modificar o ponto de operacao buscando maior flexibilidade
operacional, através do uso de valvulas e varia¢do na velocidade de rotagéo, que resultam na
alteracdo das curvas caracteristicas.

Conforme apresentado por PROCEL (2005), do ponto de vista hidraulico, é vantajoso
obter uma maior vazao devido a menor perda de pressao, do ponto de vista energético, devem
ser observadas as caracteristicas do equipamento, que podem ja ndo estar proximas do
desempenho 6timo. Dado o exposto, nota-se a importancia de realizar todos os calculos
apresentados, com a finalidade de otimizar a configuracdo e garantir o melhor custo-beneficio

do processo.
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4. PROJETO DE INSTRUMENTACAO E CONTROLE

4.1. OBJETIVO

A separacdo de uma mistura de n-Cs, n-C7 e n-Cg é feito através de uma torre de
destilacdo. Para o refluxo da torre utiliza-se uma bomba centrifuga que opera com uma vazéo
determinada. O objetivo do trabalho é definir a instrumentacéo e controle da planta que contém
a torre de destilagdo, condensador, refervedor, vaso pulmdo e bomba centrifuga, além de

preencher tabelas de especificaces correspondentes a estes acessorios.

4.2. DESCRICAO DO PROCESSO

A destilacdo é uma operacdo unitaria que visa separar componentes de uma fase liquida
através de sua vaporizacdo parcial, baseando na transferéncia de massa e equilibrio liquido-
vapor. A separacdo ocorre devido a diferenca de volatilidade dos componentes da mistura
liquida inicial, isto é, do ponto de ebulicdo no qual estdo sujeitas as substancias. Um liquido
entra em ebulicdo quando a presséo de vapor se iguala a pressdo ambiente, em funcéo das forcas

intermoleculares vigentes. Na Figura 9 tem-se o esquema de uma coluna de destilacéo.

Figura 9 - Desenho esquematico de uma destilag&o.

N Resfriador
Destilado
/ vapor
Refluxe oY)
I 15

® Condensadoy

Destilads
Liguido
(DL)

Alimentacio | (xi) m:or &0
1
an [69 | b, ary

1

hase

Calor (QR)
Fonte: (ZANATA, 2005)




25

Os vapores produzidos s&o, normalmente, mais ricos nos componentes mais volateis do
que no liquido, o que possibilita a separacdo de fracbes enriquecidas nos componentes
desejaveis. A separacdo da mistura liquida por destilacdo depende principalmente da geracao e
manutencdo da area de contato liquido-vapor. Existem varios tipos de dispositivos de contato
liquido-vapor, porém os mais usados sdo trés: pratos, recheios randémicos e recheios
estruturados (JUNIOR, 2007).

O refluxo é importante para a destilacdo e possui duas fungdes principais. A primeira
que se pode citar € manter a coluna molhada, com a presenca do vapor condensado. A segunda
funcdo € enriquecer a coluna, de maneira a otimizar o numero de pratos/tamanho do recheio.
Caso 0 vaso regulador esteja localizado abaixo da regido em que acontece o refluxo, é
necessario o bombeamento do liquido atraves de bombas.

Durante a operacdo, algumas varidveis podem sofrer alteracfes, de maneira que as
vazdes de refluxo e de saida desviem dos valores desejados. Com o intuito de manter esses
valores, mede-se essas vazdes comprando com os valores de referéncia e toma-se uma atitude
para corrigir os desvios, utilizando valvulas, por exemplo. Para evitar desgaste e erros humanos,
opta-se por realizar o controle automaticamente através de instrumentos.

Instrumentagdo é o campo da engenharia que “trata do projeto, fabricacéo,
especificacdo, montagem, operagdo e manutencdo dos instrumentos para medicdo e controle
das variaveis de processo industrial” (CORREA, 2002). Conforme Smith e Corripio (2000), as
trés operacdes basicas presentes no sistema de controle sdo:

1) Medicdo: o sensor e transmissor sao responsaveis por medir a variavel
2) Decisdo: o controlador decide o que fazer, com base na medicéo
3) Acéo: o elemento de controle final realiza a agdo determinada pelo controlador

As informacg6es do processo sdo obtidas e transmitidas até um local, geralmente uma
sala de controle, onde estéa localizado o controlador e a base de dados historicos (CORREA,
2002). A partir da comparacdo com o valor de referéncia, o controlador é capaz de determinar
a ordem para o elemento final de controle, que corrige o desvio.

As principais varidveis analisadas na instrumentacdo sdo vazao, pressdo, temperatura
e nivel, no entanto, outras como densidade, pH e umidade também podem ser estudadas. Com
frequéncia utiliza-se fendbmenos fisicos e quimicos para determinar indiretamente as variaveis
medidas, de forma que nesse contexto entram os transdutores e transmissores, que transformam

a variavel medida em um sinal capaz de ser medido e interpretado (CORREA, 2002).
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4.3. DESCRICAO DO PROJETO

Na destilacdo da mistura de n-Cs, n-C7 e n-Cg, a alimentacéo é introduzida na torre em
formato liquido em ponto bolha. Através da parte inferior extrai-se uma corrente enriquecida
em n-octano, enquanto pelo topo, obtém-se um destilado liquido rico em n-hexano.

O vaso separador/pulmdo utilizado esta abaixo do local em que € feito o refluxo, de
maneira que € necessaria uma bomba para realizar o impulso até o topo da torre. Na parte
inferior € observado o refervedor que garante que volte vapor para a coluna. Na Figura 10 é

possivel observar o desenho esquematico do projeto.

Agua de
refrigeracao
y

_________ ‘ 0 (o2 ) &
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Figura 10 - Desenho esquematico do projeto.
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E desejavel controlar e monitorar as variaveis de uma coluna de destilacdo, de maneira
que os instrumentos sdo fornecidos para desempenhar essa fungdo durante a operacao da planta.
O principal objetivo do projeto é garantir a operagao segura da planta, mantendo as variaveis
do processo dentro de limites operacionais seguros e detectando situaces perigosas através de
alarmes e sistemas de desligamento automatico (TOWLER, 2008). Além disso, nota-se que 0
controle é necessario para manter os produtos com a composicao desejada e dentro dos padrdes

de qualidade especificados.



27

Towler (2008) salienta que, em uma planta quimica tipica, esses objetivos sdo
alcancados através da combinagdo de controle automatico, monitoramento manual e anélises

laboratoriais apropriadas.

4.4. DESENVOLVIMENTO DO PROJETO

4.4.1. INSTRUMENTACAO

A instrumentacdo consiste no conjunto de dispositivos e aparelhos capazes de medir
variaveis de processo, como vazdo, pressdo, temperatura e nivel. Com base nos objetivos do

processo, escolhe-se as tubulacdes e correntes ideais para realizar as medicoes.

4.4.1.1. INSTRUMENTOS DE VAZAO

A medicdo de vazdo ¢ feita com o intuito de indicar a quantidade de liquido/gas que
passa por um local, dada uma unidade de tempo. Pode ser feito através de dispositivos como
placa de orificio, tubo de Venturi, rotdmetro ou ultrassom.

Na destilacdo é fundamental medir a vazao de todas as correntes do processo, desde que
ndo sejam redundantes. Sabendo que a somatoéria das vazbes nas tubulagbes 4 e 6 €
correspondente a vazdo de 2, e consequentemente de 3 também, ndo é necessario medir estas.
O mesmo acontece para as tubulacbes 7 e 8, de maneira que opta-se por medir a vazdo da
primeira devido ao estado fisico liquido. As demais tubulacdes apresentam instrumentos de

vazdo associados, de forma que na Tabela 2 tem-se as informagdes pertinentes.

Tabela 2 - Especificagdes dos instrumentos de vazao.

Identificacao Localizacao Fase
(num. da tubulacéo)

FIC-1 1 Liquida
Fl -2 4 Liquida
FIC -3 6 Liquida
Fl -4 7 Liquida
FI-5 9 Liquida
FIC -6 10 Gasosa
Fl -7 11 Gasosa
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4.4.1.2. INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Os medidores de presséo sdo utilizados para monitorar a pressao nos locais de trabalho,
garantindo a seguranca e eficiéncia do processo. Os principais exemplos sé@o 0s medidores de
coluna de liquido ou de deformacéo, como o medidor de Bourdon.

Sabe-se que é necessario medir a pressao nos pratos de alimentagdo, topo e fundo,
dado pelas tubulagdes 1, 2 e 7, respectivamente. Em funcdo da presenca do condensador e da
bomba, € importante medir as pressdes nas tubula¢des de entrada e saida desses equipamentos,
identificando 0 momento de limpeza e monitorando o funcionamento adequado. Além disso, é
importante medir as pressoes relacionadas ao vapor de aquecimento presente no refervedor. Na

Tabela 3 sdo evidenciados os locais da instalagdo dos instrumentos de press&o.

Tabela 3 — Especificagdes dos instrumentos de pressdo

Identificacao Localizacao Fase
(nuim. da tubulacéo)
Pl-1 1 Liquida
PIC -2 2 Gasosa
PlI-3 3 Liquida
Pl-4 5 Liquida
Pl-5 6 Liquida
Pl-6 7 Liquida
PlI-8 9 Liquida
PI-9 10 Gasosa
Pl1-10 11 Gasosa

4.41.3. INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

A medicdo de temperatura tem o objetivo de medir a temperatura cinética adquira pelos
atomos de um corpo. Pode ser realizada através da dilatacdo de liquidos e gases, resistores ou
termopares, sendo esses Ultimos os mais utilizados. A temperatura pode ser medida com o
intuito de calcular a fracdo de cada componente no destilado e produto de fundo.

A Tabela 4 apresenta os locais em que séo colocados os indicadores de temperatura na
planta do projeto. Inicialmente é necessario medir as temperaturas nos pratos de alimentacéo e
topo, representadas pelas tubulacGes 1 e 2, respectivamente. Em funcdo da presenca do
condensador é importante medir a temperatura na corrente de saida do equipamento,
evidenciada pela tubulacdo 3. As correntes de saida também devem ser medidas, de forma que

escolheu-se a tubulagéo 4, que possui temperatura semelhante a 5 e 6, e as tubulagbes 8 e 9.
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Importante destacar a necessidade de monitorar as correntes de entrada e saida do vapor
de aquecimento responsavel pela vaporizacdo do produto de fundo que volta como reciclo na

coluna.

Tabela 4 — Especifica¢des dos instrumentos de temperatura

Identificagéo Localizagao Fase
(ndm. da tubulacgao)

TI-1 1 Liquida
TI-2 2 Gasosa
TI-3 3 Liquida
TI-4 4 Liquida
TI-5 8 Gasosa
TI-6 9 Liquida
TI-7 10 Gasosa
T1-8 11 (Gasosa

4.4.1.4. INSTRUMENTOS DE NIVEL

Os medidores de nivel sdo responsaveis por medir a altura do contetdo liquido ou sélido
de um reservatorio. Essa medicdo pode ser feita de maneira direta, através de visores de nivel
e flutuadores, ou indireta a partir de pressdo diferencial e deslocador de Arquimedes.

Na planta tem-se dois vasos: a torre de destilacdo e o vaso pulmao. Dessa maneira, é
medido o nivel dois reservatorios, conforme apresentado na Tabela 5.

Tabela 5 — Especificagdes dos instrumentos de nivel

Identificacao Localizacao Tipo de interfase
(num. da tubulacéo)

LIC-1 Cc-1 Liquida - Vapor

LIC-2 C-2 Liquida - Liquida

4.42. CONTROLE

O controle é feito através de dispositivos e aparelhos para manter as variaveis de
processo no valor desejado de maneira automética. Na Tabela 6 sdo apresentados os seis lacos

de controle presentes na planta do projeto.



Tabela 6 — Especificagdes dos lagos de controle

Identificacdo
no diagrama

mecanico

Localizacao
(num. da
tubulacéo/ vaso)

Descricdo da acéo

Elementos vinculados

FIC-1

LIC-1

LIC-2

PIC -2

FIC-3

FIC-6

10

Controle de vazao de
entrada da coluna de
destilacéo fracionada

Controle de nivel da
coluna de destilagédo
fracionada

Controle de nivel do
vaso pulméo

Controle de presséo
no topo da coluna de
destilagéo fracionada

Controle de vazao da
do liquido de refluxo

Controle de vazéo da
entrada do vapor de
aquecimento

Medidor de vazao
Controlador de vazao
Transdutor
elétrico/pneumatico
Valvula de controle

Medidor de nivel
Controlador de nivel
Transdutor
elétrico/pneumatico
Valvula de controle

Medidor de nivel
Controlador de nivel
Transdutor
elétrico/pneumatico
Valvula de controle

Medidor de presséo
Controlador de pressao
Transdutor
elétrico/pneumatico
Vélvula de controle

Medidor de vazao
Controlador de vazao
Transdutor
elétrico/pneumatico
Valvula de controle

Medidor de vazao
Controlador de vazao
Transdutor
elétrico/pneumatico
Valvula de controle
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O lago de controle FIC-1 é responsavel por controlar a vaz&do de alimentagcdo na coluna

de destilacdo. A importancia do controle desse parametro esté relacionada ao fato de que é

essencial manter a corrente de alimentagdo constante para manter uma operagdo estavel no

equipamento (KALID, 2000).

Sabe-se que 0 vaso pulmédo C — 2 é importante para atenuar possiveis alteracdes na

qualidade dos produtos e manter o funcionamento adequado da bomba, ja que é necessaria a
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existéncia do acumulador de liquido na succdo para evitar a cavitacdo (KALID, 2000). Dessa
forma, adiciona-se valvula de controle para manter o nivel do vaso com o valor adequado, que
é 0 caso apresentado pelos lagos de controle LIC-1 e LIC-2. Assim, controla-se o nivel de
coluna C-1 manipulando a vazéo do produto de fundo, dado pela tubulacdo 9, e controla-se o
nivel do vaso C-2 manipulando a vazdo do destilado, dado pela tubulacéo 4.

Em relag&o ao controle de pressdo, Pressi (2015) informa que o controle dessa variavel
em uma coluna de destilagdo ¢ “normalmente integrado ao sistema de condensagdo” e que o
método de by-pass é “um dos mais utilizados em colunas de condensagdo total”. Uma das
técnicas utilizadas é a manipulacdo da vazdo de vapor, conforme visto no lago de controle
PIC — 2, em que a valvula de controle é manipulada na tubulacdo 2 para manter adequado o
nivel de liquido acumulado no condensador, preservando a pressdo de interesse (PRESSI,
2015).

Como explicado anteriormente, o refluxo é importante para enriquecer a coluna e
manté-la molhada, evitando explosdes. Conforme apresentado por Kalid (2000), manipular a
vazdo de refluxo permite controlar a qualidade do destilado, de maneira que é possivel deixa-
lo mais rico nos produtos mais leves. A partir do valor obtido de vazdo da tubulagédo 6,
determina-se a vazédo do liquido de refluxo e utiliza-se o controlador para manté-la no valor
desejado, que corresponde ao lago FIC — 3.

Normalmente deseja-se especificar a composi¢do do produto da destilagéo, no entanto
esse parametro ndo é facilmente medido, de maneira que deve-se utilizar variaveis indiretas,
que € o caso do laco FIC — 6. O refervedor auxilia no processo de qualidade do produto de
fundo, uma vez que € responsavel pela mudanca de fase do reciclo. Dessa forma, para garantir
o funcionamento adequado do refervedor, controla-se a vazédo de vapor aquecido que entra no

equipamento.

4.5. DIAGRAMA DE PROJETO E CONTROLE

Com base nas tabelas de instrumentagéo e controle, monta-se o diagrama do projeto e
controle, apresentado na Figura 11. Estdo identificados todos os instrumentos de medigéo e

lacos de controle associados as tubulagdes, assim como as valvulas necessérias.
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Figura 11 — Diagrama de projeto e controle
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4.6. CONCLUSAO

A importancia de se estabelecer uma boa estratégia de controle em uma coluna de
destilacdo fracionada ficou evidente durante o desenvolvimento do projeto. Nota - se que caso
a estrutura de controle ndo esteja definida corretamente, ou a sintonia dos controladores nédo
esteja adequada, todo o processo de destilacdo pode sofrer consequéncias e nao ser eficiente.

O controle de vazdo de correntes é essencial para o funcionamento da coluna de
destilacdo. Ao determinar a quantidade de liquido/gas que passa por um local por um periodo e
compara-la com os valores pré estabelecidos, é possivel identificar pontos de baixa eficiéncia e
tomar providéncias para regular os desvios. Nota-se a importancia desse controle na
alimentacéo e refluxo da coluna, assim como entrada de vapor de aquecimento no refervedor.

A identificagéo e controle de pressdo estdo associados principalmente a seguranca dos
equipamentos, com base na possibilidade de diversos danos caso a pressdo ndo esteja
controlada. Pressi (2015) salienta que “varia¢des bruscas de pressao podem levar a inundacéo
ou gotejamento da coluna”, que ndo sdo interessantes para o processo de destilacdo. Além
disso, manter a pressdo constante minimiza a necessidade de controle de temperatura, de

maneira que no projeto s6 foram utilizados indicadores de temperatura (PRESSI, 2015).
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Sabe-se que € essencial manter o nivel de vasos e reservatorios em valores minimos, a
fim de evitar processos como o de cavitacdo na bomba utilizada para o refluxo. Dessa maneira,
controlar esses niveis é de extrema importancia para a seguranca da planta.

Além de garantir a operacdo segura da planta e evitar baixas eficiéncias, o controle de
variaveis é responsavel pela minimizacdo de custos operacionais. Kallid (2000) ressalta que a
falta de controle pode gerar consumo de energia no refervedor e no condensador muito acima
do necessario, além de possuir vazdes internas de liquido/vapor com valores além do esperado,
de forma que “o custo operacional ¢ maior que o ideal ¢ a carga ¢ menor que a possivel”. Com
todas essas vantagens apresentadas, comprova-se que a instrumentacao e controle de processos

quimicos séo fundamentais e indispensaveis.
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APENDICE A - FOLHA DE ESPECIFICACAO DA CORRENTE DE ENTRADA
DO TROCADOR DE CALOR

Numero de corrente 1
Descricéo Entrada
Pressao 2,721 kg/cm? g
Temperatura 1149 °C
Vazao massica 4575 kg/h
Vaz&o molar 162,6 kmol/h
Entalpia total 936250 kcal/h
Fracdo de sélidos 0,0000
Fracéo de vapor 1,0000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
S v, :
Peso molecular 31,42 Kg/kmol
Densidade 335,1 Kg/m?
Viscosidade 1,626. 103 cP
ConQutiyidade 0,1225 W/m-°C
térmica
Calor especifico 0,5061 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 0,0000 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
S
Peso molecular 28,14 Kg/kmol
Densidade 0,6349 Kg/m?®
Viscosidade 4,509. 102 cP
Condutividade 7.960. 1072 W/m-°C
térmica
Calor especifico 0,9996 kJ/kg-°C
Fator de 1
compressibilidade




COMPOSICAO
Componente Fracao molar Fracdo massica
H2S 0,0635 0,0769
02 0,0000 0,0000
SO 0,0318 0,0723
H20 0,2124 0,1360
S 0,1770 0,2017
N2 0,5153 0,5130
S2 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Sa 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Se 0,0000 0,0000
Sz 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Total 1,0000 1,0000
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TROCADOR DE CALOR

Numero de corrente 3
Descricdo Saida
Pressao 1,687 kg/cm? g
Temperatura 148,9 °C
Vaz&do massica 4575 kg/h
Vazéo molar 162,6 kmol/h
Entalpia total 459062 kcal/h
Fracdo de sélidos 0,1942
Fracéo de vapor 0,8058
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
S v
Peso molecular 30,87 Kg/kmol
Densidade 1817 Kg/m?
Viscosidade 7,570. 10* cP
ConQutiyidade 0,1403 W/m-°C
térmica
Calor especifico 0,8172 kJ/kg-°C
Tensao superficial 57,37 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
S v,
Peso molecular 27,48 Kg/kmol
Densidade 1,296 Kg/m?
Viscosidade 2,023. 10 cP
Condutividade 3.056.10 W/m-°C
térmica
Calor especifico 0,8495 kJ/kg-°C
Fator de 1

compressibilidade
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APENDICE B - FOLHA DE ESPECIFICACAO DA CORRENTE DE SAIDA DO



COMPOSICAO
Componente Fracao molar Fracdo massica
H2S 0,0635 0,0769
02 0,0000 0,0000
SO 0,0318 0,0723
H20 0,2124 0,1360
S 0,1770 0,2017
N2 0,5153 0,5130
S2 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Sa 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Se 0,0000 0,0000
Sz 0,0000 0,0000
Ss 0,0000 0,0000
Total 1,0000 1,0000
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APENDICE C - FOLHA DE ESPECIFICACAO DO TROCADOR DE CALOR

Numero do equipamento

5

Descricéo Trocador de calor
Tipo de trocador (c:ilsco.-tubo, Casco-tubo
placas, tubos concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo
TEMA AEU
Disposicéao (horizontal/vertical) Horizontal
Circulagéo (forgada, termosiféo...) Forgada
Numero de .
Em série ou
carcacas 1 -
: paralelo?
estimadas

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

transmissao de calor

TUBO/TUBO
CASCO/TUBO EXTERIOR/
Lado . ; INTERIOR/
FLUIDO FRIO ~
FLUIDO QUENTE
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazao total 82,1.103 Kg/h 4575 Kg/h
Fracdo de vapor/géas 0 0 1 0,8058
Vazao de vapor/géas 0 0 4575 3600
Kg/h Kg/h
Vazdo de liquido 82,1.10% | 82,1. 103 0 9745
Temperatura 28 45 °C 1149 148,9 °C
2
Press&o - - Kg/gcm 2,7206 | 1,6866 | Kglcm?g
Perda de_p_ressao 1,0 Kg/cm? 1,0 Kg/cm?
permitida
Coeficiente
individual de 5700 Keal /h : Keal I
- m-°C m-°C
transmissao de calor
h m2 20
Fator de deposicao 0,0003 °C/ 0,0012 hm=°C/
kcal
kcal
Coeficiente global de 137,67 Kcal / h

m? °C
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ATmi 444,49 °C
Fr 1
Calor trocado 1,3955 Gcal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 3,5 Kg/lcm? g
Temperatura de 1179 oC
projeto
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 22,81 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 disposi¢cao dos tubos (triangulas, Quadrada
triangular rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 336,55 Mm




APENDICE D - FOLHA DE ESPECIFICACAO DA CORRENTE DE ASPIRACAO

DA BOMBA
NuUmero de corrente 01
Descricéo Aspiracédo
Pressao 1,2158 kgf/cm?
Temperatura 80,588 °C
Vaz&o massica 8082,72 kg/h
Vazédo molar 87,01 kmol/h
Entalpia total 452927 Gkcal/h
Fracdo de sélidos -
Fracgédo de vapor -
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
S
Peso molecular 92,8941 kg/kmol
Densidade 616,512 kg/m?®
Viscosidade 0,20984 cP
Condutividade 0,104402 Wim-°C
térmica
Calor especifico 0,56003 kJ/kg-°C
Tensao superficial - dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
n-Cs 0,534 0,495
n-Cz 0,453 0,489
n-Cs 0,013 0,016




APENDICE E - FOLHA DE ESPECIFICACAO DA CORRENTE DE IMPULSAO

DA BOMBA
NuUmero de corrente 02
Descricéo Impulséo
Pressao 2,5833 kgf/cm?
Temperatura 80,588 °C
Vaz&o massica 8082,72 kg/h
Vazédo molar 87,01 kmol/h
Entalpia total 452927 Gkcal/h
Fracdo de sélidos -
Fracgédo de vapor -
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
e ed
Peso molecular 92,8941 kg/kmol
Densidade 616,512 kg/m?®
Viscosidade 0,20984 cP
Condutividade 0,104402 Wim-°C
térmica
Calor especifico 0,56003 kJ/kg-°C
Tensao superficial - dinas/cm
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
n-Cs 0,534 0,495
n-Cz 0,453 0,489
n-Cs 0,013 0,016




APENDICE F - FOLHA DE ESPECIFICACAO DA BOMBA

Identificacédo do equipamento

operagdo / reserva

Bomba 01

Descricéo

Bomba

Numero de bombas operacao /

reserva

Tipo de bomba (centrifuga,

volumeétrica)

Centrifuga

Funcionamento (continuo ou

descontinuo / série ou paralelo)

Continuo

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiracao Impulséo
Vazéo volumétrica de
} 13,1 m3/h
operagao
Pressdo 1,2158 kgf/cm? 2,5833 kgf/cm?
Temperatura 80,59 °C 80,59 °C
Densidade 616,5 kg/m?® 616,5 kg/m?®
Viscosidade 0,20984 cP 0,20984 cP
Pressdo de vapor 1,0332 kgf/cm? 1,0332 kgf/cm?
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vazao de projeto (110 ou 120% da vazao de 1572
operacéo) ’
mé/h
Vazao minima de processo (60% da vazao de 7 86
operacéo) ’
Pressdo na aspiracdo na vazao de projeto 1,2139 kgf/cm?

44
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Pressdo na impulsdo na vazao de projeto 2,5833
Pressao diferencial 1,3694 kgf/cm?
Altura diferencial 22,21 m
NPSH disponivel 2,93 m
Maxima pressao diferencial a impulsédo fechada 1,6433 kgf/cm?
Pressdo maxima na aspiracao 3,7447
kgf/cm?
Pressdo maxima na impulséo 5,3881
Diametro da tubulacéo aspiracao/impulséo 8 8 polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 7,1880 kgf/cm?
Temperatura de
) 110,59 °C
projeto
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia elétrica a
1,9769 kW

vazao de projeto

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO

Cc-1

_________ ( 1 kglcm? )




ANEXO A — COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSMISSAO DE CALOR

Shell and tube exchangers

Fonte: (TOWLER; SINNOTT, 2008).

Hot fluid Cold fluid U (Wim?*C)
Heat exchangers

Water Water 800- 1500
Organic solvents Organic solvents 100300
Light oils Light oils 100 =400
Heavy oils Heavy oils 50-300
Gases Gases 10-50
Coolers

Organic solvents Water 250-750
Light oils Water 350-900
Heavy oils Water 60— 300
Gases Water 20=300
Organic solvents Brine 150-500
Water Brine 600- 1200
Gases Brine 15-250
Heaters

Steam Water 1500-4000
Steam Organic solvents 500- 1000
Steam Light oils J00-900
Steam Heavy oils 60450
Steam Gases 30-300
Dowtherm Heavy oils 50-300
Dowtherm Gases 20200
Flue gases Steam 30-100
Flue Hydrocarbon vapours 30-100
Condensers

Agueous vapours Water 1000~ 1500
Organic vapours Water F00- 1000
Organics (some non-condensables) Water 500 - 700
Vacuumn condensers Water 200- 500
Vaporisers

Steam Agueous solutions 1000~ 1500
Steam Light organics 900 - 1200
Steam Heavy organics 600 - 90



ANEXO B - NORMA TEMA (TUBULAR EXCHANGER MANUFACTURERS
ASSOCIATION)
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ANEXO C - DIAMETRO TOTAL DO CASCO

1 in, OD tubes on 1}4-in. square pitch

|

Shell
ID, in. ]?-P 2-P | 4P| 6P | 8P
8 21| 16| 14
10 32| 32| 26| 24
12 48 | 45| 40 ; 38| 36

1814 61| 56| 52| 48| 44
1534 81| 76| 63| 68| 64
17 | 112|112] 96| 90| 82
191, | 138 132 | 128 | 122 | 118
9114 | 177 | 166 | 158 | 152 | 148
231 | 213 | 208 | 192 | 184 | 184

25 260 | 252 | 238 | 226 | 222
27 300 | 288 | 278 | 268 | 260
29 341 | 326 | 300 ; 294 | 236
31 406 | 398 | 380 | 368 | 358
33 465 | 460 | 432 | 420 | 414
35 522 | 518 | 488 | 484 | 472
37 596 | 574 | 562 | 544 | 532
39 665i 644 | 624 | 612 | 600

Fonte: (KERN, 1997)
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