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RESUMO

Uma das formas de reduzir os custos de produgdo de uma unidade de sulfatacdo é diminuir o
consumo de utilidades, principalmente energia elétrica e vapor. Como as plantas de sulfatacao
liberam energia térmica durante o processo de producédo dos tensoativos sulfatados, tornou-se
interessante pensar em utilizar esta energia de forma racional, o que pode representar uma
oportunidade para aumentar a eficiéncia energética. O presente trabalho tem como objetivo
efetuar um estudo em uma planta real de sulfatacdo para propor alternativas de
reaproveitamento da energia térmica disponivel, proveniente dos processos da fabrica. Para
definir as formas de utilizacdo desta energia térmica, primeiro foi realizada uma auditoria
energeética na unidade de sulfatagdo em cada setor da planta. Apos isto, foram apresentadas as
propostas de utilizacdo desta energia, denominadas de A, B e C, dentro de um complexo
industrial. A proposta A ird consumir a energia térmica da corrente de ar/SO, que sai do forno
para gerar vapor, além de utilizar a energia das correntes de ar quente dos trocadores de calor
para aquecer a dgua de alimentacdo da caldeira. A proposta B ira utilizar a energia térmica das
correntes de ar quente para complementar o consumo energético em um sistema de secagem
por pulverizacdo. Ja a proposta C pretende usar a energia térmica para aquecer tambores
metalicos em uma estufa. A auditoria energética revelou que sdo consumidos 103,6 kW de
energia térmica nos setores de armazenamento de enxofre e secagem da silica, sendo
descartado para atmosfera 730 kW nas correntes de ar quente, e retirados 131 kW para resfriar
a corrente de acido da torre de sulfurico. Com as propostas, € possivel aproveitar até 100% da
energia térmica disponivel na planta de sulfatacdo, aumentando em até 87% a eficiéncia
térmica do processo de secagem por pulverizacdo, fornecer até 98% da energia térmica para
aquecer o enxofre liquido ap6s o recebimento e promover 0 aquecimento de tambores em
estufa. Desta forma espera-se reduzir o consumo de combustiveis utilizados na geracdo de
vapor e aquecimento de ar para o secador, representando reducdo entre 9.419,00 R$/més a
304.727,00 R$/més, de acordo com a capacidade de operacdo das propostas de

reaproveitamento energético.

PALAVRAS CHAVE - uso racional de energia; auditoria energética; trocadores de calor.
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ABSTRACT

One way to reduce production costs of a sulfation unit is to decrease the consumption of
utilities, especially electricity and steam. As the sulfation plants release thermal energy during
the production process of sulfated surfactants, it becomes interesting to think about using this
energy in a rational way, which may represent an opportunity to increase the energetic
efficiency. This paper has the objective to make a study in a real plant sulfation to propose
alternatives reuse of thermal energy available in the processes of the fabric. To define ways to
use this thermal energy, an energy audit was firstly fulfilled in sulfation unit to quantify the
thermal energy present in every sector of the plant. In the sequence, proposals have been
presented for using this energy, called A, B and C, within an industrial complex. The proposal
A consumes the thermal energy of the air stream/SO, exiting the furnace to generate steam,
using the energy of the hot air flows from heat exchangers to heat the feed water of the steam
boiler. The proposal B uses the thermal energy of the hot air currents to complement the
energy consumption in a spray drying system. Proposal C is presented to use the thermal
energy to heat metal drums in a hothouse. The energy audit showed that 103,6 kW of thermal
energy are consumed in the drying of silica and sulfur storage sectors, but 730 kW are
discharged to atmosphere in the hot air currents, and 131 kW are withdraw to cool the acid
chain sulfuric tower. With the proposals, it is possible to use 100% of the thermal energy
available in the sulfation plant, increasing the thermal efficiency of spray drying processes
until 87%, providing until 98% of the thermal energy to heat the liquid sulfur after reception
and promote heating drums in an oven. In this way, a reduction in the consumption of fuels
used to generate steam and heating air to the dryer may represent a reduction in the range
9,419.00 R$/month to 304,727.00 R$/month, according to the operating capacity of energy

reuse of proposals.

KEY WORDS - rational use of energy; energy audit; heat exchangers.
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1 INTRODUCAO

O objetivo de uma planta de sulfatacdo é a producdo de tensoativos aniénicos atraves do
processo de incorporagdo do trioxido de enxofre (SO3) em moléculas orgénicas. Este processo
é continuo e de larga escala industrial, com capacidade de producéo de 1 a 8 t/h (DESMET
BALLESTRA, 2014). Segundo Ortega (2012), essas plantas podem ser encontradas em varias
partes do mundo, em unidades de producédo de diferentes capacidades, que variam de 3.000 a
50.000 t/ano.

Os tensoativos ou surfactantes sdo compostos caracterizados pela capacidade de alterar
as propriedades superficiais e interfaciais de um liquido (JONSSON, 1998). Segundo Daltin
(2012), séo substancias que possuem em sua estrutura molecular um grupamento polar (grupo
hidrofilico), que interage com compostos polares (dgua) e um grupo apolar (grupo lipofilico),
que possui afinidade por substancias oleosas. Essa caracteristica permite que o tensoativo seja
utilizado como conciliador de fases imisciveis, 0 que possibilita 0 uso deste composto em
varias aplicagOes industriais.

Os tensoativos podem ser classificados de acordo com o carater ibnico da porcéo
hidrofilica, 0 que permite separa-los em anidnicos (carga negativa), catibnicos (carga
positiva), anfotero (carga positiva e negativa) e ndo-idnicos (sem carga) (DALTIN, 2012). A

Figura 1 apresenta exemplos de todos o0s grupos citados acima.

Figura 1. Grupos de tensoativos

a) Tensoativo anidnico: Molécula do b) Tensoativo catidnico: molécula
dodecanoato de sédio (sabdo) do sal quaternario de amina graxa.

c) Tensoativondo-idnico: molécula do d) Tensoativo anfotero: molécula da
alcool dodecilicoetoxilado. cocoamidopropilbetaina

Fonte: (DALTIN, 2012)
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Daltin (2012) descreve as principais caracteristicas dos tensoativos e faz uma
comparacdo de acordo com as classes, conforme informacgdes apresentadas na Tabela 1. No
Brasil, os mais utilizados sdo os anidnicos sulfatados, devido ao seu baixo custo de mercado
(BAIN&COMPANY, 2014).

Tabela 1. Principais caracteristicas dos tensoativos.

Tensoativos anidnicos

Tensoativos catidnicos

Constitui a maior classe, sendo
amplamente utilizados pela industria em
geral na producdo de sabdes, sabonetes,
xampus e detergentes;

Geralmente ndo sdo compativeis com
tensoativos catibnicos em virtude da
neutralizacdo de cargas;

Normalmente sdo sensiveis a agua dura
que apresenta alto teor de sais de célcio e
magnésio e podem neutralizar e precipitar
o0 tensoativo. Esta sensibilidade & menor
nos sulfatados ou sulfonados;

As caracteristicas fisico-quimicas sao
fortemente influenciadas pela presenca de
eletrolitos em solucdo (sais solubilizados
ou extremos de pH).

Constituem uma classe representada por
poucos tensoativos;

Geralmente ndo sdo compativeis com 0s
tensoativos anionicos;

Apresentam alta toxicidade em &gua
quando comparados a outras classes;

As caracteristicas fisico-quimicas sdo
fortemente influenciadas pela presenca de
eletrolitos em solugdo (sais solubilizados
ou extremos de pH);

Apresentam alta capacidade de aderirem
as superficies sélidas.

Tensoativos ndo-ibnicos

Tensoativos anféteros

Constituem a segunda classe mais
utilizada no mercado;

Sdo normalmente compativeis com todas
as outras classes de tensoativos;

Sao pouco sensiveis a agua dura;
Contrariamente  aos  anibnicos e
catibnicos, as propriedades fisico-
guimicas nao sdo fortemente influenciadas
pela presenca eletrolitos;

Sdo  fortemente  dependentes  da
temperatura, em que a solubilidade
decresce com 0 aumento da temperatura.

Constituem a classe menos utilizada no
mercado devido ao alto custo;

Sdo normalmente compativeis com todas
as outras classes de tensoativos;

Por terem as cargas negativa e positiva na
molécula, apresentam propriedades de
organizacdo com as moléculas de
tensoativo anidnico e cationico.

A estimativa é que em 2017 o volume de vendas de tensoativos aniénicos sulfatados
alcance 1.110,1 milhdes de délares, crescendo a uma taxa anual de 5,1% no periodo entre
2010 e 2017 (BAIN COMPANY, 2014). Para acompanhar este crescimento e aumentar 0s
lucros, as industrias investem em projetos para redugé@o dos custos de producéo.

Uma das formas de reduzir os custos de producdo de uma unidade de sulfatacdo é

diminuir o consumo de utilidades, principalmente energia elétrica e vapor. Como as plantas de
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sulfatacdo liberam energia térmica durante o processo de producdo dos tensoativos sulfatados,
tornou-se interessante pensar em utilizar esta energia de forma racional, o que pode
representar uma oportunidade para aumentar a eficiéncia energética. Desta forma é possivel
reduzir o consumo de utilidades e consequentemente os custos de producdo dos tensoativos,

sem perder a qualidade e eficiéncia dos processos (MENDEZ, 2014).

1.1 Objetivos

Diante deste contexto, o presente trabalho tem como objetivo efetuar um estudo em uma
planta real de sulfatacdo, para propor alternativas de reaproveitamento da energia térmica
disponivel nos processos da planta.

Para definir as formas de utilizacdo desta energia térmica, primeiro seré realizada uma
auditoria energética na unidade de sulfatacdo, para quantificar a energia térmica presente em
cada setor da planta. Ap0s isto, serdo apresentadas as propostas de utilizacdo desta energia
dentro de um complexo industrial.

As propostas de reaproveitamento energético serdo elaboradas para utilizar as correntes

de ar e agua quente que sdo descartadas pelos trocadores de calor da planta.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Tensoativos

Todos os tensoativos sao constituidos de moléculas que exibem duas porcées estruturais
distintas que manifestam tendéncias opostas de solubilidade. Estas propriedades tornam os
surfactantes adequados para uma ampla gama de aplicagbes industriais envolvendo:
detergéncia, emulsificacdo, lubrificacdo, capacidade espumante, capacidade molhante,
solubilizacdo e dispersdo de fases. Devido a estas caracteristicas, 0s tensoativos ou
surfactantes sdo encontrados em muitos produtos industrializados como os produtos de
limpeza (detergentes, sables, amaciantes de roupa, entre outros) e de higiene pessoal
(shampoo, sabonete, creme dental, etc.). A Figura 1 ilustra uma molécula de tensoativo,

destacando o grupo hidrofilico e o grupo hidrofébico.

Figura 2. Molécula de tensoativo.

H H H, H
A u,/c 2\cu,/c \cnz/c

cadela apolar

H,C

capaz de interagir extremidade polar

com o dleo capar de intevagir

com & dgua

Fonte: (RIBEIRO, 2006)

Os tensoativos anidnicos sulfatados ou sulfonados sdo produzidos através do processo
de incorporacao do trioxido de enxofre (SO3) em moléculas organicas. Neste processo, se 0
grupo sulfénico for introduzido no composto orgéanico através da formacdo de uma ligacéo
carbono-enxofre, obtém-se o produto sulfonado e se a ligacdo formada for carbono-oxigénio,

0 produto sulfatado é obtido. A Figura 3 ilustra a reacdo que ocorre entre o trioxido de
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enxofre (SOs) e o alquilbenzeno!, para formar uma ligacdo carbono-enxofre, formando um

composto sulfonado.

Figura 3. Reagéo de formag&o de um tensoativo sulfonado

O
. o~
SO, + (O (CH,),,- CH; — CH ;- (CH,), {9~ 8- 0“H®
I
Trioxido de  Alquilbenzeno O
Enxofre Acido Alquilbenzeno
Sulfénico

Fonte: (FOSTER, 1997)

Para obter produtos sulfatados, o triéxido de enxofre (SO3) reage com alcoois, alifaticos
ou aromaticos, obtendo compostos instaveis, chamados sulfatos acidos, através da formacao
da ligacdo carbono-oxigénio. A Figura 4 ilustra a reacdo de um alcool primario de cadeia

longa com o triéxido de enxofre (SO3), destacando a ligacdo oxigénio enxofre.

Figura 4. Reacéo de formag&o de um tensoativo sulfatado.

O
___l| ) -
SO, + CH, - (CH,), - CH, - OH 22 CH, - (CH,),, - CH, - 6§ - 0“H
Trioxido de  Alcool Primario Sulfato Acido O
Enxofre

Fonte: (FOSTER, 1997).

De acordo com Foster (1997), os produtos sulfonados podem ser isolados, estocados e
comercializados, pois sdo estaveis apds a reacdo de sulfonacdo. Por outro lado, os produtos
sulfatados somente sdo estaveis se neutralizados. Esta diferenca na estabilidade dos produtos
impacta na escolha do processo utilizado para sua obtencdo. Porém, ambos podem ser obtidos

pelo processo que utiliza como agente sulfonante o SO3 diluido em ar seco.

1Alquilbenzeno. Molécula composta por um radical alquila é de férmula geral (C,H,n.1), formado pela remocgédo de
um &tomo de hidrogénio de um hidrocarboneto saturado, ligado a um hidrocarboneto classificado como hidrocarboneto
aromatico, de formula CgHs.


https://pt.wikipedia.org/wiki/%C3%81tomo
https://pt.wikipedia.org/wiki/Hidrog%C3%AAnio
https://pt.wikipedia.org/wiki/Hidrocarboneto
https://pt.wikipedia.org/wiki/Hidrocarboneto_arom%C3%A1tico
https://pt.wikipedia.org/wiki/Hidrocarboneto_arom%C3%A1tico
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2.2 Descricéo dos processos utilizados em uma planta de sulfatacgéo.

A seguir sdo apresentados 0s conceitos sobre o principio de funcionamento de uma
planta de sulfatacdo. Devido a dificuldade em obter referéncias indexadas que abordem este
tema, foi realizada uma descricdo deste processo pautada em documentacao técnica. Reacdes
de sulfatacdo/sulfonacdo sdo executadas em processos de contato, liquido-liquido ou gas-
liquido, e com reagentes de sulfonagdo, tais como: SOs/ar, oleum?, acido clorossulfonico,
acido sulfarico e SO3 liquido estabilizado. No entanto, o processo de contato SOs/ar é 0 mais
utilizado, pois apresenta as seguintes vantagens (FOSTER, 1997):

- Adaptabilidade: Todos os tipos de matérias-primas organicas, como alquilbenzenos,
alcoois primarios, éteres de alcool, alfa-olefinas e ésteres metilicos de acidos graxos, podem
ser transformados com sucesso em compostos sulfatados ou sulfonados de alta qualidade. A
sulfonacdo utilizando o &cido sulfurico ou acido sulfarico fumegante é menos desejaveis, pois
apenas alquilbenzenos podem ser convertidos a &cidos alquilbenzeno-sulfénicos de alta
qualidade;

- Seguranca: O acido sulfurico concentrado, SOz liquido, e 0 oleum séo perigosos para ser
manuseados, transportados e armazenados. O enxofre, na forma liquida ou sélida, é a op¢édo
menos perigosa como material inicial para a fabricagcdo de SOs, entretanto, ainda assim sua
utilizacdo é arriscada;

- Custo: O SO;3 obtido diretamente a partir da combustdo de enxofre € a op¢do mais

econdmica entre as mencionadas acima.

O processo de sulfatacdo/sulfonacdo que utiliza como agente sulfonante o SO3 diluido
em ar seco produz o tridxido de enxofre (SO3) a partir do didéxido de enxofre (SO,). Apds a
obtencdo do triéxido de enxofre, promove-se a reacdo deste gas com compostos organicos,
gerando produtos sulfatados ou sulfonados. A Figura 5 ilustra resumidamente o processo de

sulfatacdo/sulfonacdo em que é possivel identificar as principais etapas do processo:

e Secagem do ar de processo;
e Armazenamento e transferéncia de enxofre liquido;
e Queima do enxofre liquido e producédo de SO;

e Conversdo de SO, em SOg;

2 . Z - ;. - s ~ - z . , .
Oleum é um &cido polisulfurico, obtido pela solubilizagdo de tri6xido de enxofre em &cido sulfurico puro (100%). O oleum
contém varios ions e moléculas em equilibrio. O oleum é também conhecido como 4cido sulfdrico fumegante.
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e Reacdo de sulfatacdo;
e Neutralizacdo;

e Tratamento de efluentes gasosos.

Figura 5. Planta de sulfatacdo/sulfonacdo da Ballestra

Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)

2.2.1 Secagem do ar de processo

A secagem do ar é uma etapa fundamental do processo de obtencdo de produtos
sulfatado ou sulfonado, pois é preciso remover a agua contida no ar na forma de umidade.
Desta forma evita-se a reacdo da &gua com o SOz que, se ocorrer, gera acido sulfurico
(H2SO,) e/ou oleum. Esses compostos sdo altamente corrosivos e prejudiciais ao processo,
pois degradam linhas e equipamentos. Se forem transportados para o reator, promovem o
escurecimento do produto e favorecem a geracéo de subprodutos (GROOT, 1991).
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Uma grande quantidade de ar seco é requerida no processo de producdo de compostos
sulfatados/sulfonados. Uma fragdo do ar seco é utilizada para fornecer oxigénio no processo
de combustdo do enxofre e obter o didxido de enxofre. O restante é utilizado para diluir o
trioxido de enxofre que sera utilizado no reator de sulfatacao/sulfonacéo.

O processo de secagem do ar atmosférico pode ser visualizado na Figura 6, em que as
correntes de cor azul representam o caminho que o ar atmosférico percorre até ser enviado
para 0 processo, as correntes verdes representam a solucao de etileno-glicol e as correntes de

cor vermelha representam o ar quente proveniente dos trocadores de calor para regeneracao

Figura 6. Secagem do ar de processo

Atmosfera

i

s

<

Compressor de ar
de processo

b 4

ar seco para
producdo de SO,

ar quente do ij’:"'
resfriador de SO,

Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)

O processo de secagem do ar atmosférico inicia com a filtragcdo e compressdo em
compressores centrifugos. Posteriormente o ar é enviado para a pré-secagem em trocadores de
calor casco tubo e resfriado a 3-5°C para condensar parte da sua umidade (em torno de 50%).
(GROOT, 1991).

Apos o resfriamento, o ar de processo é desumidificado em torres de secagem para um

ponto de orvalho de aproximadamente -60°C, o que corresponde a aproximadamente 10 ppm
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de &gua no ar. As torres de secagem (2 unidades), s&o compostas por um leito de absorcao de
alumina (Al,O3) ou silica-gel, conectadas em paralelo. Esta configuragdo é utilizada para
manter uma torre operando e a outra em regeneracdo; desta forma sempre uma das torres
estara disponivel para ser utilizada no processo. A troca das torres € realizada em intervalos
de 8 a 12 horas, mediante analise da umidade do ar de processo na saida destes equipamentos.

A regeneracdo da torre consiste em retirar a umidade absorvida através do aquecimento
do leito de absor¢d@o para evaporar a agua. Este processo utiliza ar quente proveniente de um
dos trocadores de calor ar/ar instalados na planta. Entretanto, quando a torre de secagem néo

se encontra em regime de regeneracao, o ar quente € descartado para a atmosfera.

2.2.2 Armazenamento e transferéncia de enxofre liquido

As plantas de sulfatacdo/sulfonacgdo, assim como as plantas de &cido sulfrico, podem
utilizar enxofre sélido ou liquido para geracao de dioxido de enxofre. Porém o uso do enxofre
solido requer cuidados adicionais de preparacdo que devem ser executados antes de envia-lo
ao forno de combustdo. Destacam-se a fusdo do enxofre soélido e aumento das etapas de
filtracdo do enxofre fundido para reter impurezas, uma vez que o enxofre sélido possui teor de
cinzas maior que o enxofre liquido (GROOT, 1991).

A planta de sulfatacdo/sulfonacdo, objeto de estudo deste trabalho, utiliza o enxofre
liquido fornecido em carretas especiais para transporte deste tipo de matéria prima. Este
insumo é armazenado em um tanque horizontal com isolamento térmico e aquecimento
interno através de serpentinas a vapor.

Para bombear o enxofre, 0 mesmo deve estar no estado liquido, e manté-lo nesta
condicdo ndo é simples, pois o ponto de fusdo do enxofre é de 114°C (GROOT, 1991). Para
atender esta exigéncia, € necessario utilizar linhas de transferéncia, bombas e valvulas com
aquecimento constante.

O enxofre possui uma singularidade que prejudica a operacdo de armazenamento e
transferéncia. Valores minimos de viscosidade sdo alcangcados entre 150-156°C; a partir desta
temperatura, a viscosidade do enxofre liquido aumenta repentinamente, até atingir seu valor
méaximo a 188°C, conforme apresentado na Figura 7.

Esta caracteristica do enxofre liquido influéncia significativamente nas condic¢des de

operacdo do sistema de armazenamento e bombeamento. A temperatura da superficie de
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contato com o enxofre deve oscilar entre 145 e 155°C. Portanto as bombas e tubulagbes
associadas ao enxofre fundido séo aquecidas com vapor saturado a uma presséo de 6 bar para
manter sua temperatura na faixa requerida. Desta forma a viscosidade do enxofre permanece
tdo baixa quanto possivel, e os efeitos indesejaveis do aumento de viscosidade, como a

obstrucéo de linhas e equipamentos, sdo evitados.

Figura 7. Gréfico de viscosidade x temperatura do enxofre

13 +
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Temperatura (°C)

Fonte: (Adaptado de GROOT, 1991)

2.2.3 Queima do enxofre liquido e producéo de SO,

O enxofre liquido € transferido para o forno com auxilio de bombas dosadoras, e reage
com ar de processo, transformando-se em SO,. A proporcao de enxofre e ar € ajustada para
manter uma concentragéo de aproximadamente 7% de SO, em volume na corrente de saida do
forno (GROOT, 1991).
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O forno utilizado para combustdo do enxofre possui configuracdo vertical, onde
geralmente a corrente de ar de processo entra pela parte inferior e a corrente de enxofre
liquido entra pela lateral superior, caracterizando fluxos contracorrentes. Este equipamento
possui esferas refratarias (d = 50-60 mm) presas por uma grade de metal, que ficam poucos
metros acima da linha de entrada do ar de processo. A Figura 8 ilustra a configuragdo do
forno utilizado para combustéo do enxofre liquido.

Figura 8. Forno para combustéo do enxofre liquido
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= Bombas dosadoras
de enxofre

Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)

As esferas sdo utilizadas para aumentar a area de contato entre gés-liquido, promovendo
assim uma queima mais uniforme e favorecendo a combustdo completa do enxofre, conforme
reacao abaixo (GROOT, 1991).

S(Liq) + 02 — SOZ AHre =-9230 k\]/kg
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2.2.4 Conversao de SO, em SO;

A conversdo do didxido de enxofre a trioxido de enxofre é realizada na torre de catalise,
composta por quatro leitos cataliticos de pentdxido de vanadio (V20s) ou composto de césio.
A mistura de ar-SO, que sai do forno a uma temperatura de aproximadamente 700°C, precisa
ser resfriada em um trocador de calor para 430-450°C para entrar na torre de conversao de
S0O,/SO3; (GROOT, 1991). Esta faixa de temperatura deve ser mantida ao longo dos leitos de
catélise, pois é a temperatura de trabalho ideal para o catalisador (GROOT, 1991)

A reacdo de oxidacdo do SO, para SO; é exotérmica e libera uma consideravel
quantidade de calor. O calor liberado pela reacdo abaixo, eleva significativamente a
temperatura do meio reacional (GROOT, 1991). Isto prejudica a formagdo do SOz uma vez
que reacdes exotérmicas possuem baixo rendimento quando submetidas a altas temperaturas
(LEVENSPIEL, 2000).

SO; +% 0, — SO;  AH=-3043 k/kg a 427°C

Em contrapartida, a atividade do catalisador aumenta com a temperatura, e este fato
exige um controle operacional da temperatura dos leitos de catalise para maximizar a
producdo de SO; (GROOT, 1991). Este controle é efetuado através de instrumentos de
medicdo de temperatura (termopares) que indicam e registram as temperaturas dos gases que
entram e saem dos leitos de catalise.

A cada passagem de um leito para outro, h& um trocador de calor para resfriar a corrente
gasosa de ar/SO,/SOs, que tem como objetivo ajustar a temperatura para a faixa ideal de
operacdo (400 — 450°C) antes de iniciar uma nova etapa de reacdo. Isto € muito importante
para atingir valores elevados de conversdo, pois a cada passagem da corrente gasosa por um
leito de catélise, a reacdo atinge seu ponto de equilibrio. Somente o resfriamento da corrente
possibilita 0 avanco da reacdo, pois os reagentes sdao levados as condi¢bes favoraveis para a
reagdo (LEVENSPIEL, 2000).

Como o calor especifico dos gases ndo varia substancialmente ao longo do processo, é
possivel representar a evolucéo da reacdo de oxidacdo do SO, para SO; através do grafico de

conversdo dos leitos cataliticos apresentado na Figura 9.
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Figura 9. Gréafico de converséo dos leitos cataliticos da torre de conversao de SO, para SOs

GRAFICO DE CONVERSAO DOS LEITOS CATALITICOS
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Fonte: (MB CONSULTORES, 1999)
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O gas que flui da torre catalitica com 98,5 a 99,5% de SO, convertido em SO;
(GROOT, 1991) passa por dois trocadores de calor em série, que resfriam o SO3; de 430°C
para temperaturas entre 50-60°C e assim evitar a formacéo de subprodutos e escurecimento do
produto final (GROOT, 1991).

O primeiro trocador de calor descarrega o ar quente proveniente da troca térmica nas
torres de secagem do ar de processo. Entretanto quando as mesmas nédo estdo em regime de
regeneracdo, a vazao de ar quente € descartada para atmosfera. J& o segundo trocador de calor
descarta 0 ar quente constantemente para atmosfera. Ambos sdo providos de pontos de
drenagem na sua parte inferior para retirada de pequenas quantidades de oleum, formadas
nesta etapa, em funcdo da uma umidade presente na corrente de SO3. A Figura 10 ilustra os

detalhes da torre de conversdo SO,/SO3, bem como os trocadores de calor.

Figura 10. Detalhes da Torre de conversdo SO,/SO3
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Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)
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2.2.5 Reacao de Sulfatacdo/Sulfonacéo

Ao atingir a temperatura ideal de trabalho (50-60°C), o SO3 é enviado para o reator de
filme descendente onde entrard em contato com o composto organico. A configuracdo deste
reator pode ser descrita como um tubo composto por dois tubos concéntricos dispostos na
posicao vertical. Desta forma, a matéria organica e o SO3 sdo enviados para a parte superior
do reator e entram somente no tubo interno onde o material organico formard uma fina
pelicula que cobrira toda a parede deste tubo, percorrendo-o em fluxo laminar e entdo, no
interior deste anel de material organico formado, a corrente de gés (ar/SO3) flui em regime
turbulento, promovendo a reacédo de sulfatacdo ou sulfonacao.

Ja para o tubo externo é enviado somente agua para resfriamento da parede externa do
tubo que contém o composto organico e 0 SOs, pois a combinacdo de uma reacdo instantanea
e altamente exotérmica requer um controle rigoroso da temperatura da fase organica e gasosa
(GROOT, 1991). A Figura 11 ilustra os detalhes de um tubo do reator de filme descendente.

Figura 11. Detalhe do tubo de um reator de filme descendente
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Fonte: (ORTEGA, 2012)

Conforme a reagdo avanca, a viscosidade do liquido pode aumentar cerca de 100 vezes
o valor inicial (GROOT, 1991). Portanto, a disposicdo dos tubos do reator de filme
descendente deve ser rigorosamente na posicao vertical, pois se inclinado, havera acamulo e

obstrugéo do reagente organico na parte inferior do tubo.
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A conversdo do material de partida é da ordem de 97-98% (GROOT, 1991). O produto
e 0s gases residuais que saem pela parte inferior do reator sdo enviados para um tanque
pulméo, e o produto acido é separado dos gases residuais (SO3 e SO,), que ndo reagiram com
0 composto organico (GROOT, 1991). A Figura 12 apresenta a distribuicdo dos equipamentos

envolvidos no processo da reacédo de sulfatagéo.

Figura 12. Reator de filme descendente
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Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)
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2.2.6 Neutralizacdo

A etapa de neutralizacdo em uma planta de sulfatacdo/sulfonagdo s6 é necessaria
quando se produz compostos sulfatados, pois 0 acido organico sulfatado € instavel e pode
reverter a reagdo, liberando SOg3. Ja o produto sulfatado neutralizado, na forma de sal de sédio
é estavel e deixa o neutralizador com pH na faixa de 11 a 12 (GROOT, 1991). Em seguida, se
necessario, o produto passa por um processo de clarificagdo com peroxido de hidrogénio e se
0 objetivo for vendé-lo com pH neutro, é efetuada a corregdo do pH com é&cido fosférico ou
citrico, que sdo considerados agentes tamponantes (GROOQOT, 1991). A Figura 13 apresenta 0s

detalhes do sistema de neutralizacéo.

Figura 13. Sistema de neutralizagdo a vacuo

Neutralizador a Vacuo

Bomba de Transferéncia

Agua de Acido Organico

resfriamento

ay 5
TN Aguade Bomba dosadora
Processo

(T~

neutralizado

Bomba de
Vécuo

Bomba de
transferéncia

E’J/

Bomba de
. ~ e
Recirculagde S~ —
Bomba de
transferéncia

Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)
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A reacdo de neutralizacdo pode ser efetuada com diversos produtos quimicos alcalinos
como soda caustica (mais usual), hidroxido de aménio e carbonato de sédio. Por ser
instantanea e altamente exotérmica, a neutralizacdo com soda caustica pode levar a formacéo
de gel no produto sulfatado pelo aumento da temperatura (FOSTER, 1997). Desta forma, para
evitar a formacao de gel, o controle da temperatura do neutralizador torna-se um parametro

muito importante neste processo.

2.2.7 Tratamento de efluentes gasosos:

Para ser separado do acido organico, o efluente gasoso que sai do reator, é enviado
primeiramente para um ciclone. Apos esta etapa, o fluxo de gases residuais € enviado para um
precipitador eletrostatico, que retém as goticulas de &cido organico e oleum presentes no fluxo
gasoso. De forma resumida, a Figura 14 apresenta o funcionamento do precipitador

eletrostatico e do scrubber.

Figura 14. Sistema de tratamento de efluentes gasosos
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Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)
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Ap0s passar pelo precipitador eletrostatico, o fluxo gasoso composto por ar (N, e O;) e
uma pequena fragdo de SO3; e SO,, é enviado para a torre de absor¢do de SO3, onde 0s gases
entram pela parte inferior da torre e sobre o fluxo gasoso € aspergido acido sulfurico (98%).
Segundo MB Consultores (1999), a absorcdo de SOz é mais eficiente quando empregado
acido sulfurico a 98-99% de concentracdo, ja que este processo retira uma grande parte da
fracdo de SO3 que reage com a agua presente na corrente de acido sulfarico, formando novas
moléculas de acido (GROOT, 1991).

Apos passar pela torre de absor¢do de SOs;, 0 efluente gasoso é neutralizado com
hidroxido de sodio, convertendo o SO3; em sulfato de sodio e 0 SO, em sulfito de sodio. Este
processo ocorre em um scrubber com recheio composto por anéis de rasching ou tubos
paralelos, ambos em material ceramico. Os gases entram pela parte inferior € o hidréxido de
sodio em solucgdo é aspergido sobre o fluxo gasoso. Segundo Groot (1991), os efluentes, agora
indcuos, sao liberados sem restricdes ambientais (concentracdo maxima de 15 ppm de SO; e

5 ppm de SO, em volume).

2.3 Reaproveitamento de energia térmica

2.3.1 Reaproveitamento de energia térmica em plantas de acido sulfurico

As opcdes ja empregadas comercialmente para o reaproveitamento da energia térmica
de uma fébrica de acido sulfdrico podem ser utilizadas em plantas de sulfatacdo/sulfonacéo,
pois o processo de geracdo de SOz é similar as duas.

Segundo Gabriel (2013), plantas de acido sulfarico que possuem 0 mesmo processo de
geracdo de SOz das plantas de sulfatacdo reaproveitam apenas 2/3 da energia térmica para
geracdo de vapor de alta presséo, sendo que o restante desta energia descartada.

Diante desta realidade, sdo estudadas opgdes para reaproveitamento do excedente
energeético. A Alfa Laval propGe utilizar o calor liberado na hidratagdo do &cido sulfurico nas
torres de absor¢do de SO,/SO; para aquecimento da dgua de alimentacdo de caldeiras de vapor
e em cidades que utilizam redes de agua quente, conforme Figuras 15 e 16. Ja a MB
Consultores (1999), diz que € possivel reaproveitar todas as correntes quentes da planta para

gerar vapor superaquecido e aquecer o enxofre fundido.
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Figura 15. Propostas de Aproveitamento energético da Alfa Laval
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Fonte: (Adaptado de GABRIEL, 2013).

Figura 16. Proposta de Aproveitamento energético da Alfa Laval para aquecimento de agua

Torre de absor¢io Agua do mar

Trocador de calor

Tanque de acido sulfurico

Fonte: (Adaptado de GABRIEL, 2013).
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De acordo com Gabriel (2013), a Alfa Laval implementou com sucesso sistemas de

reaproveitamento de energia térmica em empresas como:
- Kemira Helsingborg (Suécia): 22 MW de energia recuperada;
- Wuxin Copper (China): geragéo de 74,7 t/h de vapor;

- Boliden Harjavalta (Finlandia): 40 MW de energia recuperada.

2.3.2 Reaproveitamento de energia térmica em correntes de ar quente

A maior parte da energia térmica da planta de sulfatacdo que pode ser reaproveitada esta
presente nas correntes de ar quente que sao descartadas para a atmosfera. Porém muito pouco
desta energia é reaproveita nos processos da planta e apenas uma pequena parcela é utilizada
na regeneracdo das torres de silica. Diferentemente de outras industrias que reaproveitam a
energia térmica presente em correntes de ar quente, fabricas que possuem operagdes de

torrefacdo, secagem, resfriamento, fundicdo e combustao se enquadram neste cenario.

Industrias que utilizam o processo de secagem por pulverizacdo podem reaproveitar a
energia térmica das correntes de exaustdo da camara de secagem, uma vez que neste processo

consome-se uma grande quantidade de energia para evaporacdo da agua (BIMBENET, 2002).

A secagem por pulverizacdo consiste na atomizacdo da corrente liquida do produto a ser
processado, através da pulverizacdo de goticulas finas que, em contato com o ar de secagem,
formam particulas so6lidas aglomeradas. Julklang e Golman (2015) propuseram uma forma de
reaproveitar o ar de exaustdo do processo de secagem por pulverizacdo da alumina para
reduzir o consumo de combustivel e simularam o processo de secagem inserindo como

variavel, a vaz&o da corrente dos gases de exaustdo do secador, de acordo com a Figura 17.

Os resultados obtidos foram satisfatérios, pois, com o aumento da vazao de recirculagédo
do ar de exaustdo no processo, a eficiéncia energética do sistema e a reducdo do consumo de

energia aumentaram 43,3% e 52,4% respectivamente.
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Figura 17. Proposta de Aproveitamento energético de Julklang e Golman (2015).
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Fonte: (Adaptado de JULKLANG e GOLMAN, 2015).

Uma grande quantidade de energia térmica é consumida na fabricacdo de azulejos de
ceramica, principalmente na fase de cozedura (HASANUZZAMAN, 2012). As instalacdes
mais utilizadas sdo os fornos de rolos, alimentadas por gas natural, em que mais de 50% da
entrada de energia é perdida através das chaminés de exaustdo dos gases de combustdo
(PENG, 2012). Mesquita (2014) apresentou uma proposta para utilizar parte dos gases de
arrefecimento, que sdo descartados para a atmosfera, na camara de cozimento, conforme
Figura 18. Esta proposta estima uma economia de 17% no consumo de gas natural, e pode ser
implementada apenas ajustando a pressédo estatica na camara de combustéo do forno, de modo

a atingir a situacao desejada.
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Figura 18. Proposta de Aproveitamento energético de Mesquita (2014)
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Fonte: (Adaptado de MESQUITA, 2014).

Segundo Xu (2014), na China, usinas de energia movidas a carvdo consomem quase a
metade do carvao disponivel no pais. Atualmente, a temperatura dos gases de exaustdo pode
chegar a mais de 140°C (XIN, 2010). A energia térmica descartada para 0 meio ambiente nas
correntes de ar quente corresponde de 50% a 80% da perda de energia das caldeiras, e de 3%
a 8% da energia total da planta (HWANG, 2010). Portanto, a recuperacdo do calor residual do

gas de combustdo é importante para melhorar a eficiéncia da usina.

O método mais utilizado é a instalagdo de um economizador de baixa temperatura, apos
0 precipitador eletrostatico para aquecer a agua condensada, que retorna para 0 processo como
agua de alimentagdo da caldeira a uma temperatura entre 250°C e 300°C. Isto deve ser feito
depois de vérios estagios de pré-aquecimento com vapor extraido de diferentes niveis do
sistema de aquecimento regenerativo (ESPALOTERO, 2010).

Xu (2014) propde utilizar um sistema de recuperacdo de calor no qual o pré-aquecedor
de ar é dividido em alta e baixa temperatura, com um economizador de baixa temperatura

entre o precipitador eletrostatico e o pré-aquecedor de ar (Figura 19).

Resultados mostram que a poténcia adicional liquida pode alcancar 9,0 MW e, usando
as propostas do sistema de recuperacdo de calor, pode render beneficios liquidos de até 2,6

milhGes de euros por ano.
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Figura 19. Proposta de Aproveitamento energético de Xu (2014)
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Fonte: (Adaptado de XU, 2014).

Na busca de dispositivos que convertam a energia da biomassa em energia térmica de
forma eficiente e com qualidade, Santos (2010) propds utilizar um sistema de gaseificacdo
com camara de combustéo, visando o aquecimento direto de ar para utilizacdo na secagem de
grdos e outras aplicaces. Este sistema é composto por um reator de gaseificacdo do tipo
contracorrente e de uma camara de combustdo para o gas produzido, ambos envolvidos em
uma estrutura de alvenaria, cujo principal objetivo foi aproveitar o calor dissipado no reator e
na camara de combustdo. Usando lenha de eucalipto como combustivel, a eficiéncia do
sistema foi de 56% para 71%.
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3 MATERIAIS E METODO

3.1 Energia térmica disponivel da planta de sulfatacao/sulfonagdo

A planta de sulfatacdo/sulfonacdo que sera objeto de estudo deste trabalho possui etapas
de aquecimento e resfriamento. Estas etapas sdo fundamentais para operacao da planta e para
manter as condi¢Oes ideais das reacBes quimicas que ocorrem ao longo do processo de
fabricacdo dos tensoativos. Dentre as vérias operacfes de resfriamento que sdo realizadas na

planta, pode-se destacar:

- Resfriamento da corrente de ar do processo;

- Resfriamento da corrente de ar/SO, que sai do forno e é enviado para a torre de
catalise;

- Resfriamento das correntes de ar/SO,/SO3; que saem dos leitos de conversdo da torre
de catalise;

- Resfriamento da corrente ar/SOj3 que sai da torre de catalise e é enviada para o reator
de filme descendente;

- Resfriamento do neutralizador a vacuo;

- Resfriamento dos tubos do reator de filme descendente;

- Resfriamento da corrente de acido da torre de &cido sulfurico.
Ja para as operagOes de aquecimento realizadas na planta, duas sdo mais importantes:

- Aquecimento da massa de enxofre liquido no tanque de armazenamento e das linhas e

equipamentos utilizados na transferéncia desta matéria prima para o forno;

- Aquecimento do leito de absorcdo de silica-gel das torres de secagem do ar de

processo para retirar a umidade retida do ar de processo.

Pode-se observar que na planta de sulfatacdo/sulfonacdo existem mais etapas de
resfriamento do que de aquecimento. Para os processos de resfriamento que utilizam
trocadores de calor gas/gas existe um desperdicio de energia térmica, proveniente das

correntes de ar quente que saem destes equipamentos e sdo descartadas para a atmosfera.

Diante deste cenario, o presente trabalho busca identificar e caracterizar os fluxos de
massa e energia dos setores de armazenamento de enxofre, geragdo de SO, e de SO3, secagem

do ar de processo e tratamento de gases (SO3/SO,), para quantificar a energia térmica que
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pode ser reaproveitada. Este estudo serd feito através dos balangos de massa e energia nos
principais equipamentos, utilizando os conceitos da Termodinamica e da Transferéncia de
Calor. Néo serdo avaliados neste estudo os setores de sulfatacdo/sulfonacéo e neutralizacéo,
pois a tecnologia de controle de temperatura do reator e do neutralizador a vacuo nao podera
ser alterada, uma vez que pequenas variacOes de temperatura nestes equipamentos afetam

significativamente a qualidade do produto final.

Apos determinar o local e a quantidade de energia térmica disponivel para ser utilizada,
sera realizada uma pesquisa em literatura técnica para propor opcbes de reaproveitamento

desta energia em um complexo industrial existente.

3.1.1 Setor de armazenamento e transferéncia de enxofre liquido

No setor de armazenamento e transferéncia do enxofre liquido, o principal equipamento
é o tanque de armazenamento de enxofre. Neste setor serd determinada a energia necessaria
para aquecer o enxofre liquido recebido em carretas de 130°C para 145°C, e para manter a
massa de enxofre liquido nesta temperatura. Para efetuar o calculo da energia utilizada neste

setor, serdo empregados os conceitos de transferéncia de calor em regime estacionario.

3.1.1.1 Calculo da energia utilizada para manter o enxofre liquido na temperatura de
trabalho no tanque de armazenamento.

Para realizar o calculo da energia necessaria para manter o enxofre liquido na
temperatura de trabalho de 145°C, foram considerados os dados de projeto do tanque de
armazenamento e as formas de perda de calor a que este sistema esta exposto, conforme

Figura 20.
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Figura 20. Tanque de armazenamento do enxofre liquido e as formas de perda de calor do
sistema.
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Fonte: (Elaborado pelo autor).

Complementando as informagdes da Figura 20, os dados de projeto do tanque e as

propriedades fisicas do enxofre estdo dispostos abaixo:

1- Temperatura de trabalho do enxofre liquido (Tenx) = 145°C;
2- Viscosidade do enxofre liquido (i) = 70 N.s/m? a 145°C (GROOT, 1991);
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3- Calor Especifico do enxofre liquido (Cpenx) = 0,978 kJ/kg°C a 145°C (GROOT,
1991);

4- Coeficiente de condutividade térmica do enxofre (K¢) = 1,54.10° W/m°C a 100°C
(GROOT, 1991);

5- Densidade do enxofte liquido (p) = 1780 kg/m® (GROOT, 1991);

6- Temperatura da parede interna do tanque (T,) = 145°C;

7- Temperatura da base do tanque (Tp) = 16°C (5 graus acima da temperatura
ambiente);

8- Temperatura do ar (T4) = 11°C; (valor médio das faixas minimas da temperatura na
regido onde se localiza o tanque, nos dltimos 30 anos)

9- Coeficiente de pelicula do ar (ha) = 20 W/m? K;

10- Material do tanque = Aco carbono;

11- Espessura da parede do tanque (ep) = 0,005 m;

12- Condutividade térmica do ago carbono (K;) = 14,9 W/m°C;

13- Area lateral do tanque = 57,83 m?%;

14- Espessura do isolamento (g;) = 0,051 m;

15- Material utilizado no isolamento = Silicato de célcio;

16- Condutividade térmica do silicato de célcio (K;) = 0,04 W/mK;

17- Condutividade térmica da base (concreto com brita) (Kp) = 1,4 W/mK;

18- Temperatura do vapor de enxofre (Tyvg) = 145°C

19- Didametro interno do tanque (D) = 3,048 metros

20- Altura do perfil conico do teto do tanque (d) = 0,291 metros

A partir desses dados e das propriedades fisicas do enxofre liquido, determinou-se a
energia necessaria para manter o enxofre liquido dentro do tanque de armazenamento, na
temperatura de trabalho de 145°C.

O calculo da energia transferida do tanque para o ambiente foi realizado tendo como
referéncia a metodologia descrita no artigo de Kumana e Kothari (1982), que descreve um
procedimento para determinar a taxa de transferéncia de calor de tanques verticais para o
ambiente, calculando a energia térmica transferida por conveccdo pelas paredes verticais,
conveccao pelas superficies horizontais (teto e fundo), conducédo pelo material de construcéo e

radiacdo da superficie exposta do tanque.



45

Kumana e Kothari (1982) descrevem que a energia na forma de calor perdida para o

ambiente pode ser calculada pelas equac6es abaixo:

e Calor perdido pela parede molhada do tanque:
Qpm = Upm-Apm- (Tenx = Tar) (D

e Calor perdido pela base do tanque:

Qg = Up.Ag. (Tenx _Tb) (2)

e Calor perdido pelo teto do tanque:
Qr = Ur.Ar. (Tyg - Tar) 3

e Calor total perdido para 0 ambiente:
Qrota = Qpm + Qg + Qr 4)

Para retratar a realidade de operacdo da planta de sulfatacdo, ndo sera considerado o
calor perdido pela parede seca, pois 0 tempo em que o tanque permanece com nivel baixo de
enxofre é pequeno, sendo, portanto, mais conservador efetuar o célculo da perda de energia
térmica para a situacdo mais critica, com 100% do volume atil do tanque ocupado por enxofre

liquido.

Para calcular a area de troca térmica nas paredes, teto e base do tanque foram utilizadas

as equacdes abaixo:
e Area da parede molhada do tanque:
Apy = T.D.Hpy (5)
e Area da base do tanque:

DZ

e Area do teto do tanque

A= T @)'(DTZ“L d2)'z (7)
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Para calcular os coeficientes globais de transferéncia de calor, foram utilizadas as

equacOes 8, 9 e 10.

e Coeficiente global de transferéncia de calor na parede molhada

1

e e; 1
+ 2+ +(—+h
henxp Kp K; (har radP)

Upm = —

e Coeficiente global de transferéncia de calor no teto

1
Ur= — e 1
— + K_Z + (h_ar-l'hradT)

harint

e Coeficiente global de transferéncia de calor na base

U 1
B~ T 1 ep 1
+ . + J—
RenxB Kp (Kb)

(8)

€)

(10)

Para calcular os coeficientes de pelicula do ar no interior do tanque e proximo ao teto

(Narint), do enxofre liquido na parede do tanque (henyp), do enxofre liquido na base do tanque

(henx), da radiacdo no teto (hrq) e da radiacdo na parede molhada (hrdp), foram utilizadas as

equac0es descritas por Kumana e Kothari (1982).

h=0,45.K.L™%75 (Ngg.Npr)¥?5  ;para10* < (Ngg. Npg) < 10°

h= Ny.

=~ =

Ny = 0,138.Ngg %%, (Npr®'7® — 0,55) ;para0,1 < Npg < 40, Ngg > 10°
Ny = 0,495. (Ngg. Npr)®?® ;para 10* < (Ngg. Npg) < 10°, Npr > 100
Ny = 0,14. (Ngg. Npg)%33 ; para 2.107 < (Ngg. Npg) < 3.10%9, teto do tanque

Ny = 0,27. (Ngg. Npg)%2° ; para 2.107 < (Ngg. Npg) < 3.10%°, base do tanque

Ngr = 97,5.13 AT ; para liquidos
Ngr = 1,9.107.13 AT ;para gases

o8
NPR = CPE

(11)

(12)

(13)

(14)

(15)
(16)
(17)
(18)

(19)
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0,171.e  (Tqp +460)* (Tyy + 460)*

h = . 20
RAD ™ (Top — T,p) 100 100 (20
Tsp = Tar -0,5. (Tenx — Tar) ; para superficie ndo isolada (21)
Tsp = Tar .0,25. (Tenx — Tayr) ; para superficie isolada (22)
Tenx — T
Tap = (enxfar) (23)

Para efetuar o célculo do nimero de Nusselt foi necessario utilizar uma aproximacao
para se determinar a temperatura dentro da parede do tanque, considerando que a mesma € a
média da diferenca entre a temperatura do enxofre liquido e a temperatura do ar ambiente
(equacdo 23). Por se tratar de uma aproximacao, é necessario efetuar algumas iteracfes para
refinar os resultados dos calculos dos coeficientes globais de troca térmica e de pelicula. Este
refinamento é realizado efetuando o célculo inverso, ou seja, com o resultado obtido no
primeiro calculo do coeficiente global de troca térmica e de pelicula é possivel determinar a

temperatura da superficie da parede lateral (Tsp) e dentro da parede do tanque (Tqp), através

das equacOes 24 e 25.
TSP = ( UPM )-(Tenx - Tar) + Tar (24)
(har+hradP)
UPM
po = Tenx- (T )-(Tenx — Tar) (25)
enx

O mesmo procedimento foi realizado para calcular a temperatura dentro da parede da

base do tanque e da superficie da parede do teto do tanque. As equacdes estdo descritas

abaixo:
Qenx = henxp-AB- (Tenx - po) (26)
Ug
po = Tenx- (h—) . (Tenx - Tb) (27)
enxb

QT = (har + hradt)'AT (TSP - Tar) (28)
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UT
T, = (—) AT e — Toed +T 29
Ep [hﬂr+hrEde ( arint El.r':] ar ( :]
U
po = Tarint — ((h )> . (Tarint - Tar) (30)
vet

3.1.1.2 Calculo da energia utilizada para aquecer o enxofre liquido no tanque de
armazenamento até a temperatura de trabalho.

Para determinar a quantidade de energia necessaria para aquecer o enxofre liquido no
tanque de armazenamento até a temperatura de trabalho de 145°C foram considerados 0s

dados abaixo:

1- Volume (til do tanque de enxofre liquido = 44 m?

2- Densidade do enxofre liquido (p) = 1780 kg/m*® (GROOT, 1991).

3- Massa de enxofre liquido (Menx) = 78320 kg

4- Calor Especifico do enxofre liquido (Cpenx) = 0,978 kJ/kg °C a 145°C (GROOT,
1991).

5- Temperatura de trabalho do enxofre liquido (Tenx) = 145°C

6- Temperatura de recebimento do enxofre liquido (Trc) = 130°C

A partir destes dados, fez-se o célculo da energia necessaria para aquecer o enxofre
liquido utilizando a equac&o abaixo:

Qaq = Menx- Cpenx' (Tenx - Trec) (31)
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3.1.1.3 Célculo da energia utilizada para manter o enxofre liquido na temperatura de
trabalho dentro das linhas de transferéncia.

A metodologia do célculo da energia para manter o enxofre liquido dentro das linhas de
transferéncia, na temperatura de trabalho, € idéntica a metodologia utilizada no calculo da
energia consumida para armazenar o enxofre liquido na temperatura de 145°C, dentro do

tanque de armazenamento.

Apos determinar o coeficiente global de transferéncia de calor na parede lateral da
tubulacéo, foi possivel calcular o calor perdido para o ambiente, utilizando as equacfes 32, 33
e 34.

Qtuh = Utuh'ﬁtuh'(Tenx - Tarj (32}
A, =mD,,.L (33)
U ! (34)
tub = 1 Ent ey 1
+ B4R 4 (—+h
hamrptuh I-"pt Kt (h Br radtu ]

3.1.2 Setor de geracgéo de SO,

No setor de geracdo de SO,, o enxofre liquido a 145°C é transferido para o forno com
vazdo de 205 kg/h e o ar de processo é ajustado para manter uma concentracdo de 7% de SO,
em volume na corrente de saida do forno. Todos os resultados obtidos pelo balan¢o de massa
e energia nos trocadores de calor ar/ar deste trabalho s@o influenciados pela quantidade de
enxofre que entra no forno. Portanto se este parametro for alterado, outros resultados serdo
obtidos, pois a carga térmica liberada no forno é diretamente proporcional a vazdo de

alimentacéo de enxofre.
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De acordo com Groot (1991), a concentragdo de SO, em % v/v pode ser determinada a
partir da temperatura da mistura ar-SO, que sai do forno, onde para cada ponto de
concentracdo de SO, a temperatura da mistura ar-SO, aumenta 100 graus célsius. Ou seja,
para manter uma concentracdo de 7 % v/v de SO, na corrente de saida do forno a temperatura

deve ser controlada préximo de 700°C.

Na linha de saida do forno existe um termopar que monitora a temperatura de saida da
mistura ar-SO; e a partir desta temperatura, considerando que a vazdo de enxofre ndo varia
com tempo, é possivel ajustar a vazdo de ar de processo para manter a concentracdo de SO,

em 7% vlv.

Portanto a partir do calculo de balanco de massa e energia no forno, utilizando os
conceitos da 1% lei da Termodinamica, foi possivel determinar a vazdo massica de ar de
processo enviada para o forno para producdo de SO, e obter a energia liberada durante a
reacdo de oxidagdo do enxofre para formacdo do SO, baseado na reagdo descrita por Groot
(1991).

S(Lig) + 02 — SO, AHpe = - 9230 kJ/kg de enxofre (GROOT, 1991)

Para facilitar o entendimento dos célculos utilizados para determinar os fluxos de massa
que entram e saem do forno, bem como a energia liberada na oxidacdo do enxofre, foi
elaborado o diagrama ilustrado na Figura 21 para mostrar os fluxos de massa envolvidos no

processo.
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Figura 21. Fluxos de massa no forno
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Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)

Aplicando a 1% lei da Termodinamica no volume de controle, visualizada na equagéo 35,
e considerando que a energia nao varia ao longo do tempo, que a energia cinética e potencial
podem ser desprezadas assim como o trabalho de eixo e de superficie, a equacdo 35 pode ser
simplificada (equacgéo 36) e depois desenvolvida para a equacéo 37 que descreve o balanco de

energia no forno.

{Acumulo de energia } {Energia que } {Energia que

no entra sai } + {Calor} + {Trabalho}
volume de controle com fluxo com fluxo
dE , o
E=Zm.(H+EC+EP)+Q+W5+Wp (35)

0=2rh.H+Q (36)
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Desenvolvendo a equacdo 36, tem-se que:

0= Z M. Hyeg — z M. Hproq + Q

entra saida
0= Z fite . Hreg — Z thg . [X. Hproa + (1 — X). Hyeg] + Q
entra saida

No qual X é a porcentagem de conversdo do reagente em produto

Como m, = mg tem-se que:

0 = 1. [Hyeg — X Hproa + (1 = X). Hyeg] + Q

0 = 1. X. [Heg — Hproal + Q

0 = 1. X.AH,e + Q

Q = —ri. X. AH,, (37)

A partir da equacdo 37 pode-se calcular a vazdo massica de ar do processo que é
enviada para o forno, utilizando o resultado obtido no célculo da quantidade de energia
liberada na reagédo de oxidagdo do enxofre. Posteriormente pode-se determinar a massa total
de ar e SO, que sai do forno pela equacéo 38.

Q = 1. Cpyy. AT,y (38)
{ Acumulo de massa } _ { massa que entra } _ {Z massa que sai }
no volume de controle no volume de controle no volume de controle

0= m1+1’1’12— m3 (39)

Apbs ocorrer a conversdo do enxofre liquido em dioxido de enxofre dentro do forno,
direciona-se a mistura ar-SO, para torre de catalise. Porém, a corrente de ar-SO, sai do forno
a 700°C e deve ser resfriada em um trocador de calor para 430-450°C antes de entrar na torre
de conversdo de SO,/SOs. Isto é necessario para manter o fluxo de gas na temperatura de
melhor atividade do catalisador utilizado para converséo de SO, em SO; (GROOT, 1991).

Para auxiliar na interpretacdo da dindmica dos processos no setor de geragdo de SO, da

planta da sulfatacdo/sulfonagdo, o fluxograma de engenharia deste setor é apresentado na
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Figura 22. Nele € possivel identificar todos os equipamentos envolvidos no processo de
armazenamento e transferéncia de enxofre liquido. O forno de combustdo do enxofre, o
trocador de calor casco tubo gas/gas e os instrumentos de medicdo de temperatura do fluxo de

ar-SO, podem ser observados nesta figura.

Figura 22. Fluxograma de engenharia do setor de geracdo de SO, da planta de
sulfatagéo/sulfonacéo.
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Fonte: (Elaborado pelo autor).

O fluxo de ar-SO; que sai do forno passa por dentro dos tubos do trocador de calor TC-
01 e possui as temperaturas de entrada e saida monitorada pelos termopares TT-01 e TT-02. O
fluxo de ar-SO;, no TC-01 é resfriado com ar frio proveniente de um ventilador (VE-01), que
possui medi¢do local de temperatura e pressdo do ar de saida. J& a vazdo massica de ar que sai
do ventilador e passa pelo trocador de calor (casco) sera determinada através do balanco de
massa e validada utilizando a curva de vazao/pressdo do equipamento. Este ar é descartado
para a atmosfera ap0s efetuar o resfriamento do fluxo de ar-SO, e como o presente trabalho
visa propor opgdes para utilizar a energia contida nesta corrente, a vazao massica é importante

para mensurar a quantidade de energia disponivel para reaproveitamento.
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A partir destas informacgdes determinou-se a quantidade de energia que o trocador de
calor retira do fluxo de ar-SO, que sai do forno, utilizando a equacdo 38. Uma vez que a
temperatura de entrada e saida do trocador de calor € conhecida, assim como a vazao massica
do fluxo de ar-SO,, e considerando que o valor do coeficiente de troca térmica da mistura ar-
SO, composta por 96,7% de ar, é proximo do coeficiente do ar (tabelado), o Ultimo pardmetro
da equacdo 38 também é conhecido. Para facilitar a interpretacdo do raciocinio do calculo da
energia que o trocador de calor retira do fluxo de ar-SO, foi elaborado o diagrama ilustrado na

Figura 23, para mostrar os fluxos de massa de entrada e saida do trocador de calor.

Figura 23. Fluxos de massa no trocador de calor casco tubo gas/gas (TC-01)
m, = kg/h
T, =300°C

m; = 3101 kg/h Trocador de calor gas/gas

T, = 700°C 1| nd
2 - =
G 3
< 2 >
T

m; = 3101 kg/h
T35 = 430°C Tm4 = kg/h

Fonte: (Elaborado pelo autor).

Sdo conhecidas a temperatura de entrada do ar de resfriamento no trocador de calor
(T4g, obtida através da medicdo deste parametro por um termopar com indicacao local) e a
temperatura de saida do ar no trocador de calor (T4s, obtida através da medicdo da
temperatura da parede exposta da tubulagdo com auxilio de um pirdmetro). Com o resultado
do calculo da energia que o trocador de calor retira do fluxo de ar-SO, é possivel determinar a
vaz&do massica de ar utilizada para resfriar esta corrente, aplicando a equagdo 38. Porém, para
comprovar que a temperatura da corrente de ar de resfriamento que sai do trocador de calor

estd proxima da temperatura da superficie externa da parede da tubulagéo, realizou-se o
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balanco de energia na parede do tubo, utilizando-se os dados descritos na Figura 24 e as

equacOes 40 e 41.

Figura 24. Balanco de energia na parede do tubo do trocador de calor (TC-01)
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Fonte: (Elaborado pelo autor).

Partindo do principio que a energia que entra na parede da tubulagdo (Ee) menos a
energia que sai (Es) € igual a zero (conservacdo de energia), € possivel adaptar a equacao 40
para a equacdo 41 e determinar a temperatura de saida do ar no trocador de calor (T4S)

utilizando os dados fornecidos na Figura 24.

Ec—Es=0 (40)
qQ cond — 9 conv—qrad = 0
q”cond = Cl”conv + q”rad

(Tas — Tsp)
KP T = har(TSP - Tamb) + & 0_(TS4P - T:mb) (41)
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Para validar o valor da vazdo de ar m, pela curva de vazdo do ventilador VE-01, é
preciso determinar a vazao de ar enviada para o trocador de calor TC-02, que sera apresentado
no préximo topico, pois a vazdo de ar do ventilador VE-01 € divida para os trocadores de
calor TC-01 e TC-02.

3.1.3 Setor de geragdo de SO3

A vazdo de ar-SO; que sai do forno, apos ser resfriada no trocador de calor TC-01, é
enviada para o primeiro leito da torre de conversdo de SO,/SO3; a aproximadamente 430-
450°C. Esta temperatura deve ser mantida ao longo dos leitos de catalise, pois a faixa entre
400 e 450°C é considerada a temperatura 6tima para a melhor atividade do catalisador
(GROOT, 1991). Porém, como a reacdo de oxidacdo do SO, a SO; é exotérmica, a conversao
de SO, a SO; libera uma consideravel quantidade de calor, elevando significativamente a
temperatura do meio reacional, o que prejudica a formacdo do SOg3. Entretanto, a atividade do
catalisador aumenta se a temperatura estiver entre 400 e 450°C, fato que exige um controle
operacional da temperatura dos leitos de catalise para maximizar a producgéo de SOs.

O monitoramento da temperatura de entrada e saida do fluxo de ar-SO,-SO3 nos leitos
de catalise é efetuado por instrumentos de medicdo de temperatura (termopares) e o controle
da temperatura deste fluxo é realizado pela alteracdo do balan¢o de massa de enxofre e ar de
processo no forno, onde quanto menor a vazao de enxofre e maior a vazao de ar, menor sera a
temperatura de saida do fluxo de ar-SO, que sai do forno e é enviado para torre de catalise.

Entre os leitos de catalise existem trocadores de calor gas/gas para resfriar o fluxo de ar-
S0,-SO3 e manter a temperatura de entrada deste fluxo nos leitos de catalise proximo de
430°C. Semelhante ao trocador de calor TC-01, a vazdo de ar de resfriamento nestes
trocadores de calor é descartada para atmosfera e o presente trabalho também visa propor
opcdes para utilizar a energia contida nestas correntes de ar. Portanto, também € importante
determinar a vazao massica destas correntes para mensurar a quantidade de energia disponivel
para reaproveitamento. As equacdes de 42 a 47 sdo utilizadas para determinar os fluxos de

massa de ar de processo e resfriamento.

My; = Mg + M, — Mg (42)
my, = my + mg (43)

Mg = My + My (44)
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m12 = m3 + m9 (4‘5)
mg3 = My + My, (46)
Mg = M4 (47)

Para auxiliar na interpretacdo da dindmica dos fluxos de massa presentes no setor de
geragdo de SO; da planta da sulfatagdo/sulfonacédo, o fluxograma de engenharia deste setor é
apresentado na Figura 25. Nele € possivel identificar todos os equipamentos envolvidos no
processo de conversdo de SO, em SO; e a localizacdo dos instrumentos de medicdo de

temperatura do fluxo de ar-SO,-SO:s.

Figura 25. Fluxograma de engenharia do setor de geracdo de SOz da planta de
sulfatacdo/sulfonacéo.
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58

3.1.4 Setor de secagem do ar de processo

A secagem do ar é fundamental no processo de sulfatacdo ou sulfonacgéo, para remover
a umidade contida no ar. A agua do ar pode reagir com o SOs, formando o &cido sulfirico
e/ou oleum, que sdo corrosivos e prejudicam o processo por corroerem linhas e equipamentos
da planta. Se forem transferidos para o reator, promovem 0 escurecimento do produto e

favorecem a geracdo de subprodutos (GROOT, 1991).

A etapa de secagem do ar atmosférico no setor de secagem da planta inicia com a
filtracdo e compressdo do ar na faixa de 50 — 100 MPa pelos compressores CO-01 e CO-02,
que enviam o ar para os trocadores de calor TC-06, TC-07, TC-10 que resfriam esse ar.
Utilizando solucéo de etileno glicol a -2°C, o ar é resfriado até temperaturas entre 3-5°C para
condensar parte da umidade (em torno de 50%), que € eliminada através de purgadores
instalados nos trocadores de calor. Atraves do fluxograma de engenharia do setor de secagem

do ar é possivel visualizar todos os equipamentos utilizados, conforme Figura 26.

Figura 26. Fluxograma de engenharia do setor de secagem do ar da planta de
sulfatacdo/sulfonacéo.

— ==sec={{FORNO/TORRE

o

-
P S 1 1
co-01 [ ’ "
e T
f: . »i — c0-02
=y ‘ . a - ]
B ,

Ts-01 TC-08 :g

-

Tt
— ——— = gi TC-06 ‘*
@ ~ i [}
T ‘m“ ; I [
| g

‘G

1

L S

Mg

: __a
(o D e = . i

Fonte: (Elaborado pelo autor).



59

Apos o resfriamento, o ar de processo é desumidificado para um ponto de orvalho de
aproximadamente -60°C nas torres de secagem TS-01 e TS-02, o que corresponde a
aproximadamente 10 ppm de agua no ar. As torres de secagem sao compostas de um leito de
absorcéo de silica-gel e operam em paralelo, ou seja, enquanto uma esta secando o ar, a outra
estd em regeneracdo, retirando a umidade absorvida. Segundo Dinis (2012), a silica gel
consiste numa forma parcialmente desidratada do acido silicico coloidal polimérico, sendo a
composicado quimica expressa por SiO,.nH,0O. A superficie quimica da silica gel € dominada
pela presenca de grupos hidroxilas ou grupos silandis (Si-OH), que conferem uma elevada
polaridade & estrutura da silica gel e deste modo, moléculas como &gua s&o adsorvidas
preferencialmente, quando comparadas as moléculas ndo polares (RUTVHEN, 1984). A silica
gel € um dos adsorventes mais utilizados para processos de secagem podendo atingir
capacidades de adsorcdo proxima a 40 % (JIAYQOU, 2003).

Segundo Wang et al. (2009), existem cerca de 4 a 6 % de massa de agua ligadas a um sé
grupo hidroxila na superficie de um atomo de silica gel, o que significa que existe entre 0,04 a
0,06 g de agua para cada grama de silica gel. Esta quantidade de agua faz parte da estrutura
quimica da silica gel e ndo pode ser removida, pois se estas ligagdes quimicas forem desfeitas
a silica gel perde a sua capacidade de adsorcéo, deixando de ser um adsorvente hidrofilico
(SUZUKI, 1990). De acordo com Wang et al. (2009), a temperatura de regeneracdo da silica
gel é normalmente menor do que 90°C e ndo pode ser superior a 130°C, o que limita a
utilizacdo das correntes de ar quente da planta para sua regeneracéo.

O processo de regeneracdo da silica-gel utiliza parte da corrente de ar quente que o
trocador de calor TC-04 descarta para a atmosfera, pois esta corrente possui temperatura
compativel com as limitacbes da regeneracdo da silica gel, aproximadamente 130°C.
Entretanto, quando a torre de secagem ndo estd em regime de regeneracdo, toda a corrente de
ar quente que sai do trocador de calor TC-04 é descartada para a atmosfera.

E possivel determinar a quantidade de energia, necessaria para remover a umidade da

silica gel, pelas equacdes 48 e 49, que combinadas geram a equacéo 50.
Qsilica = Myjljca- Cpsilica- (Treg - TO) + HVégua- Mygya (48)
Mygya = Xad- Msilica (49)

Qsilica = Mygilica- Cpsilica- (Treg - TO) + HVégua-Xad- Mgilica (50)
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3.1.5 Setor de tratamento de efluentes gasosos

Neste setor, a andlise da recuperacdo energética sera realizada somente na torre de
absorcdo de SOz, pois somente neste equipamento ocorre liberacdo de energia térmica. Na
torre de sulfito, as reacfes de formacdo do sulfato e sulfito ndo sdo exotérmicas e, portanto,
ndo liberam energia que possa ser utilizada. O &cido sulfurico é resfriado em trocador de calor
de placas, com agua de resfriamento proveniente das torres de resfriamento. Estes
equipamentos e instrumentos podem ser visualizados no fluxograma de engenharia da area de

tratamento de gases da planta, representado na Figura 27.

Figura 27. Fluxograma de engenharia do setor de tratamento de gases da planta de
sulfatacdo/sulfonacéo.
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Segundo MB Consultores (1999), as baixas temperaturas favorecem a absor¢édo de SOs,
e como a reacdo de formacéo do 4cido sulfurico é exotérmica, o processo de absor¢do do SO3
libera calor, aumentando a temperatura da corrente de &cido sulfirico dentro da torre de
absorcdo. Desta forma é necessario resfriar o acido sulfdrico para manter constante a

temperatura do mesmo no sistema de circulagéo.

O efluente gasoso que sai do reator de filme descendente, e possui em sua composigao
SO, € enviado para a torre de absorcéo de SOs3. Estes gases entram na torre pela parte inferior
e acido sulfurico (98%) é aspergido sobre o fluxo gasoso pela parte superior para favorecer a
reacdo do SO3; com a agua presente na corrente de acido sulfdrico, formando novas moléculas

de &cido sulfarico, de acordo com a reacédo abaixo.
SOs(g) + H20(q) — H2SO4 (ig) AHye=—132.000 kl/kg

Para efetuar o calculo da quantidade de energia térmica liberada no processo de
absorcéo do trioxido de enxofre utilizou-se a equacéo 51.

Qrc-11 = mys.Cppasoa- (T2 — Tzo) (51)

3.1.6 Propostas de reaproveitamento energético da planta de sulfatacdo

As propostas de reaproveitamento da energia térmica da sulfatacdo foram elaboradas
para permitir flexibilidade na utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatacdo, ou seja, se
uma corrente de ar quente ndo estiver sendo usada em uma proposta, pode ser utilizada em
outro processo. Desta forma, é possivel maximizar o uso da energia térmica das correntes de
ar quente.

As propostas elaboradas foram denominadas de A, B e C. A primeira proposta visa
utilizar a energia térmica da corrente de 3101 kg/h de ar/SO, que sai do forno a 700°C para
gerar vapor em uma caldeira flamotubular. O vapor gerado na caldeira sera utilizado para
aquecer o tanque de armazenamento de enxofre; desta forma é possivel economizar o
combustivel utilizado na caldeira principal da fabrica, diminuindo a demanda de vapor para
caldeira principal. Esta corrente de ar/SO, possui carga térmica de 530,7 kW, porém pode-se

utilizar apenas 234,2 kW, pois é preciso manter a temperatura da corrente de ar/SO, entre
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400 — 430°C para atingir altos niveis de conversdo no primeiro leito de catalise. A proposta B
ird utilizar a energia térmica das correntes de ar quente para complementar 0 consumo
energético em um sistema de secagem por pulverizacao e a proposta C pretende usar a energia
térmica para aquecer tambores metalicos de 200 litros em uma estufa.

Para maximizar a producao de vapor na proposta A, a energia térmica das correntes de
ar quente do TC-02, TC-03, TC-04 e TC-11 sdo utilizadas para aquecer a &gua de alimentacao
da caldeira. Outra opcdo para aumentar a geracdo de vapor € reaproveitar o condensado
gerado na area de armazenamento de enxofre, enviando-o para o tanque desaerador. Desta
forma, o condensado ira se misturar com a dgua abrandada para formar a 4gua de alimentacao

da caldeira. O fluxograma da proposta A esté ilustrado na Figura 28.

Figura 28. Proposta A para utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatacao.
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Para controlar a geracdo de vapor e a temperatura da corrente de ar/SO, na saida da
caldeira, é necessario utilizar valvulas de controle e instrumentos de medigdo de temperatura
para 0 monitoramento. O controle da temperatura da corrente de ar/SO; sera soberano sobre o
controle de geracdo de vapor para preservar o processo de geracao de trioxido de enxofre. A
malha de controle da temperatura da corrente de ar/SO, € composta pelas valvulas de controle
FCV-01 e FCV-02 e pelo transmissor de temperatura TT-22. O set point da malha é de 430°C,
e para atingir este valor a FCV-01 ird modular aumentando ou diminuindo a vazao da corrente
de ar/SO, que passa pela caldeira, mediante a leitura de temperatura do TT-22. Para evitar que
o forno entre em colapso quando a FCV-01 comecar a restringir a vazao de ar/SO,, a FCV-02
ird atuar para aliviar o fluxo de gas para o TC-01 e desta forma manter operante o sistema de
geracdo de SO,. A vazdo de vapor da caldeira € controlada pela PCV-01 mediante sinal do
transmissor de pressdo na linha de saida de vapor. A pressao de trabalho do vapor deve ser no
minimo de 4,5 bar para manter a temperatura de 145°C no tanque de armazenamento de
enxofre. Caso seja gerado mais vapor que 0 necessario, o excedente que ndo for utilizado no
sistema de armazenamento de enxofre pode ser direcionado para a rede central de distribuicdo
de vapor da fabrica.

A &gua utilizada para gerar vapor na caldeira deve ser abrandada para preservar a
integridade do equipamento. Consequentemente, para que seja possivel utilizar parte da
energia térmica do TC-11 neste sistema € necessario substituir a dgua de resfriamento que
passa pelo trocador de calor por dgua abrandada. Esta dgua pode ser retirada do sistema
central de geracdo de vapor da fabrica, reduzindo assim o custo de implantacdo da proposta A.
O TC-11 foi projetado para operar com alta vaz&o de 4gua (20 m*/h) de resfriamento, para
variacdo de temperatura de 24 graus. Considerando que a temperatura de entrada da &gua de
resfriamento no TC-11 € de 20°C, a temperatura de saida desta corrente sera de 44°C.
Portanto, a temperatura de alimentacdo da agua da caldeira, apds passar pelo TC-11, sera de
aproximadamente 40°C.

Uma malha de controle simples deve ser instalada para controlar o nivel de operacdo do
tanque desaerador. Atraves da leitura de um controlador de nivel no tanque (LC), as valvulas
FCV-03 e FCV-04 irdo abrir e fechar para buscar o valor de set point determinado.

Apesar das correntes de ar quente dos trocadores de calor TC-02, TC-03, TC-04 estarem
disponiveis para serem utilizadas no aquecimento da agua de alimentacdo da caldeira, ndo
sera absorvida toda a vazdo massica das correntes neste processo, pois ocorreria um

desperdicio de energia térmica no aquecimento das proprias correntes de ar. Para contornar
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esta dificuldade, um controle de vazdo deve ser empregado no sistema de aquecimento da
agua no TC-12 determinando, assim, a vazao massica de cada corrente de ar quente que deve
entrar no sistema.

Nesta malha de controle, se a temperatura da corrente de entrada de ar quente for menor
que a temperatura da corrente de saida (set point da malha de controle), a valvula de controle
ird fechar e ndo permitira a passagem do ar quente desta corrente para o trocador de calor
TC-12. Desta forma, a valvula de controle ird permitir a entrada de ar quente no sistema
somente se 0 mesmo possuir carga térmica suficiente para ser utilizado. Os transmissores de
temperatura TT-23/24 e 25 indicardo a temperatura das correntes de entrada de ar quente.
O TT-26 fara a leitura da temperatura da corrente de saida de ar quente, composta pela
mistura das correntes de exaustdo dos trocadores de calor TC-02, TC-03 e TC-04. E as
valvulas de controle TCV-01/02 e 03 fardo o controle da vazédo das correntes de entrada de ar
quente.

A segunda proposta pretende utilizar a energia térmica das correntes de exaustdo de ar
quente dos trocadores de calor TC-01, TC-02, TC-03 e TC-04 para secar produtos em um
sistema de secagem por pulverizacdo. O fluxograma da proposta B esta ilustrado na Figura 29
e 0 objetivo desta proposta é reduzir o consumo de GLP no aquecedor de ar do sistema de
secagem, aumentando assim a eficiéncia térmica do processo.

As correntes de ar quente serdo enviadas para entrada do aquecedor de ar, que ird
completar a carga térmica requerida no processo de secagem com a queima do GLP. Desta
forma pretende-se manter constante a carga térmica na entrada da camara de secagem. Isto €
muito importante para garantir que a secagem do produto seja efetiva e também para evitar a
formacdo de grumos de produto devido & secagem ineficiente no processo.

A admissao de ar quente proveniente das correntes de exaustdo dos trocadores de calor
TC-01, TC-02, TC-03 e TC-04 no aquecedor de ar sera controlada com a mesma ldgica de
controle utilizada na proposta A, através das valvulas de controle TCV-04/05/06 e 07 e
transmissores de temperatura TT-28/29/30/31 e 32. Apds ocorrer a mistura das correntes de
ar, a malha que controla a temperatura do ar de saida do aquecedor fard o controle da
guantidade de ar quente que entrard no aquecedor pela valvula FCV-07, mediante comando
do transmissor de temperatura TT-33. O ar excedente que ndo for utilizado no aquecedor sera
enviado para o sistema de aquecimento de agua quente da fabrica pela FCV-07.
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Figura 29. Proposta B para utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatacédo
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Fonte: (Elaborado pelo autor).

Um segundo sistema de controle de temperatura da corrente de saida de ar quente do
aquecedor deve ser instalado de forma independente do sistema de controle para admissdo de
ar quente. Este sistema precisa ser instalado para néo interromper o processo de secagem caso
ocorra falta de ar quente proveniente da planta de sulfatacdo. Portanto a malha de controle
composta pela FCV-05, FCV-06 e TT-33 € vital para 0 processo de secagem se manter
operante nos momentos de parada da unidade de sulfatacéo.

A proposta C propde utilizar a energia térmica das correntes de ar quente para aquecer
tambores metélicos de produtos quimicos em uma estufa. O fluxograma da proposta C esta

representado na Figura 30.

Para este sistema, também sera utilizada a l6gica de controle da proposta A para
absorver a energia térmica das correntes de exaustdo dos trocadores de calor TC-01, TC-02,
TC-03 e TC-04. A malha de controle é composta pelas valvulas de controle TCV-08/09/10 e
11 e pelos transmissores de temperatura TT-35/36/37/38 e 39.

Na proposta C, o controle para utilizar o ar quente na estufa sera realizado pela FCV-08,
onde a valvula ird abrir e fechar mediante a medi¢do da temperatura dentro da estufa pelo

transmissor de temperatura TT-34. Se ndo houver fonte de energia térmica proveniente das
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correntes de ar, a TCV-12 ira atuar para fornecer & estufa energia térmica do sistema geral de

vapor.

Figura 30. Proposta C para utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatag&o.
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Fonte: (Elaborado pelo autor).

Da mesma forma que na proposta B, o ar excedente que ndo for utilizado na estufa sera

enviado para o sistema de aquecimento de agua quente da fabrica. A terceira proposta visa

também reduzir o consumo de vapor para aquecer o ar dentro da estufa; desta maneira é

possivel diminuir o gasto com combustivel na caldeira principal da fabrica.

Como as trés propostas compartilham da mesma logica de controle, o sistema que

engloba as trés propostas ira atingir um ponto de equilibrio para utilizar as correntes de ar

quente da planta de sulfatacdo. Mesmo que a energia térmica das correntes nao seja utilizada

nos processos principais de cada proposta, sera destinada para

0 agquecimento de &gua quente

na fabrica. Portanto pode-se dizer que 100% da energia térmica disponivel na planta podera

ser utilizada nas propostas A, B ou C.
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A Figura 31 ilustra resumidamente as opg¢Oes de distribuigcéo da vazdo das correntes de
ar quente para cada proposta de reaproveitamento, sendo que a corrente que sai do forno pode
ser enviada a caldeira (Proposta A) em funcdo de sua temperatura, ou ao TC-01, caso haja
restricdo na capacidade operacional da caldeira. Portanto, a energia liberada pelo TC-01 pode
variar conforme a utilizacdo da energia da corrente de ar/SO, na proposta A; a corrente que
sai do TC-01 pode ser enviada para o secador (Proposta B) ou para a estufa (Proposta C). As
correntes do TC-02, TC-03 e TC-04 podem ser enviadas a quaisquer das propostas A, B e C,
contudo, parte da vazao da corrente de ar quente do TC-04 é destinada para a regeneracéo da
torre de silica. Toda a energia da corrente de ar do TC-05 serd utilizada para alimentar uma
estufa que deverd operar com temperatura inferior a 80°C.

Figura 31. Opgdes de distribuicdo da vazao das correntes de ar quente dos trocadores de calor

PROPOSTA A
(CALDEIRA)

PROPOSTA B
(SECADOR)

PROPOSTA C
(ESTUFA)

TORRE DE SiLICA

Fonte: (Elaborado pelo autor).
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A eficacia das propostas para utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatacdo foi

avaliada considerando dois parametros:

1- Porcentagem de reaproveitamento da energia térmica disponivel na planta de sulfatacdo
2- Eficiéncia térmica dos processos modificados ou projetados para utilizar a energia

térmica da sulfatacéo.

Para quantificar o reaproveitamento de energia térmica, foi empregada a equacao 52, na
qual Euilizada €quivale a energia térmica consumida no processo € Eqisponivel € @ €Nergia termica
disponivel.

Para determinar o aumento da eficiéncia térmica dos processos que foram modificados
ou desenvolvidos para absorver energia térmica, empregou-se a equacao 53. Nesta equacéo,
Erequerida representa a quantidade de energia térmica necessaria para executar o processo e
Efomecida @ quantidade de energia fornecida ao processo, desconsiderando a energia térmica
proveniente da planta de sulfatacdo (combustivel féssil). Por exemplo, se um processo precisa
de 100 W de energia, na condicéo atual de referéncia (baseline), os 100 W seriam oriundos de
gueima de um combustivel fossil; com o fornecimento de 20 W provenientes de corrente
térmica reaproveitada, a energia requerida em termos do combustivel se reduziria a 80 W,

representando um aumento da eficiéncia (An) de 20%.

E. .o
ER = lMl .100% (52)
E:disponivel

E .
ll _ fornec1dal .100% (53)

E:requerida

A distribuicdo de vazdo das correntes de ar quente dos trocadores de calor TC-01, TC-
02, TC-03 e TC-04 sera estimada utilizando o software LINGO para resolver o problema de
otimizacdo descrito pela funcéo objetivo da equacéo 54 e restricdes seguintes. Para interpretar
a equacéo objetivo do modelo deve-se admitir que E2A é a energia proveniente da corrente de
ar quente do TC-02 para a proposta A. Mantendo a mesma ldgica, E1B corresponde a energia
proveniente da corrente de ar quente do TC-01 para a proposta B, e assim por diante. EFA e

CA representam a eficiéncia térmica global da proposta A e a capacidade de operacdo da
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proposta A respectivamente. Mantendo o mesmo raciocinio, EFB e CB significam eficiéncia
térmica global da proposta B e capacidade de operacdo da proposta B. Esta equacao possui 0
objetivo de maximizar o consumo de energia térmica nas propostas de reaproveitamento,
considerando a capacidade de operacdo, a eficiéncia de utilizacdo de energia térmica e 0s
limites de operacdo de cada proposta. A Figura 32 ilustra as op¢des de consumo da energia
térmica dos trocadores de calor que o modelo desenvolvido no LINGO ir& considerar na
resolucéo do problema.

Funcéo objetivo:

CA CB
7 = <(E2A + E3A + E4A) = ) + <(ElB + E2B + E3B + E4B) « EFB) (54)

EFA

+ <(E1C + E2C + EC3 + E4C) = EFC)

Sujeito a:

Eij = Mij*Cpi*(Tj-Ti) (Energia do corrente de ar do TC-0i para proposta j);

EFA=0,75 (Eficiéncia de troca térmica global do TC-12 da proposta A, definido com base em
valores praticos e de literatura);

EFB=0,80 (Eficiéncia de troca térmica global da transferéncia de ar para o aquecedor da
proposta B, definido com base em valores praticos e de literatura);

EFC=0,85 (Eficiéncia de troca térmica global da estufa da proposta C, definido com base em
valores praticos e de literatura);

Cp1=1,05 kJ/kg°C (Cp do ar a 300°C (INCROPERA, 2002));
Cp2=1,0175kJ/kg°C (Cp do ar a 150°C (INCROPERA, 2002));
Cp3=1,021kJ/kg°C (Cp do ar a 180°C (INCROPERA, 2002));
Cp4=1,014 kJ/kg°C (Cp do ar a 130°C (INCROPERA, 2002));
TA=100°C (Temperatura da corrente de 4gua na saida do TC-12);
TB=110°C (Temperatura da corrente de ar na saida do secador);
TC=80°C (Temperatura da corrente de ar na saida da estufa);
T1=300°C (Temperatura maxima da corrente de ar na saida do TC-01);
T2=150°C (Temperatura maxima da corrente de ar na saida do TC-02);
T3=180°C (Temperatura maxima da corrente de ar na saida do TC-03);
T4=130°C (Temperatura maxima da corrente de ar na saida do TC-04);
M1=3045 kg/h (Vazdo méxima da corrente de ar na saida do TC-01);
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M2=3597 kg/h (Vazdo méxima da corrente de ar na saida do TC-02);
M3=500 kg/h (Vazdo maxima da corrente de ar na saida do TC-03);
M4=5077 kg/h (Vazdo méxima da corrente de ar na saida do TC-04);
M1B+M1C<=M1*(1-CA);

M2A+M2B+M2C<=M2;

M3A+M3B+M3C<=M3;

M4A+M4B+M4C<=M4;

(E2A+E3A+E4A)*EFA<= 72324*CA (Energia (kJ/h) méaxima que a proposta A consegue
consumir (considerando 60° de variacdo (40 para 100) na agua de alimentacdo da caldeira de
287 kg/h);

(E1B+E2B+E3B+E4B)*EFB <= 1033200*CB (Energia(kJ/h) méxima que a proposta B
consegue consumir (287 KW projeto do secador fabricado pela APV);

(ELC+E2C+E3C+E4C)*EFC <= 216000*CC (Energia (kJ/h) méaxima que a proposta C
consegue consumir (60 kW estufa comercial HIGHER));

Figura 32. Opcoes de distribuicdo da energia térmica presente nas correntes de ar quente dos
trocadores de calor.

T,=700°C T,=40°C
T,=430°C T, = 100°C
LTI VAR 3101 kg/h 287.kg/h
(CALDEIRA) 234kW 20 kW

3045 kg/h
T. = 280°C
150°C i
3597 kg/h Ty = 108°C
8 PROPOSTA B 6000 kg/h .
(SECADOR) 287 kw
PROPOSTA C 60 kw

v

(ESTUFA)

Fonte: (Elaborado pelo autor)
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Um fator importante a ser considerado na distribuigdo da vazéo das correntes de ar
quente é o fato da corrente do TC-05 ndo participar da concorréncia entre as propostas de
reaproveitamento. Isto ocorre porque a temperatura desta corrente é de apenas 80°C e a
temperatura minima de operacdo das propostas de reaproveitamento € maior ou igual a 80°C,
uma vez que a temperatura minima da &gua de alimentacdo da caldeira na proposta A é de
80°C, a temperatura minima de saida do ar quente do secador é de 110°C (proposta B) e a
temperatura minima de operacao da estufa (proposta C) é de 80°C. Portanto, esta corrente de
ar nao consegue atender as restri¢cdes de processo.

A anélise econémica da aplicacdo das propostas de reaproveitamento energético serd
realizada mediante a quantidade de energia térmica que sera consumida da planta de
sulfatacdo. Quanto maior for o consumo de energia térmica da sulfatacdo maior sera a reducao
do custo com consumo de combustiveis para geracdo de vapor e ar quente. Para quantificar o
quanto sera economizado quando as propostas de reaproveitamento estiverem em operacao,

foi elaborada a equagéo 55.

)

2747

)

2747

EC = (EPA * ) * 0,12+ EPB % 0,00018 + (EPC * ) * 0,12+ CA = 287 * 0,12 (55)

)

2747

+ (ES x ) £0,12

Para compor os parametros da equacdo 55 foi considerado que a matriz energética para
geracgdo de vapor é o 6leo combustivel 1A e para alimentar o aquecedor de ar do sistema de
secagem ¢é utilizado GLP. O custo unitério do 6leo combustivel e do GLP é de 1,33 R$/kg e
de 2,49 R$/kg respectivamente; desta forma, o custo unitario do vapor serd de 0,12 R$/kg e
para aumentar 1°C em 1 kg/h na corrente de ar que sera enviada para o secador, o custo sera
de 0,00018 R$/kg. Estes valores foram estimados a partir da realidade operacional do
complexo quimico, considerando uma eficiéncia global de troca térmica para caldeira de
vapor e para o aquecedor de ar de 80% e 30%, respectivamente. Segundo Nogueira; Rocha;
Nogueira (2005), a eficiéncia térmica que pode ser obtida em uma caldeira do tipo
flamotubular atinge valores de 75% a 78%, ou maiores, em caldeiras com superaquecedores,

economizadores e aquecedores de ar.

A equagdo 55 ir4 determinar o valor economizado na redugdo do consumo de
combustiveis fosseis, mediante conversdo da energia térmica das correntes em vapor de 4,5

bar que seria produzido no sistema central do complexo quimico. Na equacdo 55 entende-se
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como EPA, EPB e EPC a energia proveniente das correntes de ar quente que foram destinadas
para as propostas A, B e C, respectivamente. Admite-se tambem as eficiéncias do TC-12 e da
estufa como sendo de 75% e que a entalpia do vapor de 4,5 bar é de 2747 kJ/kg. Como na
Proposta B o0 ar quente é injetado diretamente no queimador, a energia transferida para esta
proposta é diretamente utilizada para aumentar a temperatura do ar de alimentacdo do
secador.

Se o sistema de geracdo de vapor da proposta A estiver operando com 100% de
capacidade, sera possivel gerar até 287 kg/h de vapor a 4,5 bar. Este valor foi estimado
considerando que a eficiéncia de troca térmica da caldeira da proposta A é de 80%, que a
fonte de energia para gerar vapor neste equipamento seré proveniente da corrente de ar/SO, e
que parte da energia do TC-11 sera destinada para aquecer a 4gua de alimentacdo da caldeira.
Portanto o 42 parametro da equacdo 55 representa a economia na geracdo de até 287 kg/h de

vapor na proposta A, que ira variar mediante o valor da capacidade de operacéo da caldeira.

O 52 parametro da equacdo 55 considera a economia gerada pelo uso da energia do
TC-05 (E5) para alimentar uma estufa, substituindo o vapor que seria consumido neste
equipamento. Uma vez que a energia proveniente da corrente de ar quente substitui a energia
do vapor que seria enviada para estufa, é possivel reduzir o custo com combustivel no sistema
central de geracdo de vapor do complexo industrial. O valor da economia com a reducdo do
consumo de combustivel pode ser calculado convertendo a carga térmica da corrente de ar do
TC-05 em vapor a 4,5 bar. Para isso admite-se que o sistema central de geracdo de vapor
possui 80% de eficiéncia de troca térmica e que a entalpia do vapor de 4,5 bar é de
2747 kJ/kg. Com o resultado da vazdo de vapor correspondente a carga térmica da corrente de
ar, basta multiplica-lo pelo custo unitério desta utilidade para obter o valor economizado na
geracao de vapor.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Energia térmica disponivel na planta de sulfatacao

4.1.1 Setor de armazenamento de enxofre liquido.

Com as equacOes descritas no capitulo 3, foi possivel efetuar o célculo da energia
térmica utilizada no setor de armazenamento de enxofre liquido. Para manter a mesma base de
calculo utilizada nos outros setores da planta, foi considerado que 205 kg/h de enxofre

precisam ser aquecidos para temperatura de trabalho no tanque de armazenamento.

Para obter uma avaliacdo mais realista do consumo de energia térmica neste setor,
também foi efetuado o calculo considerando o aquecimento de 40 ton de enxofre dentro do
tanque. Esta Tarefa € realizada em média a cada 8 dias na planta de sulfatacdo. Os resultados

podem ser visualizados na Tabela 2.

Tabela 2. Resultados da anélise energética do setor de armazenamento de enxofre liquido

Energia perdida no tanque de armazenamento

Parede lateral 5,4 KW
Teto 0,5 kW
Base 1,2 kW
Total 7,1 kKW

Energia utilizada para aquecer o enxofre liquido no tanque de armazenamento

163 kW* /0,8 KW**

Energia utilizada para manter o enxofre liquido na temperatura de trabalho
dentro das linhas de transferéncia

0,7 kW

Energia total utilizada no setor de armazenamento de enxofre liquido

170,8 kW* / 8,6 kW**

* Considerando 1 hora para aquecer 40 ton de enxofre (capacidade maxima do tanque)
** Considerando 1 hora para aquecer 205 kg de enxofre (vazdo de consumo do enxofre no
forno)

Os resultados revelam que quando é realizado o recebimento de enxofre, a quantidade

majoritaria da energia térmica € utilizada para aquecer esta matéria prima no tanque de
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armazenamento. Isto pode ser justificado pela grande quantidade de enxofre que precisa ser
aquecida, algo em torno de 40 toneladas e pelo fato do tanque de armazenamento e as linhas
de transferéncia possuir isolamento térmico, o que reduz significativamente a perda de calor
para o ambiente.

Porém, se for considerado que 205 kg/h de enxofre sdo retirados do tanque de
armazenamento para ser enviado para o forno, e que a mesma quantidade de enxofre € reposta
no sistema, percebe-se que a maior parte da energia térmica que o setor de armazenamento de
enxofre consome é destinada para manter o enxofre na temperatura de trabalho. Portanto,
pode-se dizer que neste setor, 0 consumo de energia térmica equivale a 8,6 kW. Entretanto, a
cada oito dias é necessario fornecer 170,8 kW durante o processo de recebimento do enxofre
liquido.

4.1.2 Setor de geracao de SO,

Considerando que a conversdao do enxofre liquido em didxido de enxofre é de 100%,
pode-se calcular a quantidade de energia liberada na reacdo de oxidagdo do enxofre pela
equacéo 37.

Como toda a massa de enxofre € convertida em dioxido de enxofre, a composicdo da
vazdo massica da mistura ar-SO,que sai do forno pode ser determinada utilizando as
informacdes da equacdo de reacdo fornecida por Groot (1991). Considerando que o ar de
processo € composto por 20% de oxigénio e 80% de nitrogénio, pode-se determinar a

composicao da vazdo massica da mistura ar-SO,, a qual pode ser visualizada na Tabela 3.

Tabela 3. Componentes da mistura ar-SO,

Componentes da mistura ar-SO, Propor¢do em massa (kg)  Proporc¢do % massica

Oxigénio 374 12
Nitrogénio 2317 74,7
Dioxido de enxofre 410 13,3

Com o resultado da energia liberada na reacdo de oxidagdo do enxofre é possivel
calcular a vazdo maéssica da mistura ar-SO, que sai do forno utilizando a equacGes 38 e 39. Da
mesma forma a partir do resultado da vazdo maéssica da mistura ar-SO, que sai do forno é
possivel também determinar a quantidade de energia que o TC-01 retira da corrente de saida

do forno, utilizando a equacdo 38.
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Com as equacdes 38 e 41 é possivel calcular a temperatura e a vazéo da corrente de ar
utilizada para resfriar a mistura ar-SO, que passa pelo TC-01. Os resultados sdo apresentados

na Tabela 4.

Tabela 4. Resultados da anélise energética do setor de geracdo do SO,

Descricao Valor Unidade
Energia liberada na reacédo de oxidacao do enxofre 530,7 kW
Vazao massica de ar de processo que entra no forno 2896 kg/h
Vazdo massica da mistura ar-SO, que sai do forno 3101 kg/h
Energia que 0 TC-01 retira da corrente de saida do forno 234,2 kw
Vazao massica de ar de resfriamento do TC-01 3045 kg/h
Temperatura de saida do ar de resfriamento do TC-01 301 °C

4.1.3 Setor de secagem do ar de processo

Neste setor foi calculada a energia necessaria para retirar a umidade da silica-gel nas
torres de secagem, para maximizar o reaproveitamento enérgico das vazdes de ar quente dos
trocadores de calor do setor de geragéo de SO, e SOs.

Para calcular a quantidade de energia necessaria para retirar a umidade da silica-gel é
preciso determinar a quantidade de agua que deve ser retirada dos leitos de secagem, que é
funcdo da capacidade de adsorcao e da massa de silica gel utilizada no processo de secagem.

O fabricante da silica gel utilizada na planta diz que o calor especifico da silica é de
0,92 kJ/kg e possui capacidade de adsorcdo de 40%. Cada torre de secagem utiliza cerca de
2500 kg de silica, e considerando que 0 processo de regeneracdo é de 8 horas, é possivel
determinar a quantidade de energia necessaria para remover a umidade da silica gel pela
equacdo 50. O resultado obtido foi de 95 kW.

4.1.4 Setor de tratamento de efluentes gasosos

Para determinar a quantidade de energia térmica que o processo de absorcao do tridxido
de enxofre libera na torre de absor¢do de SO; (TR-02), utilizou-se a mesma metodologia
aplicada no calculo da energia retirada pelo trocador de calor TC-01 no processo de

resfriamento da corrente de ar-SO; a partir da equagéo 51.
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O valor da vazdo da corrente de acido sulfarico que passa pelo trocador de calor de
placas TC-11 foi obtido através da curva de operacdo da bomba de recirculacdo B-04. Os
valores de temperatura da corrente de acido na entrada e saida do trocador de calor foram
fornecidos pela leitura dos instrumentos TT-20 e TT-21. O resultado do célculo da energia

térmica que o TC-11 retira da corrente de &cido sulfurico da TR-02 foi de 131 kW.

4.1.5 Setor de geracgdo de SO3

Os caélculos para determinar as vazfes méssicas de ar que saem dos trocadores de calor
e a quantidade de energia térmica que os trocadores de calor retiram do fluxo de ar-SO,-SO;
sdo semelhantes aos utilizados no célculo da energia térmica retirada pelo trocador de calor
TC-01 do fluxo de ar-SO, Os resultados da analise do balanco de energia do setor de geragédo
de SO3 foram obtidos pela equacdo 38, e os resultados do balanco de massa pelas equac6es de

42 a 47 Estes dados estdo dispostos na Tabela 5.

Tabela 5. Resultados da anélise energética do setor de geracdo de SO3

Descrigéo Valor  Unidade

Vazdo de ar-SO, que sai do forno percorre os leitos de catalise e

trocadores de calor TC-02 e TC-03* 3.101 kg/h
Temperatura da vazao de ar-SO, que entra no 1° leito de catalise 430 °C
Temperatura da vazao de ar-SO,-SO3 que entra no TC-01** 580 °C
Temperatura da vazao de ar-SO,-SO;3 que sai do TC-02 e entra no 435 oC

2° leito de catalise**

Vazdo de ar de resfriamento que entra e sai do trocador de calor TC-02 ~ 3.597 kg/h

Temperatura da vazao de ar de resfriamento que entra no trocador de

calor TC-02** 25 ¢

Temperatura da vazao de ar de resfriamento que sai do trocador de 150 oC

calor TC-02***

Quantidade de energia térmica que o TC-02 retira do fluxo de 125,8 kw
ar-S0,-S0;

Temperatura da vazao de ar-SO,-SO3 que entra no TC-03** 460 °C

Temperatura da vazao de ar-SO,-SO;3 que sai do TC-03 e entra no 435 °C

3° leito de catélise**

Vazéo de ar de resfriamento que entra e sai do TC-03 500 kg/h
Temperatura da vazao de ar de resfriamento que entra no TC-03** 25 °C

Temperatura da vazéo de ar de resfriamento que sai do TC-03*** 180 °C

* A composicdo desta corrente se altera ao longo da torre de converséo para ar-SO,-SO;
**  Temperatura medida por termopar
*** Temperatura medida por pirbmetro
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Tabela 5. Resultados da anélise energética do setor de geracdo de SO3(Continuacéo)

Descricdo Valor Unidade
Quantidade de energia térmica que o TC-03 retira do fluxo de
21,7 kw
ar-S0O,-S0O;
Vazdo de ar de processo que entra no 4° leito de catalise 117 kg/h
Temperatura da vazao de ar de processo que entra no 4° leito de o
- 25 C
catalise**
Vazdo de ar-SO; que sai da torre de conversao e percorre o trocador 3218 ka/h
de calor TC-04 e TC-05 ' g
Temperatura da vazao de ar-SO3 que sai da torre de conversao e 430 oC
entra no TC-04 **
Temperatura da vazao de ar-SO3 que sai do TC-04 e entra no 120 oC
TC-05**
Vazéo de ar de resfriamento que entra e sai do TC-04 9.435 kg/h
Temperatura da vazao de ar de resfriamento que entra no TC-04** 25 °C
Temperatura da vazao de ar de resfriamento que sai do TC-04** 130 °C
Srlfggc;dade de energia térmica que o TC-04 retira do fluxo de 2771 KW
Temperatura da vazao de ar-SO3; que sai do TC-05** 45 °C
Vazdo de ar de resfriamento que entra e sai do TC-05 4.358 kg/h
Temperatura da vazdo de ar de resfriamento que entra no TC-05** 25 °C
Temperatura da vazao de ar de resfriamento que sai do TC-05** 80 °C
Quantidade de energia térmica que o TC-05 retira do fluxo de
67,1 kw
ar-SO;
Vazdao de ar de processo para diluigéo 120 kag/h
Vazao de ar-SOs para o reator de sulfatacdo/sulfonacéo 5780 kg/h
Temperatura da vazao de ar-SOs para o reator de o
9 N 45 C
sulfatacdo/sulfonacgéo
Vazdo de ar de res:f_rlamento que sai do trocador de calor TC-04 e 4358 kg/h
entra na torre de silica
Temperatura da vazao de ar de resfriamento que sai do trocador de 130 oC

calor TC-04 e entra na torre de silica**

* A composicdo desta corrente se altera ao longo da torre de conversédo para ar-SO,-SOs
**  Temperatura medida por termopar
*** Temperatura medida por pirbmetro

O célculo das vazdes de ar de resfriamento foi validado pela comparacéo entre os dados
calculados e a vazdo total dos ventiladores VE-01 e VE-02, obtida pela curva de vazao de
cada equipamento. A diferenca entre o valor calculado e o valor obtido pela curva de vazéo
foi menor que 5%, comprovando que os dados obtidos por célculo estdo proximos dos valores

reais. A Tabela 6 apresenta os valores das vazdes de ar.



Tabela 6. Vazdo de ar dos ventiladores VE-01 e VE-02
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Vazoes de ar de resfriamento Vazao total Diferenca (%0)
my *3.045 kg/h «

ms *3 597 kg/h 6.642 kg/h 1,4

VE-01 - **6.550 kg/h

Me *500 kg/h

m; *9.435 kg/h *14.293 kg/h 58

Mg *4.358 kg/h ’

VE-02 - **13.900 kg/h

Nota: *Dados calculados; **Dados obtidos na curva de vazado do ventilador.

Os resultados da auditoria energeética foram identificados no fluxograma geral da planta

e podem ser visualizados na Figura 33. Com estes resultados foi possivel elaborar as

propostas, visando utilizar a maior quantidade possivel da energia disponivel na planta,

aumentando a eficiéncia dos processos de geracdo de vapor, aquecimento em estufas e

secagem por pulverizacéo.

Figura 33. Distribuicdo da energia térmica consumida ou descartada na planta de sulfatacao.
95 kW

Fonte: (Adaptado de BARCZA, 2014)
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4.2 Propostas de utilizacdo da energia térmica disponivel na planta de sulfatacao

4.2.1 Analise de eficacia do funcionamento das propostas.

A eficécia das propostas foi avaliada considerando dois parametros: o reaproveitamento
da energia térmica descartada pela planta de sulfatacdo e o aumento da eficiéncia térmica dos
processos modificados para absorver parte da energia excedente. As propostas foram
elaboradas para permitir flexibilidade na utilizacdo da energia térmica da planta de sulfatacéo,
ou seja, se uma corrente de ar quente ndo estiver sendo usada em uma proposta, pode ser
utilizada em outro processo. Desta forma, é possivel maximizar o uso da energia térmica das
correntes de ar quente.

Considerando que a eficiéncia de troca térmica da caldeira é de 80% e que a corrente de
ar/SO, que sai do forno possui 234,2 kW de energia disponivel, o sistema de geracao de vapor
da proposta A é capaz de gerar 287 kg/h de vapor a 4,5 bar. Esta quantidade de vapor equivale
a 98% da energia necessaria para aquecer o enxofre apds o recebimento e a 1940% da energia
para manter o enxofre liquido na temperatura de trabalho. A eficiéncia térmica do aquecedor
na proposta B pode aumentar em até 87% se toda a carga térmica das correntes de ar quente
for direcionada para a proposta B.

A estufa da proposta C pode operar com até 100% da fonte energética proveniente das
correntes de ar quente, zerando, assim, o consumo de energia paga (vapor). Desta forma, é

possivel dizer que o0 aumento na eficiéncia da proposta C pode chegar a 100%.

4.2.2 Andlise econdmica da utilizacdo das propostas de reaproveitamento energético.

Com a aplicacdo das propostas de reaproveitamento da energia térmica da planta de
sulfatacdo, € possivel reduzir os custos com geracdo de vapor e ar guente em um complexo
industrial. Esta reducdo ocorre devido a substituicdo da energia proveniente de um
combustivel pela energia térmica da planta. Portanto, quanto maior for o consumo da energia
térmica da sulfatagdo nas propostas de reaproveitamento, maior serd a reducao dos custos com

utilidades.
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Para estimar o quanto podera ser economizado, primeiramente foi determinado a carga
térmica que cada proposta ira consumir quando estiver em operacdo (equacdo 54) e,
posteriormente, utilizou-se a equacdo 55 para o calculo do valor economizado em cada
configuracdo de operacao.

O modelo matematico desenvolvido no LINGO determinou a distribuicdo ideal de
vazdo das correntes de ar quente a fim de maximizar o consumo da energia térmica nas
propostas de reaproveitamento. Os resultados desta distribuicdo, provenientes dos trocadores
de calor TC-01, TC-02, TC-03 e TC-04, para as propostas A, B e C, podem ser visualizados e
evidenciados nas Tabelas 7 (proposta A), 8 (proposta B) e 9 (proposta C).

A Tabela 7 apresenta os resultados da seguinte forma: na primeira coluna constam as
opcdes de capacidade da proposta B que variam de 0 a 100%; ja nas segunda, terceira e quarta
colunas estdo os valores de vazao das correntes de ar quente determinados pelo modelo para
as propostas A, B e C respectivamente. Na quinta coluna, estdo as opc¢des de capacidade da
proposta C, também variando de 0 a 100%, que junto com os dados da primeira coluna e com
o valor de capacidade da proposta A (apresentado na linha central da tabela), formara a
combinacdo imposta para resolucdo do modelo matematico. Este célculo foi realizado para
diversas possibilidades de capacidade, e para cada arranjo o modelo matematico previu uma
distribuicdo de vazdo otimizada para disponibilizar a maior quantidade de energia térmica
possivel para as propostas. Alterando-se os valores das capacidades de operacao,
consequentemente novos valores de vazao serdo determinados pelo modelo.

Com a definicdo da distribuicdo da vazdo das correntes de ar quente, € possivel obter os
valores de economia para cada configuracdo em R$/h e R$/més. Estes resultados estdo
dispostos na sexta e sétima colunas da tabela, respectivamente.

A mesma logica de configuracdo da Tabela 7 é utilizada nas Tabelas 8 e 9, porém, com

alteracdo das propostas na linha central, primeira e quinta colunas.
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Tabela 7. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado
para cada configuracdo de operacdo das propostas

DISTRIBUICAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)

CAoAC PROPOSTA A PROPOSTAB PROPOSTA C oA RCEUDSL;%AQQ?\?
OPER. TC-02 TC-03 TC04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04 OPER. COMBUSTIVEL
PR(;FE%TA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA A (%) PRnggsTA

100 R$/h | R$/més

100 1856 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92282
1107 0 1318 0 2489 500 0 0 0 0 3759 75 148 106914

358 0 2571 0 3239 500 0 0 0 0 2506 50 169 121565

7 0 0 3170 0 3597 500 1907 0 0 0 0 25 221 159111
0 0 3170 0 3597 500 1907 0 0 0 0 0 221 159111

358 0 2571 0 3239 500 0 0 0 0 2506 50 169 121565

50 0 0 3170 0 3597 500 654 0 0 0 0 25 321 230825
0 0 3170 0 3597 500 1907 0 0 0 0 0 221 159111

’5 0 0 3170 0 3597 500 654 0 0 0 1253 25 193 139037
0 0 3170 0 3597 500 1907 0 0 0 0 221 159111

0 0 0 3170 0 0 0 0 0 0 0 0 59 42574

75

100 0 0 65 761 3597 500 0 0 0 0 5012 100 205 147831
75 634 0 1318 | 761 2964 500 0 0 0 0 3759 75 194 139893
0 0 2377 | 761 3597 500 193 0 0 0 2506 50 216 155346

50 0 0 2377 | 761 3597 500 1446 0 0 0 0 25 241 173922
0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 0 272 195494

o 0 0 2377 | 613 2705 500 2699 0 892 0 0 25 240 173103
0 0 2377 | 761 3323 500 0 0 0 0 0 0 199 143564

0 0 0 2377 0 0 0 0 0 0 0 0 0 47 33909

50

100 0 0 0 1552 3597 500 65 0 0 0 5012 100 243 175201
0 0 0 1552 3597 500 1318 0 0 0 3759 75 271 195275

75 0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 25 355 255497
0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 0 355 255497

50 0 0 1585 | 1552 3597 500 986 0 0 0 2506 50 268 192989
- 0 0 1585 | 532 2705 500 3492 0 892 0 0 25 243 174750
0 232 961 | 1522 0 268 0 0 0 0 0 130 93571

0 0 0 1585 0 0 0 0 0 0 0 0 35 25247




Tabela 7. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado

para cada configuracdo de operacdo das propostas (continuagéo)

DISTRIBUICAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)

- PROPOSTA A PROPOSTAB PROPOSTA C A RCEUDSL;%AQQ?\?
OPER. TC-02 TC-03 TC-04| TC01 TC-02 TC-03 TC-04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04 OPER. COMBUSTIVEL
PR(;FE%TA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA A (%) PRgFE%TA
25 R$/h | R$/més
100 0 0 0 2284 3597 500 65 0 0 0 5012 100 277 199217
0 0 0 2284 3597 500 1318 0 0 0 3759 75 305 219291
75 0 0 0 2284 3597 500 2570 0 0 0 2506 50 332 239348
0 0 0 2284 3597 500 5077 0 0 0 0 0 388 279513
0 0 792 | 2284 2907 500 1778 0 0 0 2506 50 298 214421
>0 0 0 792 | 2284 3597 500 395 0 0 0 0 0 280 201367
25 0 0 295 477 2705 205 5077 0 892 0 0 25 253 182477
0 0 0 792 0 0 0 0 0 0 0 0 23 16582
0
100 0 0 0 3045 3597 500 65 0 0 0 5012 100 312 224431
0 0 0 3045 3597 500 1318 0 0 0 3759 75 340 244505
75 0 0 0 3045 3597 500 2570 0 0 0 2506 50 367 264562
0 0 0 3045 3597 500 5077 0 0 0 0 25 423 304727
0 0 0 3045 62 500 0 0 1784 0 0 50 208 149848
>0 0 0 0 3045 62 500 0 0 892 0 0 25 206 148350
’5 0 0 0 1618 0 0 0 275 0 0 0 25 104 74709
0 0 0 1618 0 0 0 0 0 0 0 0 104 74709




Tabela 8. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado

para cada configuracdo de operacéo das propostas

DISTRIBUICAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)

- PROPOSTA A PROPOSTAB PROPOSTA C oA RCEUDSL;%AQQ?\?
OPER. TC-02 TC-03 TC04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04 OPER. COMBUSTIVEL
PRXFE%TA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA B (%) PRnggsTA

100 R$/h | R$/més

100 1856 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92282
0 0 1318 | 761 3597 500 0 0 0 0 3759 75 209 150229

0 0 2377 | 761 3597 500 193 0 0 0 2506 50 216 155346

7 0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 25 272 195494
0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 0 272 195494

0 0 0 1552 3597 500 2571 0 0 0 2506 50 299 215349

50 0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 25 299 215349
0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 0 388 279513

’5 0 0 0 2284 3597 500 5077 0 0 0 0 25 388 279513
0 0 0 2284 3597 500 5077 0 0 0 0 388 279513

0 0 0 0 3045 3597 500 5077 0 0 0 0 423 304727

75

100 1857 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92286
75 634 0 1318 | 761 2964 500 0 0 0 0 3759 75 194 139893
0 0 0 1552 3597 500 2570 0 0 0 2506 50 299 215331

50 0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 25 355 255497
0 0 0 1552 3597 500 5077 0 0 0 0 0 355 255497

o 0 0 0 2284 3597 500 5077 0 0 0 0 25 388 279513
0 0 0 2284 3597 500 5077 0 0 0 0 0 388 279513

0 0 0 0 3045 3597 500 5077 0 0 0 0 0 423 304727

50

100 1857 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92286
634 0 1318 | 761 2964 500 0 0 0 0 3759 75 194 139893

75 0 0 2377 | 761 3597 500 1446 0 0 0 1253 25 244 175420
0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 0 272 195494

50 0 0 1585 | 1552 3597 500 986 0 0 0 2506 50 268 192989
0 0 792 | 2016 3597 500 3031 0 0 0 1253 25 329 237187

25 0 0 792 | 2284 3597 500 395 0 0 0 0 280 201367
0 0 0 0 3045 940 500 0 0 0 0 0 228 164353




84

Tabela 8. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado
para cada configuracdo de operacdo das propostas (continuagéo)

DISTRIBUICAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)

- PROPOSTA A PROPOSTAB PROPOSTA C oA RCEUDSL;%AQQ?\?
OPER. TC-02 TC-03 TC04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04 OPER. COMBUSTIVEL
PRXFE%TA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA B (%) PRnggsTA
25 R$/h | R$/més
100 1857 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92286
634 0 1318 | 761 2964 500 0 0 0 0 3759 75 194 139893
75 0 500 1035 | 728 3597 0 1536 0 0 0 2506 50 227 163099
0 0 2377 | 761 3323 500 0 0 0 0 0 0 199 143564
50 0 0 1585 | 984 1813 0 3492 0 1784 0 0 50 229 165124
0 232 961 | 1522 0 267 0 0 0 0 0 0 130 93547
25 0 0 295 477 2705 205 5077 0 892 0 0 25 253 182477
0 0 0 0 1618 0 0 0 0 0 0 0 0 104 74709
0
100 0 0 3170 0 0 0 0 0 2851 500 0 100 67 48568
0 500 1035 0 0 0 0 761 207 0 0 75 51 36417
75 0 0 2377 0 0 0 0 550 0 0 0 50 51 36920
0 0 2377 0 0 0 0 275 0 0 0 25 49 35414
0 0 1585 0 0 0 0 550 0 0 0 50 39 28258
>0 0 0 1585 0 0 0 0 275 0 0 0 25 37 26752
’5 0 0 792 0 0 0 0 275 0 0 0 25 25 18087
0 0 792 0 0 0 0 0 0 0 0 0 23 16582




Tabela 9. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado

para cada configuracdo de operacdo das propostas

DISTRIBUICAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)

roac PROPOSTA A PROPOSTA B PROPOSTA C oA RCEUDSL;%A(?Q?\AO
OPER. TC02 TC-03 TC04| TC01 TC02 TC-03 TC04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04| OPER. COMBUSTIVEL
PR?\P(,E/)STA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA C (%) PREFE%TA
100 R$/h | R$/més
100 1856 0 65 0 1740 500 0 0 0 0 5012 100 128 92282
1385 0 65 761 2214 500 0 0 0 0 5012 75 174 125249
1385 0 65 761 2214 500 0 0 0 0 5012 50 174 125249
7 1385 0 65 761 2214 500 0 0 0 0 5012 25 174 125249
0 500 1035 0 0 0 0 761 1098 0 0 0 53 37914
909 0 65 1552 2688 500 0 0 0 0 5012 50 221 159436
50 0 0 1585 | 1263 0 0 3492 0 3568 0 0 25 199 143498
0 0 1585 0 0 0 0 1100 0 0 0 0 43 31268
0 0 792 998 29 500 4284 0 3567 0 0 25 208 150107
25 0 0 792 0 0 0 1100 0 0 0 0 31 22603
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 5012 0 19 13914
75
100 1107 0 1318 0 2489 500 0 0 0 0 3759 100 148 106914
75 634 0 1318 | 761 2964 500 0 0 0 0 3759 75 194 139893
160 0 1318 | 1552 3437 500 0 0 0 0 3759 50 242 174068
50 0 0 1585 | 896 921 500 3492 0 2676 0 0 25 218 157211
0 0 1585 0 0 0 0 825 0 0 0 0 41 29763
- 0 0 792 816 921 500 4284 0 2676 0 0 25 221 158879
0 0 792 0 0 0 0 825 0 0 0 29 21098
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 3759 17 12416
50
100 358 0 2571 0 3239 500 0 0 0 0 2506 100 169 121565
0 0 2377 | 761 3597 500 193 0 0 0 2506 75 216 155346
75 0 2377 | 761 3597 500 193 0 0 0 2506 50 207 149147
0 500 1035 | 728 3597 0 1536 0 0 0 2506 25 218 156900
50 0 0 1585 | 1552 3597 500 986 0 0 0 2506 50 268 192989
0 295 0 659 1813 205 5077 0 1784 0 0 25 242 174069
25 0 0 792 0 0 0 0 550 0 0 0 0 27 19593
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 2506 0 15 10917
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Tabela 9. Resultados da distribuicdo de vazédo das correntes de ar quente e valor economizado
para cada configuracdo de operacdo das propostas (continuagdo)

DISTRIBUIQAO DA VAZAO MASSICA DAS CORRENTES DE AR QUENTE (kg/h)
- PROPOSTA A PROPOSTAB PROPOSTA C oA RCEUDSL;%AQQ?\?
OPER. TC-02 TC-03 TC04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04| TC-01 TC-02 TC-03 TC-04 OPER. COMBUSTIVEL
PRXFE%TA CAPACIDADE DE OPERAGAO DA PROPOSTA C (%) PR(;FE%TA
25 R$/h | R$/més
100 0 0 0 0 3597 500 5077 0 0 0 100 283 203831
0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 75 272 195494
75 0 0 2377 | 761 3597 500 1446 0 0 1253 50 244 175420
0 0 2377 0 0 0 0 275 0 0 0 0 49 35414
50 0 0 1585 | 1552 3597 500 2239 0 0 0 1253 50 296 213063
0 0 1585 0 0 0 0 275 0 0 0 0 37 26752
25 0 0 295 477 2705 205 5077 0 892 0 0 25 253 182477
0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1253 0 13 9419
0
100 0 0 3170 0 3597 500 1907 0 0 0 0 100 221 159111
0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 75 272 195494
75 0 0 2377 | 761 3597 500 2699 0 0 0 0 50 272 195494
0 0 2377 | 761 3323 500 0 0 0 0 0 25 199 143564
50 0 0 1585 | 1552 3597 500 3491 0 0 0 0 50 324 233120
0 232 961 | 1522 0 268 0 0 0 0 0 25 130 93571
’5 0 0 792 | 1618 0 0 0 0 0 0 0 25 116 83371
0 0 792 0 0 0 0 0 0 0 0 0 32 22781

De acordo com os resultados € possivel dizer que a resposta do modelo matematico é
sensivel a capacidade de operacdo de cada proposta, pois sempre que este parametro é zero, a
distribuicdo da vazdo das correntes é nula. Estes resultados podem ser visualizados, por
exemplo, na tabela 7 no campo de intersec¢édo da linha com valor de capacidade de operacdo
igual a zero para proposta A e as colunas com resultados de distribuicdo de vazdo dos
trocadores de calor para a proposta A. O modelo também consegue priorizar o uso das
correntes de ar quente que possuem maior energia térmica, ja que a corrente de ar do TC-01

sempre é utilizada quando esta disponivel.

A combinacdo de operacdo das propostas que reduz os custos com combustiveis de
forma mais significativa € 100 ou 75% da capacidade da proposta B e 0% nas outras
propostas, visto que o maior valor de redugdo do custo com combustivel (304.727,00

R$/més), descrito na tabela 8, é encontrado quando se tem esta combinacdo. Isso ocorre
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porque o custo do GLP e cerca de 53% maior que o custo do 6leo combustivel 1A, e a
eficiéncia de troca térmica do aquecedor de ar é de apenas 30%, enquanto que a eficiéncia da
caldeira é aproximadamente 80%. Portanto, quanto maior for a economia de energia no
sistema de aquecimento de ar quente para o secador, maior serd a reducdo do custo dentro do

complexo industrial.
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5 CONCLUSAO

As plantas de sulfatacdo liberam energia térmica durante o processo de producdo dos
tensoativos sulfatados, e utilizar esta energia para aumentar a eficiéncia energética da planta é
importante para tornar o processo de sulfatacdo mais competitivo. O presente trabalho teve
como objetivo efetuar um estudo em uma planta real de sulfatacdo para propor alternativas de
reaproveitamento da energia térmica disponivel nos processos da planta.

Para definir as formas de utilizacdo desta energia térmica, primeiro foi realizada uma
auditoria energética na unidade de sulfatacdo visando quantificar a energia térmica presente
em cada setor do processo de sulfatacdo. Apos efetuar esta avaliacdo, foram apresentadas as
propostas de utilizacdo desta energia dentro de um complexo industrial.

A auditoria energética revelou que sdo consumidos 103,6 kW de energia térmica nos
setores de armazenamento de enxofre e secagem da silica. Entretanto, é descartado para a
atmosfera cerca de 730 kW nas correntes de ar quente, e para resfriar a corrente de acido da
torre de sulfurico retira-se 131 kW. Ou seja, a planta de sulfatacdo descarta muito mais
energia térmica do que consome.

As propostas de reaproveitamento da energia térmica foram elaboradas para serem
empregadas dentro de uma planta industrial que produz tensoativos, a qual certamente deve
possuir um sistema central de geracdo de vapor e aquecimento de agua, um secador por
pulverizacdo e estufas para fusdo de matérias-primas. As alternativas de reaproveitamento
energético apresentadas neste estudo mostraram formas de utilizar a energia térmica presente
nas correntes de ar quente e na corrente de acido da torre de sulfirico. As aplicacbes das
propostas foram destinadas a geracdo de vapor, secagem de produtos por pulverizacao,
aquecimento de tambores em uma estufa e aquecimento de agua.

Com a utilizacdo das propostas pode-se reaproveitar até 100% da energia térmica
disponivel na planta de sulfatacdo, sendo possivel, também, aumentar a eficiéncia térmica dos
processos de secagem por pulverizacdo em até 87%, fornecer 98% da energia térmica para
aquecer o enxofre liquido ap6s o recebimento e promover 0 aquecimento de tambores em
estufa. Outro ponto positivo em utilizar as propostas de reaproveitamento energético é a
reducdo do consumo de combustiveis para gerar vapor e aquecer o ar do secador, 0 que pode
proporcionar uma economia entre 9.419,00 R$/més e 304.727,00 R$/més, de acordo com a

capacidade de operacgéo das propostas.
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Desta forma, diante dos resultados apresentados, pode-se dizer que o presente trabalho
atingiu seu objetivo de efetuar um estudo investigativo da situacdo energética de uma planta
real de sulfatacdo e propor alternativas de reaproveitamento da energia térmica descartada nos

SeuS processos.

Para trabalhos futuros sugere-se:

o Efetuar novos célculos para determinar a carga térmica descartada nas correntes de ar
quente, considerando outros valores de vazdo de alimentacéo do enxofre liquido para
queima no forno. Todos os resultados apresentados neste trabalho estdo baseados na
alimentacdo de 205 kg/h de enxofre, para queima, ou seja, os dados obtidos de
energia térmica para reaproveitamento sdo dependentes desta vazdo de enxofre.
Quanto maior for a vazdo de enxofre maior sera a energia disponivel para ser
utilizada e vice-versa. Sugere-se refazer os calculos de balan¢o de massa e energia,
utilizando a vazdo maéssica de 80 kg/h de enxofre; esta vazdo corresponde ao
consumo minimo de enxofre para manter os leitos de catélise na temperatura ideal de
operacdo. Desta forma, sera possivel visualizar dois cenarios de operacdo da planta,
um com a capacidade maxima de operacao da planta de sulfatacdo (apresentado neste
trabalho) e outro quando a planta estiver com capacidade minima de operacao.

e Realizar andlise de viabilidade econémica para implantacdo das propostas de

reaproveitamento da energia térmica da sulfatacdo.
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7 ANEXOS

Tabela 10. Resultados do calculo da perda de energia pela lateral do tanque
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Parametros ?2:2:::;) iterl;géo itel?;géo itef;géo iteggéo iter?;géo iteggéo iter:géo iter?;géo iterge:gao iteg;ao
_8 Ner 9,6E+07 14E+07 2,1E+07 4,7E+07 1,6E+07 2,1E+07 2,0E+07 2,0E+07 2,0E+07 4,7E+07 4,1E+07
g Cp enx (Btu/ Ib F) 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23
E) p enx (Ib/ft h) 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93
CE) Npr 25,5 25,5 255 25,5 255 25,5 25,5 255 25,5 25,5 25,5
-lg % Ngr - Ner 2,44E+09 3,6E+08 54E+08 1,2E+09 4,2E+08 5,2E+08 5,0E+08 5,1E+08 5,0E+08 1,21E+09 1,1E+09
et g Nu 124,92 62,85 72,59 96,65 66,32 71,84 70,64 70,90 70,84 96,99 92,27
'g S k enx (Btu/ft h F) 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16
g Tap (°F) 164,3
§ Tenx (°F) 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0
qu_’ Tar (°F) 356 35,6 35,6 35,6 35,6 356 356 35,6 356 35,6 35,6
© henxp (Btu/ft? h F) 1,66 1,033 1,141 1,392 1,072 1,133 1,120 1,123 1,122 1,395 1,348
o Niradp (Btu/ft?> h F) 0,91898  0,77967 0,79753 0,84475 0,78778 0,79517 0,79365 0,79393 0,79388 0,84612  0,83412
g € 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9
E Ner 1,86E+13  134E+12 243E+12 521E+12 1,84E+12 2,29E+12 220E+12 221E+12 221E+12 529E+12  4,60E+12
-8 Nu 3247,28  1259,67 1559,91 2052,30 1410,94 1526,34 1503,83 1508,09 1507,29 206345 1961,78
g Npr 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71
g par (Ib/ft h) 0,045 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
g Cpar (Btu/Ib F) 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24
'l% kar (Btu/fth F) 0,0152 0,152 00152 0,0152 00152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152
% Tsp (°F) 99,95
©
B har (Btu/ft? h F) 2,51 0,973 1,205 1,585 1,089 1,179 1,161 1,165 1,164 1,593 1,515
g ep (ft) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
% kp (Btu/ft h F) 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
8 ei (ft) 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17
ki (Btu/fth F) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
Coeficiente | 1/Upm 8,10 8,74800 3,57360 8,33875 8,67455 8,59812 8,61338 8,61024 359987  3,32433  3,36537
GI'(I)'l.)?ZI.de Upm 0,12 0,11431 0,27983 0,11992 0,11528 0,11630 0,11610 0,11614 027779 0,30081  0,29714
Tap (°F) 2739 2645 2299 270,8 265,3 266,6 266,3 266,4 229,3 2375 236,3
Temperaturas
ajustadas | Ty, (°F) 44,9 52,4 71,6 48,3 51,4 50,8 50,9 50,9 72,1 67,3 68,2
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Tabela 10. Resultados do calculo da perda de energia pela lateral do tanque (continuacéo)

Parametros iteﬁ;éo itellé:;éo itell'gzéo itell'::;éo iteg;éo iteig;éo iteg;io iteiigéo iteiZZ‘éo
o Ner 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07 4,2E+07
-g Cpenx (Btu/lb F) 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23
g p enx (Ib/ft h) 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93
E Npr 255 25,5 255 255 255 255 25,5 255 255
_18 1) Ngr . Npr 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09 1,1E+09
E-? § Nu 93,02 92,90 92,92 92,91 92,91 92,91 92,91 92,91 92,91
g 8 k enx (Btu/ft h F) 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16
§ Tao (°F)
é Tenx (°F) 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0
E Tar (°F) 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6
O hensp (BtU/ft? h F) 1,356 1,354 1,355 1,355 1,355 1,355 1,355 1,355 1,355

Rradp (Btu/ft? h F) 0,83617 0,83579 0,83586 0,83584 0,83585 0,83585 0,83585 0,83585 0,83585

‘::é_ S 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9
4% Ngr 472E+12 4,69E+12 4,70E+12 4,70E+12 4,70E+12 4,70E+12 4 70E+12 4,70E+12 4,70E+12
.8 Nu 1979,90 1976,54 1977,19 1977,06 1977,09 1977,08 1977,08 1977,08 1977,08
g Npr 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71
g war (Ibfft h) 005 0,05 005 005 005 005 0,05 0,05 0,05
g Cpar (Btu/Ib F) 0,24 0,24 024 024 024 024 0,24 0,24 0,24
lg k ar (Btu/ft h F) 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152
N NG
(1]
-9) Nar (Btu/ft2 hF) 1,529 1,526 1,527 1,527 1,527 1,527 1,527 1,527 1,527
% ep (ft) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
;::_) kp (Btu/ft h F) 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
§ ei (ft) 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17
ki (Btu/ft h F) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
Coeficiente 1/Upm 3,35835 3,35953 3,35933 3,35936 3,35936 3,35936 3,35936 3,35936 3,35936
Gl'cl)'l.)i!.de Upm 0,29777 0,29766 0,29768 0,29768 0,29768 0,29768 0,29768 0,29768 0,29768
Temperaturas Ta (°F) 236,5 236,4 236,4 236,4 236,4 236,4 236,4 236,4 236,4

ajustadas | 1 (o 68,0 68,0 68,0 68,0 68,0 68,0 68,0 68,0 68,0




Tabela 11. Resultados do calculo da perda de energia pelo teto do tanque
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. Célculo 1° 2° 3° 4° 5° 6° 7° 8°
Parametros inicial  iteracdo  iteracdo iteracdio iteracdo iteracdo iteracdo iteracdo  iteracdo
Ner 1,3E+07 22E+07 21E+07 3,0E+01 25E+07 2,0E+07 2,1E+07 2,1E+07 2,1E+07
S Cp arint. (Btu/ Ib
< F) 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24
E W ar ine. (ID/FE D) 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
= Ner 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
':é:) %)_ Ngr - Npr 8,74E+06 1,5E+07 14E+07 2,1E+01 1,7E+07 1,4E+07 1,4E+07 1,4E+07 1,4E+07
_cg § Nu 19,26 -16,20 -15,91 -0,13 -17,09 -15,78 -15,99 -15,96 -15,96
§ K arint. (Btu/fth F) 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195 0,0195
3 Tap (°F) 164,3
= Tarint (°F) 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 2930 2930 293,0
8 Tarext. (°F) 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6
har it (BtU/fEh F) | 0,08 0,097 0,096 0,003 0,101 0,095 0,096 0,096 0,096
Nradp (Btu/ft2 hF) 1,10788 0,77049 0,78913 0,75813 0,76067 0,79873 0,78219 0,78523  0,78454
& 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9

S
g
g Ner 247E+12 1,03E+11 254E+11 3,06E405 212E+10 3,31E+11 1,98E+11 223E+11 217E+11
é Lt 1568,16 499,00 692,13 5,11 283,09 76124 63269 65995 653,95
232 |Ne 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71
S & |par(bffth) 0,045 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
8 Cpar (Btu/IbF) | 024 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24
g kar (Btu/fthF) | 00152 00152 00152 00152 00152 00152 00152 00152  0,0152
g Te (°F) 164,3
° hr (Btu/ft’ h F) 2,38 0,756 1,049 0008 0429 1153 0959 1,000 0,991
e (ft) 0,016 0,016 0,016 0016 0016 0016 0016 0016 0,016
ko (Btu/ft h F) 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
fg’éf.fﬂ,ir} 1/Upn 13,815 12,706 8788938 303,429 12,517 12,751 12,717 12,720 12,719
de T.C. |Upp 0,07 007870 000000 000330 007989 007843 007863 0,07862  0,07862
Tetrﬂfaesra' Teo (°F) 73,22 839 29300 3818 8851 8091 8228 81,98 8205
ajustadas | To, (°F) 40,95 48,87 35,60 36,71 5289 4594 4723 4694 47,00




Tabela 12. Resultados do calculo da perda de energia pela parede |

96

ateral da tubulacéo

Parametros (fra:ll(c:luallo iter:L;(;éo iterzggéo iter?ggéo itelfggéo iter‘5;géo itefagéo iter:géo iteri:géo itergz:géo iteig;éo
o Ngr 1,5E+10 2,9E+09 4,0E+09 8,5E+09 3,2E+09 3,9E+09 3,8E+09 3,8E+09 3,8E+09 3,8E+09  3,8E+09
-g Cp enx (Btu/ Ib F) 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23
GEJ u enx (Ib/ft h) 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93 16,93
E Npr 255 255 255 255 25,5 25,5 255 255 25,5 25,5 25,5
.18 b} Ngr - Npr 3,70E+11 7,4E+10 1,0E+11 2,2E+11 8,2E+10 1,0E+11 9,6E+10 9,7E+10 9,7E+10 9,7E+10 9,7E+10
? § Nu 761,71 426,61 478,13 627,81 442,81 475,19 468,58 469,89 469,63 469,68 469,67
-‘3 s k enx (Btu/fth F) 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16
§ Tap (°F) 164,3
§ Tenx (°F) 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0 293,0
Lé Tar (°F) 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6 35,6
O Nenxp (Btu/ft2 h F) 1,66 1,112 1,204 1,455 1,141 1,199 1,187 1,190 1,189 1,189 1,189
© Niradp (BtU/ft? h F) 0,91898 0,78446 0,80490 0,85482 0,79364 0,80207 0,80025 0,80061 0,80054 0,80055  0,80055
g € 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9 0,9
é Ngr 2,83E+15 248E+14 436E+14 8,78E+14 3,33E+14 4,10E+14 394E+14 397E+14 396E+14 3,97E+14 3,96E+14
}8 @ Nu 19800,63  8248,78  10101,93 12994,77  9169,52 9883,17 9737,63 9766,83 9760,94 9762,13  9761,89
? gy Npr 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71 0,71
'g S par (Ib/ft h) 0,045 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05 0,05
§ '8 Cpar (Btu/ Ib F) 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24 0,24
EJ kar (Btu/fth F) 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152 0,0152
% T (°F) 99,95
) har (Btu/ft? h F) 2,87 1,194 1,463 1,881 1,328 1,431 1,410 1,414 1,413 1,413 1,413
ep (ft) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
kp (Btu/fth F) 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
e; (ft) 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17 0,17
ki (Btu/fth F) 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03 0,03
Coeficiente | 1/Upm 6,01 6,55410 2,84164 6,20263 6,49719 6,43170 6,44448 6,44192 6,44243 6,44233  6,44235
GIC%’??:I. e Upm 0,17 0,15258 0,35191 0,16122 0,15391 0,15548 0,15517 0,15523 0,15522 0,15522  0,15522
Tempera- | Tg, (°F) 267,3 257,7 217,8 2645 258,3 259,6 259,4 2594 259,4 259,4 259,4
athJl;::csias Tsp (°F) 46,9 55,4 75,5 50,8 54,3 53,5 53,7 53,6 53,6 53,6 53,6




Tabela 13. Resultados do calculo da perda de energia pela base do tanque
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Parametros C_:é_lc_ulo b . 2 . 3 x & x 5 x & x o x
inicial  iteracdo iteracdo iteracdo  iteracdo  iteracdo iteracdo  iteracdo
3 |Ne 126407  82E+06 B87E+06 B87E+06 87E+06 87E+06 87E+06 87E+06
g |cpemx(Bw/IbF)| 023 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23 0,23
S |penx (bifth) 16,93 1693 1693 1693 1693 1693 1693 16,93
£ | Nes 255 25,5 25,5 25,5 25,5 255 255 255
£ | Nor.Neg 317E+08  21E+08 202E+08 22E+08 22E+08 22E+08 22E+08  2,2E+08
g |Nu 59,95 51,50 5281 5259 5263 5262 5262 5262
|kenxBw/thF) | 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16
S (T4 (P 166,5
E |TenP 293,0 2930 2930 2930 2930 2930 2930 2930
2 |nep 400 40,0 40,0 40,0 40,0 400 400 400
S |hemp(BUAhF) | 166 1491 1517 1512 1513 15138 1513 1513
& (ft) 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
k, (Btu/ft h F) 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61 8,61
K, (BtU/ft h F) 0,81 0,81 0,81 0,81 0,81 0,81 0,81 0,81
Cosficiente | 1/U 184 190859 1,89700  1,89887 189857 1089862 189861  1,89861
clobaide |, 054 052395 052715 052663 052671 052670 052670  0,52670
Tempera-
wras | Ty, (°F) 210,1 2041 2051 2049 2049 2049 2049 2049
ajustadas
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Figuras 34. Curva de vazdo do ventilador B21.2

Fonte: (Elaborado pelo autor)
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Figuras 35. Curva de vazdo do ventilador 21B4
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Descritivo do modelo matematico utilizado para distribuir de forma otimizada a vazéo

das correntes de ar quente:

MODEL:
!FUNCAO OBJETIVO: MAXIMIZAR O CONSUMO DE ENERGIA TERMICA DAS CORRENTES DE
AR NAS PROPOSTAS

Max Z = PA + PB + PC;
IMax=((E21+E31+E41)*CA/EFA)+((E22+E32+E42)*CB/EFB)+((E23+E33+E43+E53)*CC/EFC);

Max=((((-TA*(M2A*Cp2+M3A*Cp3+M4AA*Cpa)+(M2A*T2*Cp2+M3A*T3*Cp3+M4A*T4*Cp4))
*EFA)*CA)+((((-TB*(M1B*Cpl+M2B*Cp2+M3B*Cp3+M4B*Cp4)+(M1B*T1*Cpl+M2B*T2*
Cp2+M3B*T3*Cp3+M4B*T4*Cp4))*EFB)*CB)+(((-TC*(M1C*Cpl+M2C*Cp2+M3C*Cp3+M4C
*Cp4) +(M1C*T1*Cpl+M2C*T2*Cp2+M3C*T3*Cp3+MAC*T4*Cpd))*EFC)*CC)));

DATA:

EFA=0.75; 'EFICIENCIA DE TROCA TERMICA GLOBAL DO TC-12 DA PROPOSTA A,
EFB=0.80; 'EFICIENCIA DE TROCA TERMICA GLOBAL PARA TRANSFERENCIA DE AR
PARA O AQUECEDOR DA PROPOSTA B;

EFC=0.85; IEFICIENCIA DE TROCA TERMICA GLOBAL DA ESTUFA DA PROPOSTA C;
CA=1; ICAPACIDADE DE OPERACAO DA PROPOSTA A;

CB=1; ICAPACIDADE DE OPERACAO DA PROPOSTA B;

CC=1; ICAPACIDADE DE OPERACAO DA PROPOSTA C;

Cp1=1.05; 'kJ/kg°C = kJ/kg K (Cp do ar a 300°C);

Cp2=1.0175; 'kJ/kg°C = kJ/kg K (Cp do ar a 150°C);

Cp3=1.021; 'kJ/kg°C = kJ/kg K (Cp do ar a 180°C);

Cp4=1.014; 'kJ/kg°C = kJ/kg K (Cp do ar a 130°C);

TA=100; !°C;

TB=110; I°C;

TC=80; !°C;

T1=300; I°C,;

T2=150; !°C;

T3=180; I°C;

T4=130; I°C,;

M1=3045; 'kg/h;

M2=3597; 'kg/h;

M3=500; 'kg/h;

M4=5077; 'kg/h;

ENDDATA
IRESTRICOES DO MODELO;
M1B+M1C<=3045*(1-CA);
M2A+M2B+M2C<=M2;
M3A+M3B+M3C<=M3;
M4A+M4B+M4C<=M4;
M2A>0;

M2B>0;

M2C>0;

M3A>0;

M3B>0;

M3C>0;

M4A>0;

M4B>0;

M4C>0;



101

(-TA*(M2A*Cp2+M3A*Cp3+MA4A*Cpa)+(M2A*T2*Cp2+M3A*T3*Cp3+M4A*T4*Cpd))*EFA
<= 72324*CA;

(-TB*(M1B*Cpl+M2B*Cp2+M3B*Cp3+M4B*Cpd)+(M1B*T1*Cpl+M2B*T2*Cp2+M3B*T3*Cp3
+M4B*T4*Cp4))*EFB <= 1033200*CB;

(-TC*(M1C*Cp1+M2C*Cp2+M3C*Cp3+MA4C*Cpd)+(M1C*T1*Cpl+M2C*T2*Cp2+M3C*T3*
Cp3 +MAC*T4*Cp4))*EFC <= 216000*CC;

END



