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4 
 

1 MOTIVAÇÃO 

 

As preocupações com a qualidade do ar estão em voga devido à diminuição 

da qualidade do ar no mundo, especialmente em zonas urbanas. Em maio de 2016, a 

“World Health Organization” declarou que mais de 80% das áreas urbanas 

apresentam um nível de poluição atmosférica maior que o limite recomendado para a 

manutenção da saúde respiratória da população (CHEMSTRYWORLD, 2019). 

Nesses locais a fonte primária de poluição é a queima e evaporação de combustíveis 

fósseis (MMA, 2019), liberando compostos oxidados de C,N,S,P e Hidrocarbonetos 

(MMA, 2019).  

No intuito de controlar a poluição atmosférica, é proposto o uso de 

combustíveis com menos “contaminantes” (S,N,P,Metais Pesados, etc.) como forma 

de controle da qualidade do ar. A emissão de poluentes, como o Dióxido de Enxofre, 

por exemplo, vem diminuindo na escala global (OURWORLD, 2019) devido a esses 

esforços. O Dióxido de Enxofre é um composto tóxico, precursor de material 

particulado e formador de chuvas ácidas ao reagir com água na atmosfera (MMA, 

2019). 

 

Figura 1 - Emissão de SO2 ao longo dos anos. 
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Nesse sentido, a legislação é alterada de modo a criar dispositivos legais que 

exijam que a indústria abasteça o mercado com produtos que seguem os padrões de 

qualidade necessários. O padrão seguido no Brasil é determinado pela Resolução 

ANP nº 50/2013, que determina o teor de enxofre em combustíveis do tipo Diesel. 

Sendo assim, as unidades de dessulfurização de derivados de petróleo possuem um 

papel crucial nas refinarias e sofrem uma pressão constante ao que a legislação tende 

a exigir teores cada vez menores de Enxofre nos combustíveis, conforme a tendência 

mundial observada. 

O projeto em questão consiste numa planta de dessulfurização de gasóleo 

obtido por destilação atmosférica de petróleo. A planta foi projetada com o intuito de 

ser anexada a uma refinaria já operante, com foco em atender a legislação ambiental, 

reduzindo o teor de compostos sulfurados a 10 ppm e nitrogenados a 200 ppm. 

 

2 INTRODUÇÃO TEÓRICA 

 

A planta consiste resumidamente em três partes: uma unidade de 

dessulfurização a partir do hidrotratamento de Gasóleo com reciclo de gás rico em 

Hidrogênio, uma unidade de reaproveitamento de gás rico em gás Hidrogênio e outra 

unidade de destilação do gasóleo (stripping), a fim de separá-lo dos componentes 

leves que estavam a ele misturados. 

 

2.1 HIDROTRATAMENTO DE GASÓLEO 

 

Previamente à unidade de reação ou hidrotratamento, o gasóleo (carga 

líquida) é misturado com as correntes de aporte e de reciclo de gás hidrogênio 

comprimido, formando a carga combinada, na qual é adicionado um agente inibidor 

de polimerização, denominado anti-fouling (DIAS, 2016). Essa mistura é bombeada 

para um trocador de calor, que a aquece passando pelo trocador de calor 

“carga/efluente” do reator. Após o aquecimento inicial a carga combinada é aquecida 

em uma fornalha até a temperatura de operação do reator, onde ocorrem as reações 

de hidrotratamento (HOFF, 2015). 

No reator, a principal reação é a conversão do enxofre presente na mistura de 

hidrocarbonetos em sulfeto de hidrogênio (H2S). Além da reação principal, podem 

http://legislacao.anp.gov.br/?path=legislacao-anp/resol-anp/2013/dezembro&item=ranp-50--2013
http://legislacao.anp.gov.br/?path=legislacao-anp/resol-anp/2013/dezembro&item=ranp-50--2013
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ocorrer reações paralelas, como a desnitrificação de compostos azotados, com 

formação de amônia, e a saturação de hidrocarbonetos oleofínicos e/ou aromáticos. 

Essas reações são desejadas, visto que a desnitrificação é um dos objetivos do projeto 

e a saturação promove uma maior estabilidade dos compostos do gasóleo (DIAS, 

2016).  

Também há reações indesejáveis, como o cracking do gasóleo. Essa reação 

reduz o rendimento da reação, através da degradação da matéria prima. Também 

promove a deposição de coque sobre o catalisador, reduzindo o tempo de vida útil 

deste (DIAS, 2016). 

 A reação de hidrodessulfurização ocorre majoritariamente por duas vias, a 

direta e a indireta (reações nas figuras 1.2.1 e 1.2.2). A via indireta é assim chamada, 

pois, previamente à dessulfurização, devem ocorrer reações, como a reação de 

saturação de compostos aromáticos e a desalquilação cíclica. Dessa forma, além de 

mais difícil, a via indireta de dessulfuração gasta mais gás Hidrogênio que a via direta 

(HSU e ROBINSON, 2006). 

 

 

Figura 2.1 Reações de hidrodessulfurização por via direta. 
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Figura 2.2 -Reações de hidrodessulfurização por via indireta. 

 

Após a passagem pelo reator, o gasóleo dessulfurado é resfriado no trocador 

de calor “carga/efluente” do reator e é bombeado para as unidades de separação e 

recuperação de gás Hidrogênio. 

 

2.2 DESSULFURIZAÇÃO 

 

A dessulfurização é a reação na qual os compostos orgânicos sulfurados 

presentes no gasóleo são convertidos em sulfeto de hidrogênio e compostos 

orgânicos dessulfurados. Há 6 classes de compostos sulfurados presentes no 

gasóleo: mercaptanas, sulfetos, dissulfetos, tiofenos, benzotiofenos e dibenzotiofenos 

(DITEZ, 2014). Abaixo estão descritas as reações de dessulfurização dessas classes 

de compostos. 

 

Mercaptanas:  

𝑅 − 𝑆𝐻 + 𝐻2 → 𝑅 − 𝐻 +  𝐻2𝑆  (1) 

 

Sulfetos: 

𝑅1 − 𝑆 − 𝑅2 + 𝐻2 → 𝑅1 − 𝐻 + 𝑅2 − 𝐻 + 𝐻2𝑆 (2) 

 

Dissulfetos: 

𝑅1 − 𝑆 − 𝑆 − 𝑅2 + 3𝐻2 → 𝑅1 − 𝐻 + 𝑅2 − 𝐻 + 2𝐻2𝑆 (3) 
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Tiofenos: 

(4) 

Benzotiofenos: 

(5) 

Dibenzotiofenos: 

(6) 

 

As reações foram citadas de acordo com a sua reatividade, caracterizando as 

mercaptanas como as classes mais fáceis de dessulfurização e os dibenzotiofenos 

como as mais difíceis. Como regra, quanto mais pesada é a fração de petróleo, maior 

é a predominância de benzotiofenos e dibenzotiofenos entre os compostos sulfurados; 

e quanto mais leve, maior é a de mercaptanas e sulfetos. No caso do gasóleo de 

destilação, a predominância é de compostos de fácil dessulfurização, ao contrário do 

gasóleo de coque (DIETZ, 2014). 

 

2.3 DESNITRIFICAÇÃO 

 

A desnitrificação é a reação de remoção de Nitrogênio de hidrocarbonetos 

azotados, gerando amônia e compostos orgânicos desnitrificados. Essa reação é 

exotérmica, mais lenta do que a de dessulfurização e fortemente dependente da 

pressão, necessitando de pressões mais elevadas (DIAS, 2016). Ela exige um maior 

tempo de residência do reator e gera hidrocarbonetos saturados. No caso de 

compostos cíclicos, a reação primeiro abre o anel do composto, gerando compostos 

nitrogenados lineares, para depois eliminar o nitrogênio em forma de amônia. As 

reações estão representadas abaixo (REFAP, 2009): 
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(7) 

 

𝐻3𝐶 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2 − 𝑁𝐻2 →  𝐻3𝐶 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻2 − 𝐶𝐻3 + 𝑁𝐻3 (8) 

 

2.4 DESOXIGENAÇÃO 

 

Reação de remoção do oxigênio de compostos orgânicos, formando água 

(DIAS, 2016). É uma reação desejável, pois diminui o potencial de oxidação do 

gasóleo, aumentando a sua estabilidade (HOFF, 2015). Segue a reação: 

 

𝑅 − 𝑂𝐻 + 𝐻2 → 𝑅𝐻 + 𝐻2𝑂 (9) 

 

2.5 SATURAÇÃO DE AROMÁTICOS 

 

Nessa reação, parte dos hidrocarbonetos aromáticos da mistura são 

convertidos em naftenos (HOFF, 2015). Essa reação é mais lenta do que as outras de 

hidrogenação (REFAP, 2009).   A saturação de aromáticos gera um elevado aumento 

no consumo de hidrogênio, principalmente se tratando de compostos com múltiplos 

anéis aromáticos (REFAP, 2009). São reações bastante desejadas, pois aumentam o 

número de cetanos no combustível (REFAP, 2009). 

 Os compostos aromáticos encontrados no gasóleo atmosférico são: 

mono-, di-, tri- e poli-aromáticos. Os compostos mono-aromáticos são os mais difíceis 

de saturar, pois exigem maior quantidade de energia (SPEIGHT, 2014). 

 

2.6 CRAQUEAMENTO 

 

Craqueamento é uma reação que transforma frações pesadas do petróleo em 

frações mais leves, através da ruptura da estrutura de moléculas, promovida por calor 

ou atividade catalítica (VALT, 2012). 

No hidrotratamento, o craqueamento deve ser evitado ao máximo, uma vez 

que consome hidrogênio e produz gases, como metano e etano, diminuindo a pureza 
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do gás de reciclo (DIAS, 2016). No entanto, devido às altas temperaturas do reator, 

ele inevitavelmente ocorrerá, já que a cinética do craqueamento aumenta 

consideravelmente com a temperatura (ANCHYETA, 2011).  

Ao projetista cabe a escolha de estratégias que busquem a minimização do 

craqueamento. Deve-se escolher um catalisador com baixa capacidade de 

hydrocracking e alta capacidade de dessulfuração (DIAS, 2016). 

 

2.7 COQUEAMENTO 

 

No reator pode ocorrer a reação indesejada de coqueamento, que promove a 

deposição de coque nos sítios ativos do catalisador. Essa deposição é considerada 

uma das principais causas de inativação do catalisador (HSU e ROBINSON, 2006, 

pág. 275). 

O coqueamento é favorecido a baixas vazões e elevadas temperaturas, 

porém é desfavorecido pela alta presença de hidrogênio na mistura. O hidrogênio 

reage com o coque, formando metano (HSU, ROBINSON, 2006) 

 

2.8 VASOS SEPARADORES  

 

O efluente do reator de dessulfurização sai a 377,55 ºC e passa pelo trocador 

de calor carga/efluente para ser resfriado, cedendo calor à carga. Em seguida, a 

mistura recebe uma carga de água de caldeira numa proporção aproximada de 3% do 

volume total, com o objetivo de evitar a deposição de sais de amônia nas paredes dos 

tubos do aerorrefrigerante (DIAS, 2016). Se não for injetada água na mistura, o Sulfeto 

de Hidrogênio e a Amônia, em fase gasosa na saída do reator, podem se combinar 

de modo a formar o sal Sulfeto de Amônio. Ao que a mistura é resfriada, podem formar 

depósitos nas tubulações, favorecendo a corrosão (Site ECOLAB, 2019). 

Após essa mistura ser resfriada, até a temperatura de 55ºC, ela vai para o 

vaso separador de alta pressão C-3, que opera a uma pressão manométrica de 40,5 

kgf/cm2. Esse é um vaso separador horizontal trifásico, no formato de um vaso 

pulmão, com um acréscimo de um escoadouro, ou “bota”, onde a fração de líquido 

pesado (Águas Ácidas) é separada da fração leve de líquido, pela ação da gravidade.  
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As “Águas Ácidas” contém principalmente Sulfeto de Hidrogênio (H2S) e 

Amônia dissolvidos, portanto, devem ser destinadas para o tratamento. A fração 

líquida de hidrocarbonetos é direcionada para o vaso separador de baixa pressão C-

5, antes de ser destilada. A fração de gás é enviada para o vaso separador de alta 

pressão C-4, antes passando por um condensador para passar os hidrocarbonetos à 

fase líquida. 

No vaso separador de alta pressão C-4, a uma pressão de operação 

manométrica de 36,8 Kgf/cm2 e 45ºC, os hidrocarbonetos são separados dos gases 

leves. Os gases serão encaminhados para a Coluna de absorção C-6 para tratamento 

com Monoetanolamina (MEA), visando a retirada de Sulfeto de Hidrogênio. Eles são 

inseridos na corrente gasosa de refluxo, que alimenta o reator com um gás rico em 

Hidrogênio. Já a corrente líquida de hidrocarbonetos, obtida pela separação, é 

enviada para o vaso separador de baixa pressão C-5, para a última separação antes 

da destilação. 

Recebendo as correntes líquidas de Hidrocarbonetos dos vasos separadores 

C-3 e C-4, o vaso separador de baixa pressão C-5 realiza a última separação de fases 

antes da destilação. O vaso separador horizontal trifásico de baixa pressão C-5 possui 

um design igual ao vaso separador C-3, salvo as medidas. Dessa forma, as “Águas 

Ácidas” remanescentes são separadas pelo escoadouro, sendo encaminhadas para 

o tratamento; enquanto os hidrocarbonetos são encaminhados para a seção de 

destilação e os gases obtidos no separador de baixa pressão são destinados ao 

tratamento com aminas, para retirar o Sulfeto de Hidrogênio remanescente e serem 

usados como combustível gasoso, pois são em maioria hidrocarbonetos e gás 

Hidrogênio. 

 

2.9 TORRE DE DESTILAÇÃO 

 

Devido às diversas reações sofridas pelo gasóleo no reator, a mistura de 

hidrocarbonetos proveniente dos vasos separadores torna-se composta por uma série 

de frações de hidrocarbonetos. Para que os diversos produtos presentes na mistura 

sejam separados, eles são bombeados a uma coluna de stripping. 
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No topo da coluna, é recomendável injetar um inibidor de corrosão, 

previamente diluído em gasóleo (DIAS, 2016). Isso é importante para evitar a 

corrosão, devido à acumulação de gás sulfídrico (DIAS, 2016). 

No acumulador de topo da coluna, é separada uma corrente líquida e uma 

gasosa (DIAS, 2016). A corrente gasosa é composta por hidrocarbonetos leves, 

típicos do produto GLP, e gás sulfídrico (DIAS, 2016). Essa corrente é enviada a uma 

unidade de tratamento de aminas, que visa a remoção do H2S (DIAS, 2016). A 

corrente líquida é composta por hidrocarbonetos em composição semelhan te a uma 

nafta, denominada Wild Nafta (DIAS, 2016). A Wild Nafta é bombeada à coluna de 

destilação atmosférica da refinaria. 

Ao fundo da coluna, separa-se o gasóleo dessulfurado, a uma concentração 

máxima de 10 ppm de enxofre e 200 ppm de nitrogênio. 

 

2.10 TRATAMENTO DO GÁS DE RECICLO 

 

Após a separação do gás rico em hidrogênio pelos vasos separadores C-3 e 

C-4, ele é enviado para uma coluna de absorção a alta pressão, que o purifica através 

de um tratamento com aminas (HOFF, 2015). Esse tratamento visa principalmente a 

remoção de H2S resultante da reação de dessulfuração e gases resultantes de 

craqueamento no reator, como etano e metano (HOFF, 2015). O tratamento é 

importante para evitar a acumulação progressiva de H2S na linha de gás, o que 

causaria uma diminuição da pressão parcial de hidrogênio no reator, prejudicando a 

conversão da reação (DIAS, 2016). Nesse projeto, é utilizada a monoetanolamina 

(MEA) no tratamento. 

Antes das exigências ambientais de níveis ultrabaixos de enxofre nos 

combustíveis, raramente era vista uma coluna de absorção de alta pressão com 

aminas para a remoção de H2S do gás de reciclo (HSU e ROBINSON, 2006). O 

excesso de H2S no gás de reciclo desloca o equilíbrio das reações de dessulfurização 

para os reagentes, diminuindo a eficiência do reator. Com a necessidade de uma 

dessulfurização mais profunda do combustível, o tratamento do gás de reciclo com 

aminas passou a ganhar grande relevância, sendo considerado um processo 

renovador no hidrotratamento de gasóleos (HSU e ROBINSON, 2006), usado na 

maioria das plantas de alta dessulfurização (HSU e ROBINSON, 2006). 



 

13 
 

Após a absorção, a monoetanolamina (MEA) usada no processo, enriquecida 

de enxofre, é enviada a uma unidade de recuperação. A MEA recuperada retorna à 

coluna de tratamento e o H2S extraído dela é enviado à planta de enxofre da refinaria 

(HSU e ROBINSON, 2006). 

O hidrogênio tratado é então comprimido para a linha de hidrogênio de aporte. 

Essas correntes de hidrogênio são então misturadas à carga líquida de gasóleo, 

formando a carga combinada, que será injetada no reator (DIAS, 2016). 
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3 DIAGRAMA SIMPLIFICADO DO PROCESSO 
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4 DIMENSIONAMENTO DE EQUIPAMENTOS 

 

4.1 VASO PULMÃO C-1 

 

Toda a matéria-prima que será processada na planta passa primeiramente 

pelo vaso pulmão C-1, que tem como principal função a manutenção da vazão de 

entrada constante dos equipamentos seguintes. 

A partir dos dados obtidos pela simulação, o volume de líquido (𝑉𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 ) do 

vaso é obtido em função da vazão de entrada (𝑄𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 ) e o tempo de residência (𝜏) 

como mostra a equação abaixo. 

 𝑉𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 = 𝑄𝑒𝑛𝑡𝑟𝑎𝑑𝑎 ∙ 𝜏 (4.1-1) 

Considerando um tempo de residência de 15 minutos e uma vazão de entrada 

de 260 m³/h obtida na simulação do projeto, o volume referente ao nível de 50% 

encontrado foi de 65 m³, equivalendo a um vaso com volume total (𝑉𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 ) de 130 

m³. 

Para o cálculo das dimensões do equipamento, varia-se a razão 𝐿 𝐷⁄  entre 2 

e 5 e a partir desta, calcula-se o diâmetro do pulmão (𝐷𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 ) e seu comprimento (𝐿) 

conforme a seguinte equação. 

 𝐷𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 = √
4 ∙ 𝑉𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜

𝜋 ∙
𝐿
𝐷

 3
 (4.1-2) 

Para calcular a espessura da coluna (𝑒), primeiramente, é necessário 

conhecer a pressão de projeto (𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗), 86,9 kg/cm²g; o diâmetro; o estresse máximo 

permitido (𝑆𝑡), considerando o aço carbono como material utilizado para construção 

do equipamento, seu valor é 1055; a eficiência de solda (𝐸), 0,85; e a sobre-espessura 

de corrosão (𝑆𝐸𝐶), 3 mm. 

 𝑒 =
𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗 ∙

𝐷
2

∙ 1000

𝑆𝑡 ∙ 𝐸 − 0,6 ∙ 𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗

+ 𝑆𝐸𝐶  (4.1-3) 

Com o valor obtido para a espessura, é possível calcular o peso do material 

(𝑊𝑣): 

 𝑊𝑣 = 𝐶𝑤𝜋𝜌𝑚 𝐷𝑚(𝐿 + 0,8𝐷𝑚)𝑒 ∙ 10−3 (4.1-4) 
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Em que 𝐶𝑤 é o fator de correção para o peso dos componentes internos, que 

é 1,08 para o vaso pulmão por possuir menor complexidade; 𝜌𝑚  é densidade do metal, 

que é 7860 kg/m³ para o aço carbono; 𝐷𝑚 é o diâmetro médio, soma do diâmetro do 

vaso e da espessura. 

O custo de construção do vaso pulmão, dado em dólares referente ao ano de 

2006, é calculado a partir de seu peso, conforme mostrado a seguir, visto que se trata 

de um vaso horizontal em aço carbono: 

 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑐𝑠 = −2500 + 200 ∙ 𝑊𝑣
0,6 (4.1-5) 

 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑐𝑠 = −2500 + 200 ∙ (589.581,71)0,6  

 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑐𝑠 = 𝑈𝑆$ 577.404 (2006)  

Substituindo o valor encontrado acima na equação geral de custos abaixo e 

fazendo as devidas correções monetárias, tem-se para um exemplo que: 

 𝐶𝐹 = 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑐𝑠 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 (4.1-6) 

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 577.404 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 2.896.815  

A tabela abaixo compila todos os dados encontrados para o vaso C-1. 

 

Tabela 4.1.1 - Dimensões do vaso pulmão C-1 

𝐿

𝐷
 𝐷  (m) 𝐿 (m) 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) Custo (R$) 

2 5,23 10,46 270,5 589.581 2.896.815 

2,5 4,85 12,14 251,4 555.168 2.793.703 

3 4,57 13,71 236,7 532.290 2.723.733 

3,5 4,34 15,19 225,0 515.998 2.673.172 

4 4,15 16,60 215,3 503.820 2.634.959 

4,5 3,99 17,96 207,2 494.382 2.605.087 

5 3,85 19,27 200,1 486.859 2.581.116 

A partir da tabela acima, opta-se, pelo menor custo, pelo emprego do vaso 

com relação L/D igual a 5. Dessa forma, o custo final do vaso pulmão é de: 
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𝐶𝐹 = 𝑅$ 2.581.116 

(4.1-

7) 

4.2 REATOR C-2 

 

Para a reação de dessulfuração do gasóleo, foi selecionado um reator do tipo 

leito gotejante onde há um fluxo contínuo de fase líquida e uma fase gasosa através 

de um leito fixo de catalisador (SATTERFIELD et al., 1975). No caso deste projeto, o 

leito empacotado do catalisador CoMo suportado em Al2O3, cuja densidade é 

𝜌𝑎𝑙𝑢𝑚𝑖𝑛𝑎 = 3,95
𝑔

𝑐𝑚3 , é atravessado por um fluxo da mistura parcialmente vaporizada 

de gasóleo-hidrogênio, convertendo o enxofre presente em H2S.  

A mistura entra no reator com uma vazão de 9843 kmol/h, pressão de 47,9 

kg/cm²∙g e temperatura de 380 °C e sai do reator com uma vazão de 182,8 kmol/h de 

líquido, 9362 kmol/h de vapor, temperatura de 377,6°C e pressão de 41,9 kg/cm²∙g 

Como critério de segurança, no projeto do reator, foram acrescidos 30°C a 

temperatura de operação e para pressão foi adotada um valor 10% maior, obtendo-se 

uma temperatura de desenho de 407,6 °C e uma pressão de projeto de 46,09 kg/cm²∙g  

Para determinar o volume de leito catalítico, calculou-se primeiramente a 

velocidade espacial da reação de dessulfuração (𝑉𝑉𝐻) a partir da equação empírica: 

 
1

𝑉𝑉𝐻
= (

1

𝑛 − 1
)

1

𝑘0𝑒𝑥𝑝 (−
𝐸0
𝑅𝑇

)

1

𝑃𝐻2

 
(

1

𝑆𝑃
𝑛−1 −  

1

𝑆𝑐
𝑛−1 ) 

(4.2-

1) 

A partir dos seguintes dados cinéticos, apresentados na tabela abaixo, foi 

obtida uma velocidade espacial de 3,239 m³ carga/(h·m³ catalisador). 

 

Tabela 4.2-1. Dados cinéticos da reação 

Ordem da reação 𝑛 1,6 

Constante de velocidade de reação 𝑘0 3,0 ∙ 107 

Energia de Ativação 𝐸0 (cal/mol) 26000 

Temperatura 𝑇 (K) 650,75 

Pressão parcial de hidrogênio 𝑃𝐻2

  (kg/cm²) 22,39136 
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Concentração de enxofre no produto 𝑆𝑃 (ppm) 10 

Concentração de enxofre na carga 𝑆𝑐  (ppm) 1000 

Constante dos gases 𝑅 (cal/K∙mol) 1,987 

 

Utilizando a vazão de reativos (𝑄𝑣 ) obtida na simulação de 11070 m³/h, 

obteve-se a partir da equação a seguir, um volume de leito de 3417,43 m³. 

 𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑠𝑎𝑑𝑜𝑟 =  
𝑄𝑣

𝑉𝑉𝐻 
  

(4.2-

2) 

A seção transversal máxima do reator (𝑆𝑚á𝑥 ) é definida a partir da razão entre 

a vazão mássica de reativos (𝑀) e o fluxo mássico de gás (𝐹). A partir dela, obtém-se 

o diâmetro máximo (𝐷𝑚á𝑥) do reator, calculando-se por fim, o comprimento mínimo 

(𝐿 𝑚í𝑛) do reator. 

 𝑆𝑚á𝑥 =
𝑀

𝐹
 

(4.2-

3) 

 𝐷𝑚á𝑥 = √
4 ∙ 𝑆𝑚á𝑥

𝜋
  

(4.2-

4) 

 𝐿𝑚í𝑛 =
4 ∙ 𝑉𝑐𝑎𝑡𝑎𝑙𝑖𝑠𝑎𝑑𝑜𝑟  

𝜋𝐷𝑚𝑎𝑥
2

 
(4.2-

5) 

Variando o diâmetro a partir de seu valor máximo e encontrando seus valores 

respectivos de comprimento e seção transversal, determina-se sua perda de carga 

(∆𝑃) a partir da equação de Ergun. Nela, devem ser considerados dados 

característicos do catalisador, a porosidade (𝜀) e o diâmetro da partícula (𝐷𝑝). 

Segundo Lloyd (2011), a porosidade do catalisador de CoMo é de 0,5. Já o diâmetro 

da partícula, é de 0,254cm (ABRADEE, 2017). 

 ∆𝑃 =  
150𝜇𝑣0 𝐿

𝐷𝑃
2

(1 − 𝜀)2

𝜀3
+

1,75𝜌𝑣0
2𝐿

𝐷𝑝

(1 − 𝜀)

𝜀3
  

(4.2-

6) 

Com velocidade superficial mássica (𝑣0) dada pela equação abaixo: 
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 𝑣0 =
𝑄𝑣

3600 ∙ 𝑆
 

(4.2-

7) 

A espessura é determinada a partir da Equação (4.1-3), em que todos os 

parâmetros são os mesmos valores do vaso pulmão C-1, exceto a pressão de projeto 

do reator C-2 já citada. O peso do equipamento pode, então, ser estimado pela 

Equação (4.1-4), em que 𝐶𝑤 para este equipamento é 1,15 devido sua complexidade. 

Os dados calculados estão apresentados na tabela a seguir. Em posse do 

peso do material, pode-se calcular o custo do reator, um vaso vertical, para um 

exemplo, com a seguinte equação: 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑐𝑠 = −400 + 230 ∙ 𝑊𝑣
0,6 (𝑈𝑆$ 2006) 

(4.2-

8) 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑐𝑠 = −400 + 230 ∙ (3.647.970)0,6 (𝑈𝑆$ 2006)  

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑐𝑠 = 𝑈𝑆$ 1.990.083 (2006)  

Contudo, tanto o custo quanto o peso do equipamento calculados são 

referentes ao aço carbono e nesta seção da planta, há a necessidade do uso do aço 

inox 321, devido às características dos fluidos de processo. Desta forma, a conversão 

do custo do aço carbono para o valor referente ao novo material é feita pela 

multiplicação de um fator de correção do material (𝐹𝑀 = 1,5) conforme mostrado na 

equação geral dos custos para um exemplo, a qual já inclui as conversões monetárias 

necessárias (TOWLER et al., 2013). 

 𝐶𝐹 = 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑐𝑠 .𝐹𝑀  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 

(4.2-

9) 

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 1.990.083 .1,5 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 
𝐶𝐹 = 𝑅$ 14.976.256  

 

 

Tabela 4.2-2. Parâmetros de dimensionamento do Reator C-2 

𝐷  

(m) 
𝐿 (m) 

𝑆 

(m²) 

𝑣0  

(m/s) 

∆𝑃  

(kg/cm²) 
𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 𝐶𝐹  (𝑅$) 
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6,26 111,11 30,8 0,10 0,80 168,9 3.647.970 14.976.256  

6,01 120,55 28,3 0,11 1,00 162,3 3.632.152 14.937.251  

5,76 131,25 26,0 0,12 1,28 155,7 3.618.029 14.902.368  

5,51 143,44 23,8 0,13 1,64 149,0 3.605.571 14.871.553  

5,26 157,40 21,7 0,14 2,14 142,4 3.594.756 14.844.766  

5,01 173,51 19,7 0,16 2,84 135,8 3.585.567 14.821.982  

4,76 192,22 17,8 0,17 3,81 129,2 3.577.998 14.803.197  

4,51 214,13 16,0 0,19 5,20 122,5 3.572.055 14.788.436  

 

O ponto ótimo econômico do reator foi então encontrado com as dimensões 

de 4,51 metros de diâmetro e 214,13 metros de comprimento, obtendo-se uma perda 

de carga de 5,2 kg/cm² que respeita a condição de operação máxima de 6 kg/cm². 

Dessa forma, seu custo final se encontra abaixo.  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 14.788.436   (4.2-10) 

Vale ressaltar que devido ao elevado comprimento do reator, recomenda-se 

que este seja disposto em forma de serpentina para ocupação de um volume menor 

na planta. Definindo-se uma altura de 10 metros, ter-se-ia um reator com 96,6 metros 

de comprimento (TOWLER et al., 2013). 

 

4.3 VASOS SEPARADORES  

 

4.3.1 Vasos Separadores Trifásicos 

 

4.3.1.1 Separador de Alta Pressão C-3 

 

Este equipamento tem por função separar o efluente do reator em três fases, 

sendo no caso deste projeto, água ácida, hidrocarboneto líquido e hidrocarboneto 

gasoso. Sua estrutura se assemelha a um vaso pulmão, porém com a adição de uma 

bota ou escoadouro, que controla o nível da interface líquido-vapor. 

Na planta simulada, obteve-se uma temperatura de operação de 55 °C e uma 

pressão de 40,5 kg/cm²∙g. Adotando-se os critérios de segurança de adicionar 30 °C 

a esta temperatura e utilizar uma pressão 10% maior que a simulada, projetou -se o 

equipamento com 85 °C a 44,55 kg/cm². 
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O projeto do corpo principal do separador trifásico é similar ao projeto do vaso 

pulmão, sendo utilizadas novamente as Equações de (4.1-2) a (4.1-4), considerando 

a pressão de projeto já citada para este equipamento, 𝑆𝑡 = 1226,74, 𝐶𝑤 = 1,08, 

𝜌𝑚 =8000 kg/m³, considerando aço inox 304 para sua construção. A partir dos dados 

de vazão volumétrica do líquido, estimada pela simulação em 273,98 m³/h, e o tempo 

de residência especificado de 10 minutos, encontrou-se um volume de líquido de 

45,66 m³ e consequentemente, um volume total do corpo de 91,326 m³. 

Contudo, como há a separação de gás e líquido, deve-se certificar que a 

velocidade do vapor (𝑣𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 ) seja menor que a velocidade limite (𝑣𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑒), que é a 

velocidade máxima linear ascendente permissível para evitar que o gás arraste as 

gotículas de líquido. O cálculo das velocidades limite e do vapor estão explicitadas 

nas equações a seguir: 

 𝑣𝑙𝑖𝑚 = 0,07√
𝜌𝐿 − 𝜌𝑉

𝜌𝑉

  (4.3.1.1-1) 

 𝑣𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 =
𝑄𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝑆
  

(4.3.1.1-2) 

A velocidade limite encontrada foi de 0,57 m/s. Dessa forma, foram 

encontrados os seguintes dados de dimensionamento para o corpo do separador: 

Tabela 4.3.1.1-1. Dados de dimensionamento do corpo principal do vaso C-3 

𝐿 𝐷⁄  𝐷  (m) 𝐿 (m) 𝑆 (m²) 𝑣𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟  (m/s) 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 

2 6,15 12,30 29,70 0,1099 137,8 407.604 

2,5 6,62 16,56 34,47 0,0947 148,2 598.947 

3 7,04 21,12 38,92 0,0839 157,3 826.036 

3,5 7,41 25,94 43,13 0,0757 165,5 1.088.851 

4 7,75 30,99 47,15 0,0692 172,9 1.387.376 

4,5 8,06 36,26 51,00 0,0640 179,7 1.721.599 

5 8,35 41,73 54,71 0,0597 186,0 2.091.508 

 

Por fim, para o cálculo do custo do corpo principal do separador, para o 

exemplo, já realizando as devidas conversões monetárias, utiliza-se a seguinte 

equação: 
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 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑠𝑠 =  −15000 + 560 𝑊𝑣
0,6  (𝑈𝑆$ 2006) (4.3.1.1-3) 

 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑠𝑠 =  −15000 + 560 (407.604,20)0,6   

 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑠𝑠 =  𝑈𝑆$ 1.286.161 (2006)  

 𝐶𝐹 = 𝐶ℎ𝑜𝑟,𝑠𝑠  .
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 1.286.161 .  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 9.678.931  

A outra parte do separador trifásico é a bota, também projetada em aço inox 

304. Nela ocorre o acúmulo das águas ácidas, o líquido mais pesado. Para o seu 

projeto, foram necessários os valores da vazão volumétrica das águas ácidas, 7,84 

m³/h, do tempo de residência de 5 minutos entre os níveis máximo e mínimo de líquido, 

do volume de líquido entre esses níveis, 0,65 m³, que dividido por 60%, encontra-se o 

volume da bota, 1,089 m³. 

Partindo de seu diâmetro mínimo de 0,25 m, até um terço do diâmetro do 

corpo principal ótimo (relação 
𝐿

𝐷
  igual a 2) e utilizando das Equações de (4.1-2) a (4.1-

4) novamente, encontrou-se os seguintes parâmetros de dimensionamento para a 

bota: 

 

Tabela 4.3.1.1-2. Dados de dimensionamento da bota do vaso C-3 

𝐷  (m) 𝐿 (m) 
𝐿

𝐷
 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 

0,25 22,19 88,74 8,5 1.332 

0,5 5,55 11,09 14,0 1.160 

0,75 2,47 3,29 19,4 1.250 

1 1,39 1,39 24,9 1.530 

1,25 0,89 0,71 30,4 2.020 

1,5 0,62 0,41 35,9 2.760 

1,75 0,45 0,26 41,4 3.793 

2 0,35 0,17 46,8 5.164 
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2,05 0,33 0,16 47,9 5.483 

 

Calculada a espessura (Equação (4.1-3)) e o peso do material (Equação (4.1-

4)) utilizado para a construção do equipamento, pode-se calcular o custo da bota, para 

o exemplo abaixo, da seguinte maneira, já realizando as devidas conversões 

monetárias: 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑠𝑠 = −10000 + 600𝑊0,6  (𝑈𝑆$ 2006) (4.3.1.1-4) 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠 = −10000 + 600(1.332,45)0,6  

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠 = 𝑈𝑆$ 34.972 (2006)  

 𝐶𝐹 = 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑠𝑠  .  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 34.972 .  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 263.179  

 

Os valores monetários encontrados para este separador trifásico se 

encontram compilados na tabela abaixo. 

 

Tabela 4.3.1.1-3 Custos do vaso C-3 

Corpo Principal Bota 

𝐿

𝐷
 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜𝑠 (𝑅$) 𝐷 (𝑚) 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜𝑠  (𝑅$) 

2 9.678.931 0,25 263.179  

2,5 12.222.521 0,5 236.245  

3 14.846.699 0,75 250.607  

3,5 17.543.472 1 292.451  

4 20.306.216 1,25 359.176  

4,5 23.129.424 1,5 448.648  

5 26.008.472 1,75 558.753  
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- - 2 687.689  

- - 2,05 715.607  

 

A partir da tabela acima nota-se que a bota de diâmetro de 0,5 m é a mais 

barata dentre todas as opções, optando-se pelo emprego dela. Assim sendo, o custo 

final do vaso C-3 é dado pela soma dos custos do corpo principal e da bota, como se 

mostra abaixo: 

 𝐶𝐹 = 𝐶ℎ𝑜𝑟 ,𝑠𝑠 + 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠  (4.3.1.1-5) 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 9.678.931 + 𝑅$ 236.245  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 9.942.111  

 

4.3.1.2 Separador de Baixa Pressão C-5 

 

O procedimento para projeto deste equipamento é idêntico ao separador de 

alta pressão C3, variando apenas os valores referentes às condições de operação, 

utilizando-se também o aço inox 304 como o material do equipamento. 

Especificado o tempo de residência de 10 minutos e encontrados os valores 

de vazão volumétrica do líquido de 273,34 m³/h, volume de líquido de 45,56 m³ e 

volume total do corpo de 91,11 m³, desenhando o equipamento a uma temperatura de 

86,52 °C (já corrigida com o acréscimo dos 30 °C) e uma pressão de 7,7 kg/cm², 10% 

maior que a pressão de operação, obteve-se os seguintes parâmetros: 

 

Tabela 4.3.1.2-1. Dados de dimensionamento do corpo principal do vaso C-5 

𝐿

𝐷
 𝐷  (m) 𝐿 (m) 𝑆 (m²) 𝑣𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟  (m/s) 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 

2 6,14 12,29 29,66 0,0029 25,8 74.405 

2,5 6,62 16,55 34,41 0,0025 27,5 108.676 

3 7,03 21,10 38,86 0,0022 29,1 149.181 

3,5 7,40 25,92 43,07 0,0020 30,5 195.904 

4 7,74 30,97 47,07 0,0018 31,7 248.827 

4,5 8,05 36,23 50,92 0,0017 32,9 307.939 
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5 8,34 41,70 54,63 0,0016 33,9 373.229 

 

Já para o dimensionamento da bota deste separador, foi utilizada uma vazão 

volumétrica de líquido de 0,24 m³/h, tempo de residência de 5 minutos, volume entre 

nível mínimo e nível máximo de 0,02 m³, volume da bota de 0,03 m³, projetando-se a 

uma pressão de 7,67 kg/cm² (10% maior que a pressão de operação), obteve-se as 

seguintes dimensões e valores referentes ao peso e custo do equipamento: 

 

Tabela 4.3.1.2-2. Dados de dimensionamento da bota do vaso C-3 

𝐷  (m) 𝐿 (m) 
𝐿

𝐷
 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 

1 0,04 0,04 6,71 155 

1,25 0,03 0,02 7,64 269 

1,5 0,02 0,01 8,56 429 

1,75 0,01 0,01 9,49 644 

2 0,01 0,01 10,42 920 

2,05 0,01 0,00 10,60 973 

 

Como o modelo de cálculo de custo é igual ao empregado para o separador 

anterior, opta-se por apresentar apenas os custos finais na tabela a seguir: 

 

Tabela 4.3.1.2-3. Custos do vaso C-5 

Corpo Principal Bota 

𝐿

𝐷
 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜𝑠 (𝑅$) 𝐷 (𝑚) 𝐶𝑢𝑠𝑡𝑜𝑠  (𝑅$) 

2 2.400.428 1 12.000 

2,5 3.301.153 1,25 36.290 

3 4.228.530 1,5 64.267 

3,5 5.179.975 1,75 95.726 

4 6.153.329 2 130.534 

4,5 7.146.786 2,05 136.731 

5 8.158.826 - - 
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A partir da tabela acima nota-se que a bota de diâmetro de 0,5 m é a mais 

barata dentre todas as opções, optando-se pelo emprego dela. Assim sendo, o custo 

final do vaso C-5 é dado pela soma dos custos do corpo principal e da bota, como se 

mostra abaixo: 

 𝐶𝐹 = 𝐶ℎ𝑜𝑟 ,𝑠𝑠 + 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠  (4.3.1.2-1) 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 2.400.428 + 𝑅$ 12.000  

 
𝐶𝐹 = 𝑅$ 2.412.428 

 

 

4.3.2 Separador Bifásico de Alta Pressão C-4 

 

A separação de uma corrente bifásica feita por um separador vertical tem 

como principal função separar por gravidade a fase vapor da fase líquida, com uma 

relação gás/líquido alta. 

Este separador recebe a corrente de hidrocarboneto gasoso que sai do 

separador C-3, com o objetivo de se obter um gás rico em hidrogênio no topo e no 

fundo é eliminado hidrocarboneto líquido que é enviado para o separador trifásico C-

5. Para melhorar o desempenho, frequentemente é usado o demister, uma malha 

eliminadora de gotículas e, ainda, possibilita a construção de um vaso menor. O 

separador deve ser dimensionado para fornecer uma velocidade baixa e, assim, obter 

uma separação eficiente. 

Dessa forma, o diâmetro deste equipamento depende da velocidade limite, 

estimada pela Equação (4.3.1.1-1), em que a densidade do líquido é 990,42 kg/m³ e 

a densidade de vapor 12,57 kg/m³. O diâmetro mínimo (𝐷𝑚í𝑛) depende da vazão de 

vapor (𝑄𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 ), 5782,70 m³/h. 

 𝐷𝑚í𝑛 =  √
4𝑄𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝜋𝑣𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑒

 (4.3.2-1) 

O nível do líquido no fundo (𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜 ) depende do tempo de residência (𝜏), 

normalmente 10 minutos, da vazão de líquido (𝑄𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜), 0,26 m³/h, e do diâmetro 

mínimo: 
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 𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜 =
𝑄𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 · 𝜏

𝜋(
𝐷𝑚í𝑛

2)2

 (4.3.2-2) 

A altura desse vaso separador é dada pela soma dos seguintes 

comprimentos: 

 

Tabela 4.3.2-1. Comprimento das seções do vaso C-4 

Da saída de vapor ao demister (m) 0,3 

Demister (m) 0,15 

Do demister a entrada da mistura vapor/líquido (m) 𝐷𝑚í𝑛 

Da entrada ao nível de líquido do fundo (m) (𝐷𝑚í𝑛/2) 

Nível do líquido de fundo (m) 𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜  

 

Dessa forma a altura total, pode ser representada pela equação a seguir: 

 𝐻𝑣𝑎𝑠𝑜 = 0,3 + 0,15 + 𝐷𝑚í𝑛 + (𝐷𝑚í𝑛/2) +  𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜   (4.3.2-3) 

Após o cálculo da espessura (Equação (4.1-3)) e do peso do aço inox 304 

(Equação (4.1-3)) utilizado para a construção do equipamento, considerando que este 

é um equipamento simples e 𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗 = 43,78 kg/cm², calcula-se o custo por meio da 

equação (4.3.2-4), utilizada para vasos verticais em aço inox 304. A atualização 

monetária foi feita da seguinte maneira. 

 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠 = −10000 + 600(9994,573)0,6  

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑠𝑠 = 𝑈𝑆$ 140.664 (2006)  

 𝐶𝐹 = 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑠𝑠  .  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 140.664 .
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 1.058.559  
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Na tabela abaixo estão apresentados os resultados obtidos no 

dimensionamento do vaso C-4. 

 

Tabela 4.3.2-2. Dados obtidos no dimensionamento e o custo do vaso C-4 

𝑣𝑙𝑖𝑚 (m/s) 0,617 

𝐷𝑚í𝑛 (m) 1,820 

Nível de líquido (m) 0,017 

𝐻 (m) 3,197 

𝑒 (mm) 42,194 

𝑊𝑣 (kg) 9994,573 

Custo (R$) 1.058.559 

 

4.4 SEÇÃO DA TORRE DE ABSORÇÃO  

 

As possíveis configurações que atendem às especificações de projeto da torre 

de absorção são inúmeras. Ou seja, existem diversas configurações com diferentes 

números de estágios que atendem às especificações desejadas. No entanto o número 

de etapas teóricas impacta diretamente na vazão de líquido absorvente, nesse caso 

a monoetanolamina (MEA). Assim, a escolha do ótimo econômico envolve o projeto 

da torre C-6 e da bomba de MEA. 

 

4.4.1 Torre de Absorção C-6 

 

A absorção é uma operação unitária de transferência de massa que visa retirar 

um componente solúvel de uma mistura de gases pelo contato direto com um 

absorvente líquido, para remover principalmente impurezas, contaminantes ou 

poluentes da corrente de gás. 

Na torre simulada, deseja-se eliminar H2S do gás hidrogênio, que é o gás de 

reciclo da planta. Dessa forma, o H2S é denominado soluto e os demais componentes 

do gás são considerados inertes. O absorvente usado é uma solução aquosa de 

monoetanolamina (MEA), uma amina primária que reage seletivamente com o H2S. A 
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MEA atua como uma base fraca e exibe alta taxa de remoção de gases ácidos. (KHOL 

e NIELSEN, 1997) 

Nesta operação as duas fases, injetadas na torre a uma taxa constante, ficam 

em contato contínuo em contracorrente com o propósito que ocorra difusão interfacial 

do componente presente na fase gasosa. A fase aquosa, que entra pelo topo da torre, 

escoa pela superfície de recheio, oferecendo uma grande área superficial de contato 

com o gás ascendente. Devido às características corrosivas da mistura de gases, o 

recheio ideal para a construção desta torre são os anéis de Pall em aço inox 304. Este 

recheio tem as seções da parede do anel vazadas e encurvadas, oferecendo uma 

melhor circulação das fases em contato (FOUST et al., 1982). 

A torre de absorção é um equipamento vertical simples de formato cilíndrico. 

Para o seu projeto, foram simulados diferentes estágios e obtidos seus respectivos 

diâmetros e alturas. Vale ressaltar que neste equipamento as dimensões do vaso, 

como altura e diâmetro, foram obtidas por meio de ferramentas de design interno do 

simulador. O diâmetro fornecido na simulação foi sobredimensionado em 120% por 

motivos de segurança. 

O dimensionamento da torre de absorção, dessa forma, se faz com base no 

número de estágios teóricos do equipamento depende da espessura (Equação (4.1-

3)) e do peso (Equação (4.1-4)) da torre, considerando que é um equipamento simples 

e que 𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗 = 43,78 kg/cm², e do volume do recheio. 

 𝑉𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 =
𝐻𝜋 𝐷2

4
 

(4.4.1-1) 

 

 

Tabela 4.4.1-1. Dados obtidos para o dimensionamento da torre de absorção C-6 

N° de estágios  𝐷 (m) 𝐻 (m) 𝑉𝑅𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜  (m³) 𝑒 (mm) 𝑊𝑣  (kg) 

4 10,16 1,83 148,22 221,8 674.113 

6 8,83 2,74 167,82 193,1 501.190 

8 8,26 3,66 196,11 180,9 459.706 

10 7,96 4,57 227,50 174,4 454.289 

16 7,56 7,32 328,15 165,8 499.281 

20 7,44 9,14 397,79 163,3 546.582 

40 7,25 18,29 755,14 159,1 825.358 
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80 7,19 36,58 1483,40 157,7 1.421.393 

100 7,18 45,82 1853,15 157,5 1.725.912 

Com base nos dados da tabela acima, o custo do recheio pode ser calculado, 

para um exemplo, com equação a seguir, em dólares de 2006, assim como sua 

atualização para reais de 2018.  

 𝐶𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 = 4000 𝑉𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 (𝑈𝑆$ 2006) (4.4.1-2) 

 𝐶𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 = 4000 .148,22   

 𝐶𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 = 𝑈𝑆$ 592.880 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝑟𝑒𝑐ℎ𝑒𝑖𝑜 = 𝑅$ 2.974.455  

Já o custo para a construção deste equipamento é calculado com a equação 

dos custos para vasos verticais em aço inox 304 (Equação (4.4.1-3)).  Abaixo tem-se 

o exemplo das devidas correções monetárias. 

 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑠𝑠 = 𝑈𝑆$ 1.875.346 (2006)  

 𝐶𝐹 = 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡 ,𝑠𝑠  .
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 1.875.346 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 

 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 9.408.539  

Os resultados da precificação se encontram compilados na tabela a seguir. 

 

Tabela 4.4.1-2. Custo da torre de absorção C-6. 

Número de estágios 
Custo vaso  

(R$ 2018) 

Custo recheio  

(R$ 2018) 

Custo total  

(R$ 2018) 

4 9.408.539 2.974.546 12.383.085 

6 7.867.433 3.367.784 11.235.217 

8 7.467.451 3.935.542 11.402.993 

10 7.414.173 4.565.404 11.979.577 

16 7.849.323 6.585.256 14.434.579 
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20 8.290.200 7.982.754 16.272.954 

40 10.629.986 15.154.030 25.784.016 

80 14.748.423 29.768.729 44.517.152 

100 16.576.417 37.188.654 53.765.070 

 

4.4.2 Bomba P-3 

 

Como a bomba P-3 está diretamente ligada à coluna de absorção, se faz 

necessário projetar e precificar esta bomba para cada configuração da coluna. Os 

cálculos relativos ao projeto do equipamento estão especificados na seção de Bombas 

deste trabalho. A seguir, traz-se apenas os resultados encontrados na avaliação 

econômica, também mostrada na parte do dado equipamento. 

 

Tabela 4.4.2-1. Custo da bomba P-3, em R$ de 2018, da torre de absorção C-6 

Número 

de 

estágios 

Custo bomba Custo motor 
Custo total  

bomba 
Custo Eletricidade Custo Total 

4 37.405.384 31.150.190 137.243.680 1.271.004.498 1.476.803.752 

6 24.824.777 24.513.849 98.772.633 902.375.552 1.050.486.811 

8 20.383.384 21.844.654 84.537.713 765.237.555 892.003.306 

10 18.210.332 20.450.263 77.395.929 696.354.882 812.411.406 

16 15.540.067 18.637.362 68.420.932 609.781.032 712.379.393 

20 14.821.362 18.127.601 65.961.622 586.067.325 684.977.910 

40 13.670.113 17.288.919 61.977.915 547.673.705 640.610.652 

80 13.289.883 17.005.475 60.649.284 534.875.831 625.820.473 

100 13.237.835 16.966.413 60.466.888 533.119.260 623.790.396 

 

Na busca do ótimo econômico da unidade, os dados acima mostrados devem 

ser somados aos dados da Tabela 4.4.1-2 para se ter o investimento total da unidade. 

Assim, tem-se a seguinte tabela: 
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Tabela 4.4.2-2. Custo total da unidade de absorção, em R$ de 2018. 

Número 

de 

estágios 

Custo da Bomba Custo da Coluna 

Custo Total 

Equipamento Eletricidade Vaso Recheio 

4 137.243.680 1.271.004.498 9.408.539 2.974.546 1.420.631.263 

6 98.772.633 902.375.552 7.867.433 3.367.784 1.012.383.402 

8 84.537.713 765.237.555 7.467.451 3.935.542 861.178.261 

10 77.395.929 696.354.882 7.414.173 4.565.404 785.730.388 

16 68.420.932 609.781.032 7.849.323 6.585.256 692.636.543 

20 65.961.622 586.067.325 8.290.200 7.982.754 635.435.636 

40 61.977.915 547.673.705 10.629.986 15.154.030 668.301.901 

80 60.649.284 534.875.831 14.748.423 29.768.729 640.042.267 

100 60.466.888 533.119.260 16.576.417 37.188.654 647.351.219 

 

Como se percebe, o ótimo econômico é a configuração de 20 estágios. Assim 

sendo a coluna fica com o seguinte custo 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 16.272.954  

Para a bomba, o preço da eletricidade teve que ser considerado, conforme 

explicado na sua seção, na avaliação do ótimo econômico. Entretanto, como o preço 

dos serviços auxiliares entrarão apenas no capítulo de avaliação econômica, o valor 

mostrado abaixo diz respeito apenas à bomba em si e seu motor. 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 65.961.622  

 

4.5 SEÇÃO DA TORRE DE DESTILAÇÃO  
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Diferentemente da maioria dos equipamentos deste trabalho, as unidades da 

seção da torre de destilação devem ser projetadas para vários cenários de número de 

estágios da torre e deve-se escolher um ótimo econômico global. Em outras palavras, 

a planta terá uma unidade com todos os equipamentos projetados para cada número 

de estágios da torre e a configuração escolhida será a que apresentar o menor custo. 

Nesse contexto, os equipamentos contemplados nessa otimização econômica 

são os vasos C-7 e C-8, os trocadores F-2 e E-7 e a bomba de refluxo da torre. 

 

4.5.1 Torre de Destilação (Stripping) C-7 

 

A torre de destilação C-7 é um vaso cilíndrico de diâmetro constante com 

pratos valvulados cujo objetivo é eliminar os componentes leves misturados ao 

gasóleo, de modo que as especificações de ponto de fulgor sejam cumpridas.  A 

alimentação da coluna é a fase líquida leve (orgânica) proveniente do separador de 

baixa pressão C-5, pré-aquecida no trocador de calor E-4. 

O gás que sai pelo topo é parcialmente condensado no trocador de calor E-7 

e enviado ao vaso pulmão C-8. A corrente gasosa é comprimida no compressor K-3 

para ser enviado à refinaria para eliminação de H2S e recuperação de metano, etano, 

propano e butano. A corrente líquida, uma nafta sem estabilizar, é em parte enviada 

de volta a torre como refluxo e o restante é enviada à refinaria para recuperação. 

A corrente que se obtém pelo fundo é o gasóleo dessulfurado, o produto de 

interesse, que é resfriado nos trocadores E-4, onde é feito também o pré-aquecimento 

da alimentação da coluna, e E-6 para alcançar a temperatura adequada para o 

armazenamento. Parte dessa corrente de fundo não é resfriada e sim aquecida no 

forno F-2, onde é vaporizada e retorna à torre como refluxo de fundo. 

Como é possível perceber a operação de uma coluna de destilação envolve o 

funcionamento de vários equipamentos simultaneamente e as possíveis condições de 

operação são inúmeras. Para o dimensionamento dessa coluna foram simulados 

cinco casos distintos, com 20, 40, 60, 80 e 100 etapas teóricas (𝑁). 

O primeiro parâmetro de desenho a ser calculado foi o número de etapas reais 

(𝑁𝑟𝑒𝑎𝑖𝑠), considerando uma eficiência de prato de 80%. Todas as etapas de cálculo 

foram realizadas para os cinco casos em avalição. 
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 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑖𝑠 =   
𝑁

0.8
 (4.5.1-1) 

 

Para a determinação do diâmetro da torre (𝐷𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒), foram calculados a 

velocidade limite pela Equação (4.3.1.1-1), a área da seção transversal mínima da 

coluna (𝑆𝑚í𝑛), que depende da vazão máxima de vapor (𝑄𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 ,𝑚á𝑥 ), obtida no 

simulador e o diâmetro mínimo (𝐷𝑚í𝑛). 

 

 𝑆𝑚í𝑛 =  
𝑄𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟 ,𝑚á𝑥

𝑣𝑙𝑖𝑚

 (4.5.1-2) 

 

 𝐷𝑚í𝑛 =  √
4 ∙ 𝑆𝑚í𝑛

𝜋
 

(4.5.1-3) 

 

 𝐷𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒 = 1,2 ∙ 𝐷𝑚í𝑛 (4.5.1-4) 

 

A altura da torre (𝐻𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒) foi calculada por meio da equação abaixo: 

 𝐻𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒 = 0,61(𝑁𝑟𝑒𝑎𝑖𝑠 − 1) + 3 ∙ 0,91 +  𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜  (4.5.1-5) 

Onde 𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜  é a altura de líquido que se acumula no fundo da torre, calculada 

a partir vazão volumétrica do produto de fundo (𝑄𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜 ), obtida no simulador, e do 

diâmetro da torre.  

 𝐻𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜 =  
𝑄𝑓𝑢𝑛𝑑𝑜

𝜋𝐷𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒
2

4

 (4.5.1-6) 

Dado que a operação da coluna ocorre a uma pressão de 6,8 kg/cm², a 

pressão de projeto considerada é de 8,6 kg/cm². A partir da pressão de projeto e do 

diâmetro foi determinada a espessura da carcaça da torre pela Equação (4.1-3), em 

que a 𝑆𝐸𝐶 , 𝑆𝑡 e 𝐸 valem respectivamente 3 mm, 1055 e 0,85. A partir da altura, da 

espessura e do diâmetro determina-se o peso da torre pela Equação (4.1-4), em que 

a densidade do material utilizado para construção do vaso é o aço carbono, 𝐶𝑤 vale 

1,15 pelo complexidade dos componentes internos da coluna de destilação. 
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A partir dos parâmetros obtidos até então é possível calcular o custo dos 

vasos e dos pratos valvulados, assim como dimensionar os outros equipamentos 

envolvidos na operação da coluna e seus respectivos custos, possibilitando a escolha 

de um ótimo econômico dentre os cinco casos analisados. Os custos da carcaça são 

calculados por meio da equação (4.2-8). Já os custos dos pratos e o custo final da 

torre, já fazendo as conversões monetárias, são dados pelas seguintes equações: 

 𝐶𝑝𝑟𝑎𝑡𝑜𝑠 =  𝑁𝑟𝑒𝑎𝑖𝑠(130 + 146𝐷𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒
2 ) (𝑈𝑆$ 2006) (4.5.1-7) 

 𝐶𝐹 = (𝑈𝑆$ 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑐𝑠 + 𝐶𝑝𝑟𝑎𝑡𝑜𝑠  )
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 (4.5.1-8) 

Nas tabelas abaixo estão apresentados os custos, já com as devidas 

correções monetárias realizadas, e as dimensões de cada uma das cinco colunas 

consideradas nesta análise.  

 

Tabela 4.5.1-1. Dimensões da torre em função do número de etapas e da razão de 

refluxo. 

𝑁 𝑁𝑟𝑒𝑎𝑖𝑠 𝑅𝐷  𝐷𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒  (m) 𝐻 𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒  (m) 𝑒(mm) 𝑊𝑣  (kg) 

20 25 840875,89 754,88 3643,67 28,9 49896197053 

40 50 3734,98 50,84 248,17 39,3 28871285 

60 75 109,72 9,61 49,34 65,7 993062 

80 100 20,07 7,89 41,04 78,2 781673 

100 125 3,37E-01 7,09 37,20 94,0 750996 

 

Tabela 4.5.1-2. Custos da coluna em função do número de estágios. 

𝑁 𝐶𝑐𝑎𝑟𝑐𝑎ç𝑎 
(𝑅$) 𝐶𝑝𝑟𝑎𝑡𝑜𝑠 (𝑅$)  𝐶𝐹 (𝑅$) 

20 3.026.973.746  10.434.967.626  13.461.941.372 

40 34.548.001  94.677.621  129.225.623 

60 4.572.606  5.120.264  9.692.871 

80 3.960.625  4.623.045  8.583.671 

10

0 3.866.571  4.686.874  8.553.445  
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4.5.2 Vaso Pulmão C-8 

 

O vaso pulmão, ou vaso regulador, C-8 é responsável pelo acúmulo de líquido 

proveniente do condensador E-7 e garantir vazão constante de refluxo na coluna de 

destilação C-7. Esse vaso é projetado para que esteja com metade de seu volume 

ocupado por líquido considerando um tempo de retenção de 0,25 ℎ. Sendo assim, o 

volume de líquido (𝑉𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜) e o volume total do pulmão (𝑉𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 ) são dados por: 

 𝑉𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 = (𝑄𝑑𝑒𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜 +  𝑄𝑟𝑒𝑓𝑙𝑢𝑥𝑜 )𝜏 (4.5.2-1) 

 

 𝑉𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 = 2𝑉𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  (4.5.2-2) 

Na equação, 𝑄𝑑𝑒𝑠𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜  é a vazão volumétrica de destilado e 𝑄𝑟𝑒𝑓𝑙𝑢𝑥𝑜  é a vazão 

volumétrica de refluxo, ambas obtidas no simulador para cada caso considerado para 

a coluna de destilação. Foi escolhida uma relação entre largura e diâmetro do pulmão 

(
𝐿

𝐷
) igual a 5, portanto, o diâmetro do pulmão, que é um vaso cilíndrico, é dado por: 

 𝐷𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 =  √
4𝑉𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜

𝜋 (
𝐿
𝐷

)

3
 (4.5.2-3) 

A partir do diâmetro, calcula-se a largura (𝐿) do vaso, 

 𝐿 = 5𝐷𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜  (4.5.2-4) 

A partir da Equação (4.1-3), calcula-se a espessura com os seguintes 

parâmetros: 𝑃𝑝𝑟𝑜𝑗 = 7,6 
𝑘𝑔

𝑐𝑚2 , 𝑆𝐸𝐶 =  3 𝑚𝑚, 𝑆𝑡 = 1055 e 𝐸 = 0,85. Por meio da 

Equação (4.1-4), o peso do vaso é calculado de maneira semelhante à da carcaça da 

torre de destilação, porém com 𝐶𝑤 = 1,08 visto que não possui muitos componentes 

internos. E a partir do peso foi calculado o custo do vaso construído em aço carbono, 

que é horizontal e cilíndrico, utilizando a equação para um vaso horizontal em aço 

carbono (Equação (4.1-5)). A conversão monetária foi feita conforme a equação 

abaixo:  
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 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 𝐶𝑣𝑒𝑟𝑡,𝑐𝑠  
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 (4.5.2-5) 

 

As dimensões e os custos do vaso regulador para cada combinação de 

número de etapas e razão de refluxo das colunas de destilação aqui consideradas 

estão na tabela abaixo. 

Tabela 4.5.2-1. Dimensões e custo do vaso pulmão em função do número de 

estágios. 

𝑁 𝑅𝐷 𝐷𝑝𝑢𝑙𝑚ã𝑜 (m) 𝐿 (m) 𝑒 (m) 𝑊𝑣 (kg) 𝐶𝐹 (𝑅$) 

20 840875,89 41,17 205,84 178,3 1300551 4.664.240  

40 3734,98 6,77 33,84 31,8 181550 1.422.512  

60 109,72 2,09 10,47 11,9 55900 695.273  

80 20,07 1,20 6,02 8,1 32137 495.236  

100 3,37E-01 0,48 2,40 5,1 12814 279.936  

 

4.5.3 Trocadores de calor associados à torre de destilação 

 

Existem dois trocadores de calor associados à torre de destilação, a saber, o 

condensador E-7 e o forno F-2. Ambos foram dimensionados, junto ao número de 

pratos, de modo a obter o melhor custo-benefício para o projeto. 

O trocador E-7 é o cooler que opera por água de refrigeração e é responsável 

por realizar a condensação parcial do produto de topo da torre de destilação para que 

este possa ser redirecionado para a coluna e maximizar a troca entre as fases. Esta 

unidade será abordada mais detalhadamente no item 4.8.5. 

O forno F-2 é o forno que aquece e evapora o produto de fundo da torre de 

stripping e envia o fluido volatilizado de volta para a torre, dando continuidade ao 

processo de destilação. Esta unidade será abordada mais detalhadamente no item 

4.9.4. 

Para ambos trocadores, foi necessário levar em consideração não somente o 

preço de fabricação dos equipamentos como também os consumos de água de 

refrigeração e combustível, dada a grande relevância dos custos operacion ais na 

viabilidade econômica do projeto. 
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4.6 BOMBAS 

 

Para o projeto das bombas, foi necessário calcular alguns parâmetros como 

a potência do motor, pressão de aspiração e de impulsão, carga da bomba e NPSH a 

fim de projetar as bombas P-1, P-2 e P-3 que possuem as seguintes funções: 

Impulsionar o gasóleo do pulmão C-1, impulsionar a água de caldeiras para o trocador 

de calor E-2 e impulsionar MEA pobre para a torre de absorção, respectivamente. 

Para o projeto, utilizaram-se valores obtidos com auxílio da simulação feita no 

simulador de processos Aspen HYSYS, como altura dos recipientes, densidade do 

fluido e pressões. 

Foram escolhidas bombas centrífugas de fluxo contínuo. Foi necessário a 

implantação de bombas reservas para cada uma delas, de modo a substi tuí-las em 

caso de falhas no funcionando das mesmas. 

De maneira geral, o funcionamento de uma bomba centrífuga ocorre quando 

o líquido ou gás adentra na bomba pelo eixo que atinge o centro do rotor e este lança 

o fluido através da força centrífuga para periferia, a energia cinética adquirida pelo 

fluido nesse trajeto se converte em energia de pressão na entrada da voluta e depois 

é eliminado pela descarga da bomba.  

Primeiramente, foi preciso calcular a potência do motor da bomba, para isso, 

foi necessário calcular a potência absorvida, 𝑊𝑎𝑏𝑠, e a potência hidráulica, 𝑊ℎ𝑖𝑑. A 

potência absorvida é dada pela Equação 4.6-1, em CV.  

 

                                      𝑊𝑎𝑏𝑠  =  
𝑄.∆𝑃

27,4
                                    (4.6-1) 

Sendo: 

ΔP é a diferença de pressão entre a entrada e a saída da bomba em kg/cm²  

Q é a vazão de impulsão em m³/h.  

Como o consumo de energia é maior do que a potência absorvida devido a 

perdas de calor por atrito e perdas de calor no motor considera-se, então, a eficiência 

hidráulica da bomba, 𝜂ℎ𝑖𝑑 , na qual os valores variam entre 0,3 e 0,6. Para o cálculo 

utilizou-se o valor médio de 0,45.  



 

41 
 

A potência hidráulica, 𝑊ℎ𝑖𝑑, é dada pela Equação 4.6-2. 

 

                                          𝑊ℎ𝑖𝑑  = 
𝑊𝑎𝑏𝑠

𝜂ℎ𝑖𝑑
                                     (4.6-2) 

 

Por fim, para encontrar o valor real da potência é necessário considerar a 

perda de calor no motor, cuja eficiência𝜂𝑒𝑙𝑒 , vale de 0,9. A potência do motor, 𝑊𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟 , 

é dada pela Equação 4.6-3.  

                          𝑊𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟  = 
𝑊ℎ𝑖𝑑

𝜂𝑒𝑙𝑒
                               (4.6-3) 

 

A vazão de projeto mínima e máxima deve ser calculada pelas Equações 4.6-

4 e 4.6-5: 

                                        𝑄𝑚í𝑛 = 0,6. 𝑄                                                   (4.6-4) 

 

                                        𝑄𝑚á𝑥 = 1,2.𝑄                                                   (4.6-5) 

 

A pressão de aspiração (P aspiração), calculada pela Equação 4.6-6, depende 

da pressão na qual o fluido se encontra na unidade anterior, sendo a primeira bomba 

por exemplo calculada pela pressão de gasóleo nos tanques (𝑃1), da carga hidrostática 

devido à altura de líquido (ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜), da aceleração da gravidade (g) e da densidade 

mássica do fluido (𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜). A altura de líquido corresponde à elevação em relação ao 

solo da unidade anterior à bomba, que depende da vazão utilizada, admitindo valores 

de 2,5 a 6 metros. 

 

                𝑃𝑎𝑠𝑝𝑖𝑟𝑎çã𝑜  = 𝑃1 + ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  . 𝑔. 𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 –  𝛥𝑃𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎                        (4.6-6) 

 

A pressão máxima de admissão é obtida a partir da pressão de projeto no 

recipiente anterior à bomba e do valor máximo da altura de líquido, considerando que 

o recipiente anterior está completamente preenchido. 

A pressão de impulsão (𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜  ), calculada pela Equação 4.6-7, depende da 

pressão na qual o fluido deve se encontrar na unidade seguinte (𝑃2), da carga 
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hidrostática devido à altura de líquido (ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  ), da aceleração da gravidade (g), da 

densidade mássica do fluido (𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  ). 

 

               𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜  = 𝑃2 + ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  . 𝑔. 𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  +  𝛥𝑃𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎                     (4.6-7) 

 

A pressão máxima de impulsão é obtida a partir do valor máximo da variação 

pressão. 

A variação de pressão (𝛥𝑃𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎) que a bomba deve fornecer ao líquido é dada 

pela diferença entre as pressões de impulsão e admissão mostrado na Equação 4.6-

8.  

                   𝛥𝑃𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎 = 𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜  – 𝑃𝑎𝑑𝑚𝑖𝑠𝑠ã𝑜                                (4.6-8) 

 

Essa variação de pressão foi superdimensionada em 110% para as bombas 

P-01, P-02 e P-03. 

A carga ou head (H) de uma bomba centrífuga é a altura de fluido que esta 

pode impulsionar e é definida pela razão entre a pressão diferencial e o peso do fluido, 

como mostrado na Equação 4.6-9.  

                        𝐻[𝑚] =
𝛥𝑃 [𝑃𝑎]

(𝜌 [
𝑘𝑔

𝑚3].𝑔[
𝑚

𝑠2])
                                   (4.6-9) 

A eficiência hidráulica leva em consideração o fato de que o consumo de 

energia é maior que a potência absorvida devido a perdas de calor por atrito e no 

motor. Seus valores variam entre 0,45. Já a eficiência elétrica considera a perda de 

calor no motor e vale 0,9.  

NPSH (Net Positive Suction Head) é, traduzindo o termo, Carga Positiva de 

Sucção da Bomba. Para evitar a cavitação, os fabricantes definem, em função da 

vazão, qual o valor da energia que deve existir no bocal (flange) de sucção da bomba, 

para que, na entrada do impelidor, a pressão esteja ainda superior à da vaporização. 

Esse é o NPSH requerido. 

NPSH requerido (NPSHr): depende das características da bomba – 

velocidade de rotação e tamanho do rotor –, sendo fornecido pelo fabricante e 

determinado por testes de laboratório. Está relacionado à energia necessária para 

vencer as perdas do bocal de sucção até as pás do rotor. O item c) da Figura 24 é 
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uma representação típica de uma curva do NPSHr em função da vazão fornecida pelo 

fabricante.  

NPSH disponível (NPSHd): depende das características do sistema e está 

relacionado à quantidade de energia que o fluido possui ao entrar no bocal de sucção 

da bomba. Depende unicamente das condições de instalação da tubulação no lado 

de sucção da bomba. Sendo o NPSHd o valor da diferença entre a energia total 

absoluta na entrada da bomba e a pressão de vapor do líquido à temperatura de 

bombeamento, a Equação 4.6-10 representa o cálculo do NPSHd: 

 

                      𝑁𝑃𝑆𝐻𝑑 =
𝑃𝑎𝑑𝑚𝑖𝑠𝑠ã𝑜  – 𝑃𝑣𝑎𝑝𝑜𝑟

𝜌𝑓𝑙𝑢𝑖𝑑𝑜 .𝑔  
                           (4.6-10) 

O NPSH requerido depende da bomba e é fornecido pelo fabricante. Para 

bombas que operam com vazões pequenas, menores que 100 m³/h, pode-se 

considerar um valor razoável de NPSH disponível de 3 metros. Já para as bombas 

que operam com vazões maiores que 350 m³/h, pode-se considerar um valor de 6 

metros.  

O custo da bomba centrífuga depende dos custos do motor e da carcaça. O 

custo do motor (𝐶𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟  ) é função da potência da bomba em kW, enquanto o custo da 

carcaça (𝐶𝑐𝑎𝑟𝑐𝑎ç𝑎 ) depende da vazão de fluido de entrada, em L/s, como mostrado 

nas Equações 4.6-11 e 4.6-12. 

 

                             𝐶𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟  (𝑈𝑆$2006) =  (920 +  600. 𝑊𝑚
0,7)                                   (4.6-11) 

 

                             𝐶𝑐𝑎𝑟𝑐𝑎ç𝑎  (𝑈𝑆$2006) =  (3300 +  48. 𝑄1,2)                                    (4.6-12) 

 

O custo total da bomba é dado pela soma dos custos do motor e da carcaça. 

É importante observar que em uma planta química sempre se instalam duas bombas, 

para que no caso de falha da primeira bomba, a segunda entre em ação e o sistema 

permaneça em operação normal. Por isso, o custo das bombas é multiplicado por 2, 

como mostrado na Equação 4.6-13. 

 

                       𝐶𝑏𝑜𝑚𝑏𝑎𝑠  (𝑈𝑆$2006) =  2. (𝐶𝑚𝑜𝑡𝑜𝑟  + 𝐶𝑐𝑎𝑟𝑐𝑎ç𝑎 )                (4.6-13) 
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O valor obtido refere-se ao custo do equipamento tendo como ano-base o de 

2006. Para atualizar esse custo, foram utilizados os valores de CEPCI no ano de 2006 

e no ano de 2018, os quais são, respectivamente, iguais a 500 e 603. Para convertê-

los para reais, foi utilizada uma cotação de US$ 1 para R$ 4,16. 

A Tabela 4.6-1 apresenta os parâmetros calculados para o projeto das 

bombas e seus respectivos valores. Ressalta-se, entretanto, que o valor mostrado 

para a bomba P-3 diz respeito à bomba ótima encontrada para a otimização da 

unidade da torre de absorção, sendo a do caso de 20 estágios. Os valores 

encontrados para os demais casos se encontram na seção da torre. 

 

Tabela 4.6.-1. Parâmetros calculados para o projeto da bomba e seus custos. 

Bombas 𝑾𝒎𝒐𝒕𝒐𝒓  

(kW)  

H  

(m) 

𝑷𝒂𝒅𝒎 

(kg/cm²) 

𝑷𝒊𝒎𝒑  

(kg/cm²) 

Q  

(m³/h) 

𝑵𝑷𝑺𝑯𝒅𝒊𝒔𝒑  

(m) 

Custo (R$) 

P-1 1419,16 858,58 5 79 264,97 141,70 5.215.448,10 

P-2 32,55 559,21 16 69,3 8,38 169,70 534.268,89 

P-3 11.800,00 345,13 5 38,8 9.612,00 93.340,00 65.961.622,92 

 

4.7 COMPRESSORES 

Tem-se dois compressores presentes para garantir a alimentação de H2 para 

a corrente oriunda de C-1, K-1 para garantir a alimentação do H2 de aporte e K-2 para 

aumentar a pressão da corrente de reciclo para devolver ao sistema de reação. Tem-

se também o compressor K-3 para a corrente de topo da coluna para ser transportado 

para a refinaria para consequentemente eliminar o H2S presente. 

De forma similar às bombas, tem-se que os compressores são projetados com 

uma vazão mínima igual a 60% da vazão de operação e uma vazão de projeto com 

um sobre dimensionamento de 120% de sua vazão normal. Todos os três 

compressores são do tipo centrífugo contínuo. 

A pressão de admissão pode ser encontrada pela soma das pressões parciais 

na entrada do compressor menos a perda de carga das tubulações. Logo, tem-se a 

seguinte Equação 4.7-1: 
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                      𝑃𝑎𝑠𝑝𝑖𝑟𝑎çã𝑜  = 𝑃𝑎𝑙𝑖𝑚𝑒𝑛𝑡𝑎çã𝑜 + ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  . 𝑔. 𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 −  𝛥𝑃𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎            (4.7-1) 

 

Nesta equação, tem-se que a pressão da corrente a montante do compressor 

é a pressão equivalente à altura de alimentação ao solo e é a pressão oriunda da 

perda de carga por atrito nas tubulações. 

Para a pressão de impulsão do compressor temos a Equação 4.7-2: 

                       𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜  = 𝑃𝐶−2 + ℎ𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜  . 𝑔. 𝜌𝑙í𝑞𝑢𝑖𝑑𝑜 −  𝛥𝑃𝑐𝑎𝑟𝑔𝑎         (4.7-2) 

Onde é a pressão no reator C-2, é a pressão da alimentação do reator e é a 

pressão por perda de atrito. 

Temos que o fator de compressibilidade é dado pela razão entre a pressão na 

impulsão e a pressão de aspiração, como demonstrado na Equação 4.7-3. 

                                            𝑍 = 𝑃𝑎𝑑𝑚𝑖𝑠𝑠ã𝑜

𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜
                                        (4.7-3) 

 Desta forma, temos a tabela 4.7-1 com os valores de pressões de admissão, 

pressões de impulsão e as razões de compressão: 

 

Tabela 4.7.-1. Pressões de admissão e impulsão, e razões de compressão utilizadas no 
projeto dos compressores. 

Compressor           𝑷𝒂𝒅𝒎𝒊𝒔𝒔ã𝒐  

(kg/cm²) 

           𝑷𝒊𝒎𝒑𝒖𝒍𝒔ã𝒐  

(kg/cm²) 

Z 

K-1 20,00 49,30 2,47 

K-2 39,80 79,00 2,04 

K-3 5,80 7,00 1,21 

Como temos que as razões de compressibilidade para todos os compressores 

são menores que 4, podemos admitir que são todos compressores de um único 

estágio. 

Temos que a potência absorvida pelo compressor pode ser calculada pela 

Equação 4.7-4: 
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                        𝑃𝑜𝑡𝑎 =
𝑛

𝑛−1
. 𝑍1. 𝑅. 𝑇1. 𝐹. [(

𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜

𝑃𝑎𝑑𝑚𝑖𝑠𝑠ã𝑜
)

𝑛
𝑛−1

− 1]                     (4.7-4) 

Onde n é um fator que depende do tipo de compressor escolhido, Z é o fator 

de compressibilidade, R a constante dos gases (8,314 J/mol.K), T é a temperatura na 

admissão e F o fluxo molar do gás. Para compressores centrífugos temos que n é 

dado pela Equação 4.7-5:  

                                                    𝑛 =
1

1−𝑚
                                               (4.7-5) 

E a variável m pode ser calculada pela Equação 4.7-6: 

                                                    𝑚 =
γ

γ.ηp
                                                (4.7-6) 

Onde é a eficiência politrópica do compressor (dado por 0,75 para todos os 

compressores presentes), e é o coeficiente de Poisson. Com estes dados podemos 

calcular a potência real do compressor dado pela Equação 4.7-7: 

                                                   𝑃𝑜𝑡𝑟 =
Pot𝑎

ηp
                                             (4.6-7) 

Temos também que a temperatura de saída do compressor pode ser 

encontrada pela Equação 4.7-8: 

                                       𝑇2 = 𝑇1. [(
𝑃𝑖𝑚𝑝𝑢𝑙𝑠ã𝑜

𝑃𝑎𝑑𝑚𝑖𝑠𝑠ã𝑜
)

𝑛
𝑛−1

]                                     (4.7-8) 

O custo do compressor centrífugo é função da potência real dele em kW, como 

mostra a Equação 4.7-9. 

 

𝐶𝐶𝑜𝑚𝑝𝑟𝑒𝑠𝑠𝑜𝑟  (𝑈𝑆$2006) =  (8400 + 3100. 𝑃𝑜𝑡𝑟 . 0,6 )              (4.7-9) 

 

 É importante observar que não há necessidade de um compressor reserva. 

Por isso, o custo dos compressores não é multiplicado por 2. 

O valor obtido refere-se ao custo do equipamento tendo como ano-base o de 

2006. Para atualizar esse custo, foram utilizados os valores de CEPCI no ano de 2006 

e no ano de 2018, os quais são, respectivamente, iguais a 500 e 603. Para convertê-

los para reais, foi utilizada uma cotação de US$ 1 para R$ 4,16. 
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A Tabela 4.7-2 apresenta os parâmetros calculados para o projeto dos 

compressores e seus respectivos valores. 

 

Tabela 4.7-2. Parâmetros calculados para o projeto dos compressores e seus custos. 

Compressor 𝑷𝒐𝒕𝒓 
(kW) 

𝛄 𝑸𝒎á𝒔𝒔𝒊𝒄𝒂 
(kg/h) 

𝛈𝒑𝒐𝒍𝒊 

(kW) 

Custo 
(R$) 

K-1 461,89 1,382 2.035,39 0,75 13.984.109,50 

K-2 3.911,28 1,357 43.884,87 0,75 98.402.991,41 

K-3 4,90 1,263 1058,00 0,75 554.709,21 

 

 

4.8 TROCADORES DE CALOR 

 

Os equipamentos onde são realizadas trocas térmicas entre correntes de 

processo ou entre uma corrente de processo e um fluido auxiliar são genericamente 

denominados trocadores de calor. Nestes equipamentos, as correntes de processo 

são aquecidas ou resfriadas através dos mecanismos condução e convecção, 

podendo haver ou não mudança de fase, de modo a possibilitar ou facilitar sua 

utilização em um equipamento subsequente ou seu descarte. 

Quando ambas as correntes em um trocador de calor são correntes de 

processo, diz-se que aquele é um trocador de calor integrado. Em um trocador 

integrado, o aquecimento de uma corrente de processo se dá através do resfriamento 

de outra, dispensando o fornecimento ou a retirada de energia por meio de fluidos 

auxiliares. A integração energética da planta é realizada sempre que possível, pois 

representa uma redução dos custos totais de operação com a economia de serviços 

auxiliares. 

Os trocadores de calor mais comuns são os do tipo casco-tubo. Neste tipo de 

trocador um dos fluidos circula por tubos que são dispostos dentro de u ma carcaça, 

por onde circula um segundo fluido. Desta maneira, a troca térmica entre os fluidos 

ocorre através das paredes dos tubos. A decisão sobre qual dos fluidos vai circular 

pelos tubos depende de vários fatores, os mais importantes deles sendo a tendência 

de formar crostas (o que tiver maior coeficiente de formação de crostas vai pelos 
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tubos), a temperatura (fluidos a temperaturas mais altas vão pelos tubos) e 

corrosividade (fluidos corrosivos vão pelos tubos). 

Em situações onde há escassez de água também é possível utilizar ar como 

fluido refrigerador, situação na qual o trocador é chamado de aerorrefrigerador e utiliza 

ventiladores para proporcionar a troca térmica. Como o coeficiente de transmissão de 

calor do ar é muito menor que o da água, a temperatura de saída do ar de resfriamento 

é entre 50 e 55ºC, enquanto nos trocadores comuns esta pode chegar a 40ºC. Além 

disso, pelo mesmo motivo, é necessária uma vazão muito maior de ar que de água 

para trocar a mesma quantidade de calor, o que torna esse equipamento mais caro 

que um trocador comum. 

 

4.8.1 Taxa de troca térmica 

 

 A taxa com que calor é trocado em um trocador pode ser quantificada 

de acordo com: 

�̇� = 𝑈 ⋅ 𝐴 ⋅ 𝐹 ⋅ 𝛥𝑇𝑚𝑙  

 Em que: 

�̇�: taxa de troca térmica 

𝑈: coeficiente global de transmissão de calor 

𝐴: área de troca térmica 

𝐹: eficiência 

𝛥𝑇𝑚𝑙: diferença de temperatura média logarítmica 

 

4.8.2 Coeficiente global de transmissão de calor 

 

O coeficiente global de transmissão de calor, 𝑈, é construído a partir dos 

coeficientes individuais de transmissão de calor do fluido frio e do fluido quente e das 

resistências à transmissão de calor da parede entre esses fluidos e das camadas de 

deposição presentes em ambos os lados desta parede, de acordo com: 

1

𝑈
=

1

ℎ𝑞

+
1

ℎ𝑓

+ 𝑟𝑞 + 𝑟𝑓 +
𝑒

𝑘
 

Em que: 

𝑈 é o coeficiente global de transmissão de calor 

ℎ𝑞  é o coeficiente individual de transmissão de calor do fluido quente 
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ℎ𝑓  é o coeficiente individual de transmissão de calor do fluido frio 

𝑟𝑞  é a resistência à transmissão de calor das incrustações do lado quente 

𝑟𝑓 é a resistência à transmissão de calor das incrustações do lado frio 

𝑒 é a espessura da parede de separação entre os fluidos 

𝑘 é a condutividade térmica do material da parede de separação 

 

Figura 4.8.2.1 - Representação esquemática de um trocador de calor. Fonte: Notas de aula 
de Projeto de Engenharia Química 1, Unidade 3.2. 

 

Geralmente a parede de separação entre o fluido frio e o fluido quente é 

construída com material metálico e tem baixa espessura; nestes casos, o termo 
𝑒

𝑘
 é 

muito pequeno e pode ser desprezado. 

 

4.8.3 Área de Troca Térmica 

 

A área de troca térmica corresponde à área da superfície de contato entre o 

fluido frio e o fluido quente dentro do trocador de calor. Ela pode ser aumentada 

conforme mais tubos são adicionados dentro da carcaça do trocador. 

 

4.8.4 Diferença de temperatura média logarítmica 

 

A diferença de temperatura média logarítmica pode ser calculada da seguinte 

maneira: 

𝛥𝑇𝑚𝑙 =
(𝑇𝑞,𝑠 − 𝑇𝑓.𝑒) − (𝑇𝑞,𝑒 − 𝑇𝑓,𝑠)

𝑙𝑛 𝑙𝑛 
(𝑇𝑞,𝑠 − 𝑇𝑓,𝑒)

(𝑇𝑞,𝑒 − 𝑇𝑓,𝑠)
 

  

Em que: 
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𝛥𝑇𝑚𝑙 é a diferença de temperatura média logarítmica 

𝑇𝑞,𝑒 é a temperatura de entrada do fluido quente 

𝑇𝑞,𝑠 é a temperatura de saída do fluido quente 

𝑇𝑓,𝑒 é a temperatura de entrada do fluido frio 

𝑇𝑓,𝑠  é a temperatura de saída do fluido frio 

 

4.8.5 Trocadores de calor da planta 

 

Os trocadores de calor do tipo casco-tubo utilizados na planta são E-1, E-3, 

E-4, E-6 e E-7. O tipo TEMA (Tubular Exchangers Manufacturers Association) de 

cabeçote escolhido para operação destes equipamentos foi o B, pois possibilita uma 

manutenção adequada sem a remoção dos tubos. O tipo de casco escolhido foi o E 

por apresentar o melhor custo-benefício. Já cabeçote de retorno adotado foi o tipo U, 

de modo a mitigar os problemas de vibração dos tubos durante a operação. Todos os 

trocadores casco-tubo foram projetados como BEUs, exceto pelo E-3, que é um BEM. 

A diferença deste último trocador explica-se pelo fato de que ele não apresentou 

problemas de vibração dos tubos, possibilitando uma escolha mais econômica.   

Os coeficientes de formação de crosta adotados foram 0,0002 h.m².C.kcal-1 

para as correntes de hidrocarbonetos e 0,0004 h.m².C.kcal -1 para as correntes de 

água de refrigeração. 

O E-1 é um trocador BEU que integra a corrente afluente ao forno F-1 e o 

efluente do reator C-3, atuando, portanto, como pré-aquecimento para a primeira e 

pré-resfriamento para a segunda. Para prevenir corrosão por hidrogênio e compostos 

de enxofre, a construção do equipamento foi projetada com aço inoxidável. Sua área 

de troca é de 64,9 m². 

O trocador de calor E-2 tem como objetivo completar o arrefecimento do 

efluente do reator, que foi parcialmente resfriado pela unidade E-1. Esse trocador de 

calor é um aerorrefrigerador que irá diminuir a temperatura do efluente de 295,87 °C 

para 55 °C usando o ar ambiente como material refrigerante. Como há uma grande 

variação de temperatura e um alto fluxo de efluente, a quantidade de calor retirada 

será também massiva. Ar é um material gratuito e praticamente infinito, porém ele não 

é muito eficiente para a troca térmica, sendo assim uma grande quantidade de ar deve 

de ser usada para resfriar o efluente. Uma vantagem do uso de ar é seu baixo 
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coeficiente de formação de crosta, que é igual a 0,000116ℎ. 𝑚2 . °𝐶. 𝑘𝑐𝑎𝑙−1, o fluido dos 

tubos por sua vez tem este coeficiente igual a 0,0002ℎ. 𝑚2 . °𝐶. 𝑘𝑐𝑎𝑙−1. Para isso são 

usados ventiladores que irão forçar o fluxo de ar nos tubos aletados deste trocador de 

calor. A unidade possui 11 compartimentos, cada um deles contendo dois 

ventiladores, que por sua vez resfriam cada qual uma seção de tubos. Ao todo, há 22 

ventiladores em E-2. O ar entra a pressão atmosférica e 32 °C e sai a quase mesma 

pressão e 99,7 °C. O efluente sai do trocador a 54,23 °C, o que contribui para a 

operação do separador C-3. A área total de troca de calor é igual a 1551,1 m², com o 

superdimensionamento, esta área será igual a 1706,21 m². 

O trocador E-3 é um cooler tipo BEM, construído com aço carbono. Possui 

três carcaças em paralelo e área de troca igual a 578,05m². Seu objetivo é adequar a 

temperatura do fluido afluente ao separador C-4. 

O trocador E-4 integra a corrente afluente à torre de destilação com o seu 

produto de fundo. É um trocador tipo BEU construído com aço carbono e área de troca 

igual a 157,74 m². Sua implementação possibilita uma redução no custo da operação 

do trocador E-6 e dispensa o uso de vapor de caldeira para aquecimento da vazão de 

entrada da torre. 

O trocador E-6 é um cooler que, utilizando água de refrigeração, completa o 

resfriamento do produto de fundo da torre de destilação até a temperatura desejada 

de 40ºC, de modo a viabilizar o armazenamento do produto em condições adequadas. 

Dada a grande diferença de temperatura entre a entrada e a saída do fluido quente, o 

trocador precisou ser projetado com grandes dimensões, possuindo 9 carcaças, 3 

séries de 3 em paralelo, e área de troca igual a 4099,92 m². O equipamento utilizado 

também é construído com aço carbono. 

O trocador E-7 é um cooler que opera por água de refrigeração e é 

responsável por condensar o produto de topo da torre de destilação. É um trocador 

tipo BEU, construído com aço carbono. Sua área de troca é 7,81 m², valor que pode 

ser minimizado devido ao número de pratos na torre, que possibilitou a escolha de 

trocadores mais econômicos e menos custosos. Outro fator que contribuiu para sua 

pequena área de troca foi o fato de se tratar de um condensador parcial, que requer 

uma quantidade menor de calor trocado. 
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4.8.6 Avaliação Econômica 

 

A avaliação econômica dos trocadores de calor E-1, E-3, E-4, E-6 e E-7 foi 

realizada a partir das folhas de especificações dos equipamentos, seguindo o passo 

a passo definido por SEIDER (2009) para trocadores casco-tubo. Foram utilizadas as 

seguintes equações: 

𝐶𝐹 = 𝐶𝐵. 𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 . 𝐹𝐿  

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
𝑃

100  
) +  0,0017 (

𝑃

100
)

2

  

𝐹𝑀 = 𝑎 + (
𝐴

100
)

𝑏

  

Em que:  

𝐶𝐹 é o custo final;  

𝐶𝐵 é o custo base, que varia de acordo com o design do trocador;  

𝐹𝑀  é o fator de correção para o material utilizado diferente de aço 

convencional; 

𝐹𝑃  é o fator de correção da pressão de operação do equipamento.   

𝐹𝐿  é o fator de correção para o comprimento dos tubos;  

𝑃 é a pressão no casco em psig; 

𝐴 é a área da superfície em pés ao quadro; 

𝑎 e b são coeficientes que dependem do material para construção do casco e 

do tubo.  

 

Abaixo estão as equações do custo básico para cada trocador de acordo com 

o seu design. (SEIDER, 2009) 

 

Tabela 4.8.6.1 - Equações do custo básico para os trocadores de calor. 

Cabeçote fixo 𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝 {11,0545 − 0,9228 [𝑙𝑛(𝐴) ] + 0,09861[ln(𝐴) ]2} 

Cabeçote flutuante 𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝 {11,667 − 0,8709 [𝑙𝑛(𝐴)] + 0,09005. [ln(𝐴)]2} 

Tubos em U 𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,147 − 0,9186  [𝑙𝑛(𝐴) ] + 0,09790 [𝑙𝑛 𝑙𝑛 (𝐴)  ]2} 

 

Para o cálculo do fator de correção do comprimento do tubo, foram utilizados 

os dados da tabela abaixo para construção do gráfico comprimento versus fator de 

correção em pés (ft) e a equação obtida nos fornece o fator de correção adequado.  
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Tabela 4.8.7 correlações entre comprimento do tubo e fator de correção. (SEIDEL, p. 570, 

2009).  

 

Figura 4.7.6.2 - Tabela de correlação entre comprimento do tubo (ft) e fator de correção. 

(SEIDEL, p. 570, 2009).  

 

 

Figura 4.8.6.1: Gráfico do comprimento do tubo em pés versus fator de correção.  

 

Trocador E-1 (design BEU)  

𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,147 − 0,9186 [𝑙𝑛(635,07)] + 0,09790[𝑙𝑛 𝑙𝑛 (635,07) ]2} = 𝑈𝑆$ 10.896,56 

𝐹𝑀 = 2,7 + (
635,07

100
)

0,07

= 3,836 𝑝𝑎𝑟𝑎 𝑎ç𝑜 𝑖𝑛𝑜𝑥 

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
681,68

100 
) +  0,0017 (

681,68

100
)

2

= 1,181 

𝐹𝐿 = −0,0205 (19,68) + 1,392 =  0,988 

𝐶𝐹 = 𝐶𝐵 .𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 . 𝐹𝐿 = 𝑈𝑆$ 48.863,63 

𝐶𝐹 =  𝑈𝑆$ 48.863,63  
603  (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500  (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 

4,16  𝑅$

1 𝑈𝑆$
   

𝐶𝐹 = 𝑅$ 245.146,87 

 

Trocador E-3 (design BEM) 

y = -0,0205x + 1,392
R² = 0,9524

fa
to

r 
d

e 
co

rr
eç

ão

comprimento do tubo (ft)

Comprimento vs.fator de correção  
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𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,0545 − 0,9228 [𝑙𝑛(6162,34)] + 0,09861[ln(6162,34)]2} = 𝑈𝑆$ 36.709,28 

𝐹𝑀 = 1 + (
6162,34

100
)

0

= 1 

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
43,51

100 
) +  0,0017 (

43,51

100
)

2

= 0,988 

𝐹𝐿 =   − 0,0205 (20,01) + 1,392 = 0,9817 

𝐶𝐹 = 𝐶𝐵 .𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 . 𝐹𝐿 = 𝑈𝑆$ 35.622,52 

𝐶𝐹 =  𝑈𝑆$  35.622,52 
603  (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500  (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 

4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
× 3   

𝐶𝐹 = 𝑅$ 536.150,31 

 

Trocador E-4 (design BEU) 

𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,147 − 0,9186 [𝑙𝑛(1697,89)] + 0,09790 [𝑙𝑛 𝑙𝑛 (1697 ,89) ]2} = 𝑈𝑆$ 16.817,89 

𝐹𝑀 = 1 + (
6162 ,34

100
)

0

= 1  

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
130,53

100 
) +  0,0017 (

150,53

100
)

2

= 1 

𝐹𝐿 =  − 0,0205 (20,01) + 1,392 =  0,9817 

𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 16.621,14 

𝐶𝐹 =  𝑈𝑆$ 16.621,14 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 

4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

𝐶𝐹 = 𝑅$ 83.387,58 

 

Trocador E- 6 (design BEU) 

𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,147 − 0,9186 [ln(44.131,17)] + 0,09790[𝑙𝑛 𝑙𝑛 (44.131,17) ]2}

= 𝑈𝑆$ 273.916,64 

𝐹𝑀 = 1 + (
84,06

100
)

0

= 1  

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
130 ,53

100  
) +  0,0017 (

150 ,53

100
)

2

= 1  

𝐹𝐿=  − 0,0205 (17,71) + 1,392 =  1,02 

𝐶𝐹 = 𝐶𝐵. 𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 . 𝐹𝐿 = 𝑈𝑆$ 283.694,29 

𝐶𝐹 =  𝑈𝑆$ 8.093,35 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
× 9 

𝐶𝐹 = 𝑅$ 12.809.546,05 

 

Condensador E-7 (design BEU) 
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𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{11,147 − 0,9186 [ln(84,06)] + 0,09790[𝑙𝑛 𝑙𝑛 (84,06) ]2} = 𝑈𝑆$ 8.093,35 

𝐹𝑀 = 1 + (
84,06

100
)

0

= 1  

𝐹𝑝 = 0,9803 + 0,018 (
130 ,53

100  
) +  0,0017 (

150 ,53

100
)

2

= 1  

𝐹𝐿 =  − 0,0205 (5,90) + 1,392 =  1,27 

𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 10.354,97 

𝐶𝐹 =  𝑈𝑆$ 8.093, 35 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 

4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

𝐶𝐹 = 𝑅$ 51.950,47 

 

A avaliação econômica do aerorrefrigerador E-2 foi realizada a partir da folha 

de especificações do aparelho e seguindo o passo a passo definido por SEIDER 

(2009) para este equipamento. 

Fazendo o quociente da vazão mássica de ar (𝑀𝑎𝑟) pela densidade média do 

ar (𝜌𝑎𝑟 ) e considerando as devidas conversões de unidades, encontra-se a vazão 

volumétrica (𝑄𝑎𝑟), como mostrado abaixo, onde ACFM é actual cubic feet per minute, 

do inglês: 

 𝑄𝑎𝑟 =
𝑀𝑎𝑟

𝜌𝑎𝑟

=
7.159.115 

𝑘𝑔
ℎ  

1 ℎ
60 𝑚𝑖𝑛

1,2 
𝑘𝑔
𝑚3  

1 𝑚3

35,32 𝑓𝑡3

= 3.511.943 
𝑓𝑡3

𝑚𝑖𝑛
 𝑜𝑢 𝐴𝐶𝐹𝑀  

Dividindo-se a vazão volumétrica encontrada acima pelos 22 ventiladores da 

unidade, encontra-se a carga unitária de cada ventilador (𝑄𝑢𝑛.): 

 𝑄𝑢𝑛. =
3.511.943 𝑓𝑡3

22 𝑣𝑒𝑛𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜𝑟𝑒𝑠
= 159.634 

𝐴𝐶𝐹𝑀

𝑣𝑒𝑛𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜𝑟
  

Para as condições de operação estabelecidas, os ventiladores do tipo axial e 

axial com palheta podem ser empregados. Opta-se então pelo emprego do tipo axial 

simples construído em aço carbono devido ao seu menor custo. (SEIDER, 2009) 

Como a diferença de pressão do equipamento (0,2 kPa ou 0,804 in 𝐻2𝑂) é 

menor do que 4 in 𝐻2𝑂, os termos 𝐹𝑀  e 𝐹𝑃  são iguais a 1. Dessa forma, o custo total 

do equipamento, já incluindo o motor, pode ser calculado, já fazendo as devidas 

correções monetárias, substituindo o valor da carga unitária por ventilador encontrado 

acima nas equações abaixo. 

 𝐶𝐹 = 𝐶𝐵. 𝐹𝑀 . 𝐹𝑃   
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 𝐶𝐹 = 𝐶𝐵 = 𝑒𝑥𝑝{6,12905 − 0,40254. 𝑙𝑛(𝑄𝑢𝑛.) + 0,05787.[ln(𝑄𝑢𝑛.)]2}  

 
𝐶𝐹 = 𝑒𝑥𝑝{6,12905 − 0,40254. 𝑙𝑛(159.634 )

+ 0,05787. [ln(159.634 )]2} 
 

 

𝐶𝐹 =
𝑈𝑆$ 14.961

𝑣𝑒𝑛𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜𝑟
 22 𝑣𝑒𝑛𝑡𝑖𝑙𝑎𝑑𝑜𝑟𝑒𝑠

= 𝑈𝑆$ 329.158 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
 

 

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 1.651.372  

 

4.9 FORNOS 

 

Um forno é um equipamento utilizado para evaporar ou aquecer uma corrente 

de fluido de processo; em um forno, uma chama é produzida mediante queima de 

combustível em um espaço confinado, feito de material refratário. O calor é transmitido 

através de radiação para o fluido que circula por tubos dentro do forno. 

 

4.9.1 - Tipos de forno 

 

Existem dois tipos principais de forno, que são: 

Retangular de caixa gêmea: esse tipo de forno é grande e possui grande 

quantidade de queimadores. 

Cilíndrico: esse tipo de forno é menor que o retangular e possui poucos 

queimadores. 

 

4.9.2 - Eficiência do forno 

 

A eficiência do forno pode ser calculada como segue: 

𝜖 =
�̇�𝑎𝑏𝑠

�̇�𝑙𝑖𝑏

 

Em que: 

𝜖 é a eficiência do forno 

�̇�𝑎𝑏𝑠  é o calor útil absorvido pelo fluido de processo 

�̇�𝑙𝑖𝑏  é o calor liberado na queima do combustível 
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4.9.3 Regiões do forno 

 

Fornos possuem em três regiões distintas. São elas: 

Radiante: a região radiante é uma câmara revestida de material refratário 

onde é realizada a queima do combustível. É na região radiante que se encontram os 

tubos por onde circula o fluido a ser aquecido pelo forno. A fumaça abandona essa 

região a cerca de 500oC; se os gases da combustão não fossem aproveitados nas 

demais regiões, a eficiência do forno seria bastante prejudicada. 

Convectiva: a região convectiva consiste em uma bancada de tubos 

dispostos acima da região radiante de modo que os gases da combustão que saem 

daquela região cedem energia ao fluido de processo antes que ele entre na região 

radiante.   

Pré-aquecimento. Na região de pré-aquecimento o ar atmosférico que será 

utilizado na combustão é pré-aquecido enquanto circula no interior de tubos dispostos 

sobre a saída de gases de combustão da área convectiva, o que aumenta a eficiência 

da combustão. Quando saem da região de pré-aquecimento, a temperatura dos gases 

da combustão está em torno de 150oC. 

 

4.9.4 Os fornos do projeto 

 

O forno F-1 é um forno retangular que tem como objetivo transformar toda a 

mistura de hidrogênio com gás óleo para o estado vapor para que assim este possa 

entrar no reator C-2 na temperatura necessária para a reação. Como descrito na folha 

de projeto, o combustível para esse forno deve ser o próprio produto da refinaria, ou 

seja, metano, que entra a uma temperatura de 32 °C e pressão de 2 bar. O ar para 

auxiliar na combustão tem sua entrada como natural, a uma temperatura de 32 °C e 

1 bar. Como a composição do fluxo dentro dos tubos contém em sua maioria gás 

hidrogênio e a presença de ácidos, é necessário o uso de um material especial, o aço 

inoxidável 321, para a formação dos tubos. 

Um dos maiores desafios para a construção do forno foi a grande vazão do 

lado dos tubos. Um forno cilíndrico não era o suficiente para o fluxo de gás óleo, então 
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foi feito um forno retangular de caixas gêmeas, para que o aquecimento fosse maior 

e mais eficaz. Como é um hidrocarboneto é que está sendo transportado pelos tubos, 

será levado em conta a formação de crostas pelo tubo, sendo o coeficiente de 

formação de crosta deste igual a 0,0002ℎ. 𝑚2 . °𝐶. 𝑘𝑐𝑎𝑙−1. A necessidade de que uma 

grande quantidade de calor fosse transferida para o fluido dos tubos fez com que mais 

tubos fossem postos no forno. No total foram 12 passes de tubos, sendo que cada 

passe contém 18 tubos, fora os tubos da área de convecção. O total de tubos é 216. 

Devido ao grande número de tubos, o trocador é extenso, com 36 metros de 

comprimento, 20 de altura e 10 de largura. Porém com o uso de tantos tubos para 

conseguir absorver a enorme quantidade de calor, uma notificação mostrou que os 

tubos eram muitos largos para o fluxo que passava nos tubos, logo o diâmetro destes 

foi reduzido para 4 polegadas.  

A área de troca de calor da parte de radiação é igual a 3008,1 m². Para o 

superdimensionamento, essa área foi multiplicada por 1,1. Logo a área final adequada 

é de 3308,91 m². 

No caso das caixas de convecção, foi usada uma diretamente acima da parte 

de radiação e outra logo acima da primeira caixa, sendo está última aletada. A 

variação da área das caixas e da geometria dos tubos dentro delas causava uma baixa 

na eficiência do forno e fazia variações mínimas de economia de combustível e 

diminuição da temperatura do gás de saída, logo não valia a pena alterar essa parte 

do projeto. Uma melhor explicação a respeito dessas caixas pode ser vista na ficha 

de especificação. 

A área de troca de calor da parte de convecção é igual a 63,9 m² e 2197 m² 

para as caixas 1 e 2, respectivamente. Para o superdimensionamento, essas áreas 

foram multiplicadas por 1,1. Logo as áreas finais são iguais a 70,29 m² e 2417,03 m². 

É fácil ver aqui que pelo fato da caixa 2 ser aletada, a sua área de troca de calor é 

muito maior. 

Para a combustão foram usados 16 bicos de chama, cada um com 960 mm 

de diâmetro. O forno está elevado a três metros do nível do chão para seja possível 

colocar as tubulações e os bicos de chama embaixo do forno. O gás de combustão é 

composto principalmente de nitrogênio, água e dióxido de carbon o. 

O forno F-2 é o forno que irá aquecer e evaporar o produto de fundo da torre 

de stripping e mandar o conteúdo evaporado de volta para a torre, dando continuidade 
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ao processo de destilação. Para a construção do forno 2, foi necessário a construção 

de diferentes tipos de forno, sendo cada um específico para o tipo de torre de stripping. 

A torre de 20 passos era a que tinha o maior fluxo de produto de fundo, sendo assim 

a mais complexa e cara de se fabricar. A torre de 100 passos é a que possuía a menor 

vazão de fundo da torre e foi a escolhida como padrão para o projeto. Apesar do fluxo 

menor em relação aos projetos com menos etapas, a vazão de produto ainda é grande 

e o fluido viscoso, portanto, a corrente teve que ser partida em três, para que cada 

uma das três correntes fosse para um forno diferente, assim foi possível planejar um 

forno que suportasse o este fluxo. 

Ainda que o fluxo fosse muito grande, a variação de calor necessária é muito 

pequena, por isso foi possível projetar um forno cilíndrico para cada partição. Por ser 

um forno cilíndrico, o planejamento do forno foi facilitado, diferente do forno F-1. Pelo 

projeto o coeficiente de formação de crosta para o lado dos tubos é igual a 

0,0002ℎ. 𝑚2 . °𝐶. 𝑘𝑐𝑎𝑙−1. Para que houvesse uma melhor eficiência na captação do 

calor, foram usados longos tubos, fazendo com que o forno possuísse uma altura de 

20 metros, porém como a quantidade calor necessária não é tão grande, foram apenas 

necessários apenas seis passes de tubos com 18 tubos em cada passe, dando um 

total de 108 tubos. A geometria padrão dos tubos é de 5 polegadas. É válido ressaltar 

que este é um forno para uma das partições do fluxo de saída da coluna, são 

necessários três desses fornos para que o projeto seja concluído. 

A área de troca de calor da parte de radiação é igual a 920,5 m². Para o 

superdimensionamento, essa área foi multiplicada por 1,1. Logo a área final adequada 

é de 1012,55 m². 

Para as caixas de convecção, assim como o forno 1, também não havia 

grandes variações nos parâmetros de quantidade de combustível ou aproveitamento 

do calor da saída do forno, logo elas não foram alteradas. 

A área de troca de calor da parte de convecção é igual a 63,9 m² e 2197 m² 

para as caixas 1 e 2, respectivamente. Para o superdimensionamento, estas áreas 

foram multiplicadas por 1,1. Logo as áreas finais são 70,29 m² e 2417,03 m². 

Para a combustão foram usados 16 bicos de chama, cada um com 960 mm 

de diâmetro. Sendo o forno está elevado a três metros do nível do chão para seja 

possível colocar as tubulações e os bicos de chama embaixo do forno. O gás de 

combustão é composto principalmente de nitrogênio, água e dióxido de carbono. 
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4.9.5 Avaliação econômica 

 

 A avaliação econômica do forno F-1 foi realizada a partir da folha de 

especificação do aparelho, seguindo o passo a passo definido por SEIDER (2009) 

para este equipamento. Realizando a conversão de unidades, temos que a taxa de 

geração de calor total do forno é como a seguir: 

 �̇�𝑡𝑜𝑡 = 430.588.348 
𝑘𝐽

ℎ
 
0,948 𝐵𝑡𝑢

1 𝑘𝐽
= 408.197.754 

𝐵𝑡𝑢

ℎ
  

Por se tratar de um forno de duas caixas (twinbox), seu custo será aproximado 

pelo custo de 2 fornos independentes que fornecem cada um a metade de �̇�𝑡𝑜𝑡 . 

Temos: 

 �̇�𝑢𝑛 =
�̇�𝑡𝑜𝑡

2
=

408.197.754 

2
= 204.098.877 

𝐵𝑡𝑢

ℎ
  

O custo base (𝐶𝐵) do equipamento pode ser calculado da seguinte maneira: 

 𝐶𝐵 = 0,859 𝑄𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙0,81 = 0,859 (204.098.877)0,81  

 𝐶𝐵 =
𝑈𝑆$ 4.623.428

𝑓𝑜𝑟𝑛𝑜
 2 𝑓𝑜𝑟𝑛𝑜𝑠 = 𝑈𝑆$ 9.246.855  (2006)  

O fator de correção da pressão (𝐹𝑃 ) pode ser calculado como segue: 

 𝐹𝑃 = 0,986 −
0,0035 𝑃

500
+ 0,0175 (

𝑃

500
)

2

  

 𝐹𝑃 = 0,986 −
0,0035.704,01

500
+ 0,0175 (

704,01

500
)

2

  

 𝐹𝑃 = 1,016  

Como o material usado nos tubos é aço inox, diferente de aço convencional, 

o fator de correção de material (𝐹𝑀 = 1,7) deve ser aplicado. Por fim, aplicando a 

equação geral dos custos e fazendo as devidas conversões monetárias, chega-se ao 

valor final do equipamento. 

 𝐶𝐹 = 𝐶𝐵. 𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 = 9.246.855 .1,7 .1,016  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 15.971.168 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 80.126.713  
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A avaliação econômica do forno F-2 foi realizada a partir da folha de 

especificação do aparelho, seguindo o passo a passo definido por SEIDER (2009) 

para este equipamento. A tabela 4.9.5.1 traz todos os dados dos fornos com relação 

ao número de estágios da torre. 

Para a precificação, primeiramente, faz-se as devidas conversões de unidade 

da taxa de geração de calor total pelo equipamento (�̇�𝑡𝑜𝑡). Para o forno de 40 estágios, 

temos: 

 �̇�𝑡𝑜𝑡 = 8,95. 109  
𝑘𝐽

ℎ
 
0,948 𝐵𝑡𝑢

1 𝑘𝐽
= 8,48. 109  

𝐵𝑡𝑢

ℎ
  

Por se tratar de 5 unidades, a quantidade de calor gerada por cada forno 

corresponde à quinta parte da quantidade de calor total calculada acima. Ou seja: 

 �̇�𝑢𝑛 . =
�̇�𝑡𝑜𝑡

5
=

8,48. 109 

5
= 1,70.109  

𝐵𝑡𝑢

ℎ
  

O custo base (𝐶𝐵) do equipamento pode ser calculado da seguinte maneira: 

 𝐶𝐵 = 0,859 𝑄𝑢𝑛.0,81 = 0,859 (1,70.109)0,81 =
𝑈𝑆$ 25.705.075

𝑓𝑜𝑟𝑛𝑜
× 5  

 𝐶𝐵 = 𝑈𝑆$ 128.525.374 (2006)  

O fator de correção da pressão (𝐹𝑃 ) pode ser determinado como segue: 

 𝐹𝑃 = 0,986 −
0,0035 𝑃

500
+ 0,0175 (

𝑃

500
)

2

  

 𝐹𝑃 = 0,986 −
0,0035.110,7

500
+ 0,0175 (

110,7

500
)

2

= 0,97  

Por fim, aplicando a equação geral dos custos e fazendo as devidas 

conversões monetárias, chega-se ao valor final do equipamento: 

 𝐶𝐹 = 𝐶𝐵. 𝐹𝑀 . 𝐹𝑃 = 128.525.374 .0,97  

 𝐶𝐹 = 𝑈𝑆$ 15.971.168 
603 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2018)

500 (𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼 2006)
 
4,16 𝑅$

1 𝑈𝑆$
  

 𝐶𝐹 = 𝑅$ 635.832.831  
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Tabela 4.9.5.1 - Custo do F-2 com relação ao número de estágios da torre. 

𝑁° 𝑒𝑠𝑡á𝑔𝑖𝑜𝑠 𝑡𝑜𝑟𝑟𝑒  𝑁° 𝑑𝑒 𝑓𝑜𝑟𝑛𝑜𝑠  𝑄𝑐𝑎𝑙𝑜𝑟 𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙  (
𝑘𝐽

ℎ
) 

𝑃𝑖𝑛  𝑡𝑢𝑏𝑜𝑠  (𝑝𝑠𝑖𝑔)  
𝐶𝐹  (𝑅$) 

20 10.000 10,1 E+12 110,7 799.949.004.327 

40 5 8,95 E+9 110,4 635.831.191 

60 3 8,43 E+7 110,6 13.186.665 

80 3 8,30 E+7 110,6 13.021.706 

100 3 6,7 E+7 110,5 10.948.002 

 

 

 

5. CONTROLE E INSTRUMENTAÇÃO 

 

5.1 INSTRUMENTAÇÃO DE CONTROLE 

 

5.1.1 Bombas 

 

Com o objetivo de que as correntes percorram a planta nas vazões e pressões 

adequadas, posicionou-se bombas centrífugas aos pares, para que as necessidades 

energéticas da planta não sejam comprometidas nos casos de falha ou manutenção 

de uma das bombas, evitando que a operação na planta seja interrompida. Utilizou-

se as bombas P-1A e P-1B para alimentar a planta com o gasóleo na pressão e vazão 

adequadas no pulmão, as bombas P-2A e P-2B para alimentar a injeção de água de 

caldeiras a montante do aerorrefrigerante E-2 e por fim as bombas P-3A e P-3B para 

alimentar a torre de absorção química C-6 com a solução aquosa de monoetanolamina 

(MEA). 

O monitoramento do sistema de bombeamento é realizado por meio de 

medidores de pressão na impulsão de cada bomba e medidores de vazão nas 

correntes de entrada e saída. As bombas de refluxo no topo da coluna de stripping 

possuem alarmes de baixa e muito baixa vazão que acionam sistemas de 

encravamento. 
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5.1.2 Trocadores de calor 

 

Nos trocadores de calor são monitoradas vazão e temperaturas de entrada e 

saída das correntes em cada equipamento. Para tanto, válvulas de controle estão 

instaladas na entrada de cada trocador e em todas as correntes instalam-se 

medidores indicadores de temperatura. 

No trocador E-2 é necessário monitorar e controlar a injeção de água de 

caldeiras que ocorre na corrente que sai do reator, associando o monitoramento da 

razão efluente/água de caldeiras em torno de 3% (como especificado), medindo a 

vazão da corrente do reator e baseado neste valor manipular a vazão de entrada da 

água, sendo este um controle de vazão.  

O trocador E-4 realiza o pré-aquecimento da corrente proveniente de C-5 com 

a corrente de fundo da torre de stripping C-7, sendo necessário monitorar e controlar 

a vazão de entrada das correntes através de válvulas de controle. Como os trocadores 

E-3 e E-6 utilizam água de refrigeração, não demandam um monitoramento intenso, 

visto que estes serviços são menos custosos. Já o condensador E-7 é um 

equipamento fundamental no topo de C-7, portanto estão atrelados a sistemas de 

controle de fluxo dos serviços auxiliares. 

 

5.1.3 Forno 

 

Como o forno é um equipamento de alta periculosidade, é necessário fazer 

uma análise HAZOP (Hazard and Operability Studies) antes de definir a 

instrumentação e controle desta seção. 

 

5.1.4 Análise HAZOP do Forno 

 

5.1.4.1 Metodologia 

 

Esta análise é definida como a aplicação de um exame crítico, formal e 

sistemático a um processo ou projeto de engenharia de nova instalação, para avaliar 

o riso potencial da operação ou funcionamento incorreto dos componentes individuais, 

e os conseguintes efeitos sobre a instalação no seu conjunto. Os objetivos desta 

análise são: 
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Detectar riscos, suas origens e consequências, mediante análise qualitativa, 

sistemática e minuciosa, levando em conta os possíveis desvios das variáveis de 

processo; 

Selecionar os riscos que, pelas consequências toleráveis, não justificam a 

modificação do projeto; 

Decidir as soluções que reduzam os riscos não toleráveis, e 

Decidir quais riscos devem ser objeto de análise com métodos mais 

exaustivos, sejam eles semi-quantitativos ou quantitativos. 

A planta de hidrotratamento de gasóleo envolve processos de alto risco, 

submetidos a altas temperaturas e pressões, além do manuseio de substâncias 

tóxicas e inflamáveis. Os pontos críticos identificados na planta foram: os fornos F-1 

e F-2, o reator C-2, os separadores de alta pressão C-3 e C-4 e a torre de absorção 

química C-6. No entanto, entre estes pontos críticos, os fornos se destacam por 

possuírem periculosidade muito maior em relação aos outros, portanto serão o alvo 

da análise. 

A partir do ponto de identificação dos pontos de maior risco, são levantados 

questionamentos sobre os meios pelos quais estes pontos podem se desviar das 

intenções do projeto. Para isto, verifica-se os parâmetros de cada equipamento, 

utilizando-se de palavras-chave que, somadas ao parâmetro analisado, caracterizam 

o desvio para o qual deve-se estar preparado. 

Após a computação dos desvios, estes são associados a possíveis causas e 

consequências. Ainda que a análise HAZOP seja uma descrição qualitativa, fornece 

uma ferramenta valiosa para que a equipe de segurança sugira e instaure as medidas 

preventivas e/ou corretivas, unindo produtividade e segurança. 

 

 

5.1.4.2 Palavras-chave 

 

As palavras-chave utilizadas na análise e seus significados estão listados na 

Tabela 5.1.4.2. 
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Tabela 5.1.4.2 Palavras-chave e seus significados. 

Palavra-chave Significado 

NÃO Ausência do parâmetro analisado 

MAIS Excesso do parâmetro analisado 

MENOS Escassez/carência do parâmetro analisado 

INVERSO Inversão do parâmetro analisado 

 

5.1.4.3 Considerações prévias à análise 

 

A Tabela 5.1.4.3 apresenta uma análise de cenários potencialmente 

perigosos. 

 

Tabela 5.1.4.3 Matriz de interações de elementos do forno. 

 
Meio 

reacional 

Gás 

natural 
Ar Comentários 

Meio reacional - - X Atmosfera explosiva, tóxica e carcinogênica 

Gás natural - - X Atmosfera explosiva 

Ar - - - - 

Temperatura 

de trabalho 
X X - Meio reacional e combustível 

Excesso de 

temperatura 
X X - Atmosfera explosiva 

 

5.1.4.4 Análise de desvios – Fornos F-1 e F-2 

 

O forno F-1 recebe a corrente de gasóleo misturada com hidrogênio a 200°C 

e 48,60 kg/cm² g e a leva a um estado de 380°C e 47,90 kg/cm² g. Já o forno F-2 

recebe a corrente no fundo da torre de stripping a 391,3 °C e 6,8 kg/cm² g e a leva a 

um estado de 442,5 °C e 6,7 kg/cm² g. Ambos fornos operam a altas temperaturas e 

o forno F-1 opera em alta pressão. Além disso, os fornos estão aquecendo misturas 

gasosas inflamáveis com chama direta, tornando a análise de segurança primordial. 
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Parâmetro 
Palavra 

chave 
Desvio Causas Consequências Ação 

Temperatura MAIS 

Alta 

temperatura 

no interior do 

forno 

Vazão 

excessiva de 

gás 

combustível 

Corrente de 

reagentes gasosos 

superaquecida, 

risco de explosão 

Instalar sistema 

de 

encravamento 

de temperatura 

do tipo TAHH 

Pressão MAIS 
Alta pressão 

do forno 

Vazão 

excessiva de 

gás 

combustível 

Risco de explosão 

do forno 

Instalar sistema 

de 

encravamento 

de temperatura 

do tipo TAHH 

(controle de 

temperatura 

associado ao 

controle de 

pressão) 

Fluxo de 

reagente 

MENOS 

Fluxo 

deficiente de 

reagente 

Baixa vazão 

de reagente 

Aumento na 

temperatura do 

forno, risco de 

explosão 

Instalar sistema 

de 

encravamento 

de vazão do tipo 

LALL NÃO 

Ausência de 

fluxo de 

reagente 

Obstrução ou 

ruptura da 

tubulação 

Forno 

superaquecido, 

risco de explosão 

 

5.1.4.5 Conclusão da análise 

 

Através da análise, determina-se as ações e instrumentos de controle a serem 

implementados de modo a garantir a eficiência da produção de forma segura, 

minimizando o risco de acidentes. 

Nos fornos monitora-se e controla-se a temperatura manipulando a 

alimentação de combustível. Através de um controle em cascata, o controlador de 

temperatura atua sobre o controlador de pressão na entrada de combustível. Faz-se 

uso de alarmes de alta e muito alta temperatura, associadas a um sistema de 

encravamento que controla uma válvula de controle normalmente fechada. Em ambos 
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os fornos estão instalados alarmes de baixa vazão de combustível e de baixa vazão 

de reagente. 

O sistema de alarmes de alta e muito alta temperatura no forno F-1 aciona o 

sistema de encravamento SE-1, e no forno F-2 aciona o sistema de encravamento 

SE-10, atuantes na vazão de alimentação de combustível.  

 

5.1.5 Reator 

  

Considerando que todas as reações ocorridas neste equipamento são 

exotérmicas, produzindo aumento de temperatura no reator, é necessário instalar um 

conjunto de medidores indicadores de temperatura, ao longo do leito catalítico, ligado 

a um controlador diferencial de temperatura. Deste modo, monitora-se o 

envelhecimento do catalisador através da posição onde ocorre a mais alta 

temperatura, ao longo do leito. Este sistema está equipado com alarmes de alta e 

muito alta temperatura, que ativa o sistema de encravamento SE-2. Este sistema de 

encravamento, por sua vez, está associado a uma válvula de controle na corrente de 

alimentação do reator e a um sistema de injeção de veneno de reação, para o caso 

de a temperatura fugir do controle. A injeção de veneno de reação é alimentada no 

reator através de um compressor. 

 Além da temperatura ao longo do leito catalítico, é realizado também 

monitoramento da vazão, pressão e temperatura da corrente de entrada no reator e 

da composição no fundo do reator, sendo esta última controlada através da 

manipulação da corrente de entrada.  

 

5.1.6 Colunas 

 

Nas colunas de absorção química e stripping monitora-se o nível através de 

controladores associados em cascata com os controladores de vazão nas correntes 

de fundo das torres. A pressão na corrente de topo da torre de absorção química C-6 

é monitorada e controlada através do compressor K-2. Já para a torre de stripping C-

7 a pressão na corrente de topo é controlada através de uma válvula de controle, que 

atua sobre o fluxo da corrente que entra no condensador. As duas colunas possuem 

alarmes de alta e muito alta pressão associados a sistemas de encravamento. Além 
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disso, monitora-se a temperatura do topo, no fundo e na alimentação com a utilização 

de um medidor indicador de temperatura. 

O refluxo da torre de stripping é monitorado e controlado através do controle 

da vazão. Monitora-se também a pressão neste ponto.  

Para aliviar a pressão, válvulas de segurança são instaladas nas torres. 

 

5.1.7 Vasos 

 

Em todos os vasos e separadores da bomba monitora-se o nível, e são 

instalados alarmes de alto e baixo nível. Além disso, são instalados sistemas para 

drenagem e alívio de pressão, respectivamente, no fundo e no topo de cada vaso. 

Este controle é feito em cascata, onde o controle de nível comanda o controlador de 

fluxo da corrente de líquido. 

O vaso-pulmão C-1 é responsável por garantir uma carga estável à unidade 

do gasóleo que alimenta a planta no início da operação. Neste ponto, a entrada é 

considerada como distúrbio e instala-se uma válvula de controle na saída do gasóleo, 

do tipo porcentagens iguais. 

Nos separadores C-3, C-4 e C-5, monitora-se e controla-se a pressão. Nestes, 

estão instalados alarmes de alta e muito alta pressão, associadas a sistemas de 

encravamento. 

O separador C-8 separa a corrente de condensado advinda da torre de 

stripping em duas fases, sendo que a fase gasosa é enviada para outra unidade da 

planta para ser recuperada, e a fase líquida é utilizada parcialmente como refluxo e 

parcialmente em nafta a ser recuperada na refinaria. Neste equipamento monitora-se 

as vazões de entrada e saída, e através destas, controla-se o nível. Além disso, 

monitora-se a razão de refluxo, através de um controlador de nível em cascata com 

os controladores de vazão na corrente de refluxo. Instala-se também alarmes de baixo 

e muito baixo nível, associados a um sistema de encravamento. 

 

5.2 ALARMES E ENCRAVAMENTOS 

 

5.2.1 Alarmes 
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Os alarmes são sinais sonoros e luminosos que se recebem na sala de 

controle quando uma variável de processo (vazão, nível, pressão, temperatura) 

alcança um valor anormal, seja ele alto ou baixo. Estes sinais avisam o operador de 

painel que deve dar atenção e possivelmente adotar alguma ação corretiva. Os 

alarmes procedem dos medidores do sistema de instrumentação e controle da planta 

(CABRA et al.). 

No código de representação do alarme, a primeira letra está associada ao 

processo - L para nível, T para temperatura, F para vazão e P para pressão - e a 

terceira letra está associada à anomalia - L para baixo, LL para muito baixo, H para 

alto e HH para muito alto (CABRA et al.). A Tabela 5.2.1 relaciona todos os alarmes 

da planta. 

Tabela 5.2.1 Alarmes da planta. 

Equipamento associado Tipo de alarme Descrição 

C-1 
LAH 

LAL 

Alerta de níveis alto e baixo no vaso pulmão da 
entrada de gasóleo 

F-1 

TAH 

TAHH 

Alerta de temperatura alta e muito alta no 
forno 

FAL 
Alerta de baixa vazão na entrada de reagente 

no forno 

FAL 
Alerta de baixa vazão na entrada de 

combustível no forno 

C-2 
TAH 

TAHH 

Alerta de temperatura alta e muito alta no 
reator 

C-3 

LAH 

LAL 
Alerta de níveis alto e baixo no separador 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão no 
separador 

C-4 

LAH 

LAL 
Alerta de níveis alto e baixo no separador 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão no 
separador 
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C-5 

LAH 

LAL 
Alerta de níveis alto e baixo no separador 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão no 
separador 

C-6 
PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão na torre de 
absorção química 

F-2 

TAH 

TAHH 
Alerta de temperatura alta e muito alta no 

forno 

FAL 
Alerta de baixa vazão na entrada de reagente 

no forno 

FAL 
Alerta de baixa vazão na entrada de 

combustível no forno 

C-7 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão na torre de 
stripping 

FAL 

FALL 

Alerta de baixa e muito baixa vazão na torre de 
stripping 

C-8 

LAL 

LALL 

Alerta de níveis baixo e muito baixo no 
separador 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e muito alta pressão no 
separador 

P-1 
FAL 

FALL 

Alerta de baixa e muito baixa vazão na bomba 
na alimentação de gasóleo 

P-2 
FAL 

FALL 

Alerta de baixa e muito baixa vazão na bomba 
na alimentação da injeção de água de caldeiras 

a montante do aerorrefrigerante E-2 

P-3 
FAL 

FALL 

Alerta de baixa e muito baixa vazão na bomba 
na alimentação da torre de absorção química 

 

5.2.2 Encravamentos 

 

Os alarmes requerem ação humana corretiva. Para variáveis cujo caso a 

segurança seja crucial, incorpora-se um segundo nível de alarme e assim, ativa-se 

um segundo nível de ação, os encravamentos. Um encravamento é um sistema lógico 
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comandado por um computador que, ao receber um sinal de muito alto ou muito baixo 

de uma variável, coloca a parte da planta originária do problema em posição segura, 

mediante a abertura ou fechamento de uma válvula de controle (às vezes também 

ligando ou desligando uma bomba ou um compressor) (CABRA et al.). A Tabela 5.2.2 

relaciona todos os encravamentos da planta. 

 

Tabela 5.2.2 Sistemas de encravamento da planta. 

Equipamento 
protegido 

Alarme 
associado 

Número do 
encravamento 

Sinal associado Ação associada 

F-1 TAHH SE-1 
Temperatura 
muito alta no 

forno 

Fechamento da 
válvula FCV-4, no 
fornecimento de 

combustível 

C-2 TAHH SE-2 
Temperatura 
muito alta no 

reator 

Abertura da válvula 
de água de 

resfriamento e 
injeção de gás de 𝑁2 

C-3 

PAHH SE-3 
Pressão muito alta 

no separador 
Abertura da válvula 

FCV-9 

LALL SE-4 
Nível muito baixo 

no separador 
Fechamento da 
válvula FCV-7 

C-4 

PAHH SE-5 
Pressão muito alta 

no separador 
Abertura da válvula 

FCV-10 

LALL SE-6 
Nível muito baixo 

no separador 
Fechamento da 
válvula FCV-11 

C-5 

PAHH SE-7 
Pressão muito alta 

no separador 
Abertura da válvula 

FCV-12 

LALL SE-8 
Nível muito baixo 

no separador 
Fechamento da 
válvula FCV-13 

C-6 PAHH SE-9 
Pressão muito alta 

na torre de 
absorção 

Fechamento da 
válvula FCV-19 

F-2 TAHH SE-10 
Temperatura 
muito alta no 

forno 

Fechamento da 
válvula FCV-18, no 

fornecimento de 
combustível 

C-7 PAHH SE-11 Pressão muito alta Fechamento da 
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na torre de 
stripping 

válvula FCV-20 

FALL SE-12 
Vazão muito baixa 
no refluxo no topo 

da torre 

Abertura da válvula 
FCV-20 

C-8 

LALL SE-13 
Nível muito baixo 

no separador 
Abertura da válvula 

FCV-19 

PAHH SE-14 
Pressão muito alta 

no separador 
Abertura da válvula 

FCV-20 

 

5.3 VÁLVULAS DE SEGURANÇA 

 

O sistema de controle e instrumentação representa o nível mais elementar de 

segurança da planta. Caso esse sistema falhe por algum motivo, o sistema de válvulas 

de segurança representa o nível superior de proteção contra acidentes (CABRA et al.; 

BEGA et al., 2006).  

As válvulas de segurança impedem que a pressão em um equipamento 

ultrapasse a pressão de projeto mecânico, circunstância que certamente resultaria no 

rompimento ou explosão do equipamento, condição que pode surgir como 

consequência de um fogo, ou por um aporte ou geração de calor descontrolados 

desde o interior. A tabela abaixo apresenta as válvulas de segurança da planta, os 

equipamentos protegidos e o cenário que determinou o dimensionamento da válvula. 

O cenário determinante corresponde à maior vazão mássica que a válvula deve 

suportar para garantir a segurança do equipamento. 

 

Código da válvula Equipamento protegido Cenários determinantes 

PSV-01 C-1 Vaso-pulmão de gasóleo Bloqueio da válvula de controle 

PSV-02 C-2 Reator Sobrepressão do reator 

PSV-03 C-3 Separador de alta pressão Bloqueio da válvula de controle 

PSV-04 C-4 Separador de alta pressão Bloqueio da válvula de controle 

PSV-05 C-5 
Separador de baixa 

pressão 
Bloqueio da válvula de controle 

PSV-06 C-6 Torre de absorção química Bloqueio da válvula de controle 

PSV-07 C-7 Torre de stripping Falha no forno F-2 
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PSV-08 C-8 
Separador da corrente de 

topo de C-7 
Bloqueio da válvula de controle 

 

5.4 ESTRATÉGIAS DE CONTROLE  

 

Todas as estratégias de controle foram descritas simplificadamente na “folha 

de especificação de laços de controle”. Serão descritas a seguir, em detalhes, as 

estratégias utilizadas nos equipamentos C-2, C-3, C-4 e C-5. Para a implementação 

do controle (C-3, C-4 e C-5) foram feitas simulações dinâmicas no HYSYS.  

Nos equipamentos C-3, C-4 e C-5, foi utilizado o controle de realimentação. O 

modo pelo qual esses controladores tomam uma decisão é através da solução de uma 

equação baseada na diferença entre a variável controlada e o set point (SMITH e 

CORRIPIO, 2015). Essa diferença, ou erro, é calculada como 

𝐸(𝑡) = 𝑆𝑃(𝑡) − 𝑃𝑉(𝑡) (5.4-1) 

onde 𝑃𝑉(𝑡) é a variável de saída e 𝑆𝑃(𝑡) é o valor de set point. Para um controlador 

proporcional-integral, a equação de controle é dada por 

𝑂𝑃(𝑡) = 𝐾𝑐𝐸(𝑡) +
𝐾𝑐

𝑇𝑖

∫ 𝐸(𝑡) 𝑑𝑡 (5.4-2) 

onde 𝑂𝑃(𝑡) é a saída do controlador, nesse caso, a porcentagem de abertura da 

válvula de controle. 

A desvantagem do controle de realimentação é que ele pode compensar um 

distúrbio somente depois que a variável controlada se desviou do seu valor de set 

point (SMITH e CORRIPIO, 2015). Pensando nisso, para o reator C-2, foi feita a 

proposta de Controle Preditivo (Model Predictive Control ou MPC). No MPC, com base 

em informações passadas de entradas e saídas e em uma projeção para as ações de 

controle futuras, a saída de um modelo do processo é predita ao longo de um horizonte 

de predição (IZAQUIEL, 2018).  

 

5.3.1 C-2 

 

IZAQUIEL (2018) propõe estratégias de controle preditivo com o objetivo de 

controlar a concentração de enxofre na saída do reator de leito gotejante manipulando-

se a vazão de óleo, a temperatura de entrada do reator e a velocidade do gás 
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hidrogênio. Em cada instante de amostragem, as saídas futuras do controlador são 

determinadas para que haja a minimização da função objetivo 𝐽:  

𝐽 = ∑ 𝛾𝑖(�̂� − 𝑦𝑠𝑒𝑡𝑖)
2

𝑘+𝑃

𝑖=𝑘+1

+ ∑ 𝜆𝑗𝛥𝑈𝑗
2

𝑘+𝑚−1

𝑗=𝑘

 (5.3.1-1) 

onde 𝑘 é o instante de amostragem, 𝑃 é o horizonte de predição, 𝑚 é o horizonte de 

controle, 𝛾𝑖  é o peso do erro na variável controlada no tempo 𝑖, �̂� é a saída predita 

pelo modelo no instante de tempo 𝑖, 𝑦𝑠𝑒𝑡𝑖 é o valor do set point no instante 𝑖, 𝜆𝑗 é o 

fator de supressão de movimento da saída de controle no instante de tempo 𝑗 e 𝛥𝑈𝑗 é 

o valor da saída de controle no instante de tempo 𝑗. 

 

5.3.2 C-3 

 

Neste separador trifásico de alta pressão, as variáveis controladas foram: 

pressão do vaso, nível de hidrocarboneto líquido e nível de água ácida. O diagrama 

utilizado para as simulações pode ser visto na Figura 5.3.2.1.  

 

 

Figura 5.3.2.1 – Diagrama utilizado nas simulações do separador C-3.  

Para o controle de pressão, foi manipulada a corrente de hidrocarboneto 

gasoso C-3_E-3. A Figura 5.3.2.2 mostra o comportamento do sistema em malha 

aberta.  

Como pode ser visto, o sistema começa em seu valor de estado estacionário 

(4073 kPa) e depois dos degraus, atinge novos estados estacionários. A 
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implementação do controle foi feita no HYSYS, visando ter como set point 4073 kPa. 

O HYSYS utiliza a resposta de razão de decaimento de um quarto por ganho final para 

sintonizar os parâmetros do controlador. Os parâmetros do controlador PI obtidos 

foram 𝐾𝑐 = 0,602 e 𝑇𝑖 = 4,400 s. Os resultados da simulação em malha fechada 

podem ser vistos na Figura 5.3.2.3. 

 

 

Figura 5.3.2.2 – Comportamento da pressão do vaso C-3 em malha aberta. 
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Figura 5.3.2.3 – Comportamento da pressão do separador C-3 em malha fechada.  

 

A Figura 5.3.2.3 mostra que a implementação do controle foi bastante 

eficiente, chegando aos valores de set point rapidamente e sem erro residual.  

Para o controle de nível de hidrocarboneto líquido, foi manipulada a corrente 

C-3_C-5. A Figura 5.3.2.4 mostra o comportamento do sistema em malha aberta.  

 

Figura 5.3.2.4 – Comportamento do nível de hidrocarboneto líquido do separador C-3 em 

malha aberta. 

 

Conforme mostra a Figura 5.3.2.4, o sistema só atinge dois estados 

estacionários. O controle foi implementado com o objetivo de manter o nível em 50%. 

Os parâmetros do controlador PI obtidos pelo HYSYS foram 𝐾𝑐 = 16,9 e 𝑇𝑖 = 17,60 s. 

É possível ver na Figura 5.3.2.5 que a implementação do controle também foi eficiente 

no intervalo analisado.  

Para o controle de nível de águas ácidas, foi manipulada a corrente ÁGUAS 

ÁCIDAS_C-3. A Figura 5.3.2.6 mostra o comportamento do sistema em malha aberta. 

A maior diferença observada em relação ao sistema anterior é que nas condições de 

projeto, a porcentagem do nível em regime permanente é de 33,32%. Além disso, 

após os degraus, o sistema também só atinge dois estados estacionários.   
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Figura 5.3.2.5 – Comportamento do nível de hidrocarboneto líquido do separador C-3 em 

malha fechada. 

 

 

Figura 5.3.2.6 – Comportamento do nível de águas ácidas do separador C-3 em malha aberta. 

 

O set point escolhido foi o valor de 33,32%. Os parâmetros obtidos foram 𝐾𝑐 =

15,8 e 𝑇𝑖 = 35,20 s. Os testes feitos com o controlador podem ser vistos na Figura 7. 

Observa-se que o nível tem um limite de 33,8%, não conseguindo assim, atingir o 
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valor de set point de 40% mostrado na Figura 5.3.2.7. Para os demais valores, o 

sistema chega ao valor desejado, mas com um pequeno erro. 

 

 

Figura 5.3.2.7 – Comportamento do nível de águas ácidas do separador C-3 em malha 

fechada. 

 

5.4.1 C-4 

 

Neste separador bifásico de alta pressão as variáveis controladas foram: 

pressão do vaso e nível de líquido. O diagrama utilizado para as simulações pode ser 

visto na Figura 5.3.3.1.  

O controle de pressão foi feito manipulando-se a corrente de vapor C-4_C-5. 

A Figura 5.3.3.2 mostra os testes em malha aberta. Percebe-se que no intervalo 

analisado, o sistema não atinge nenhum estado estacionário.   

                  

        

  

  

  

  

  

  

  

  

  
 

  
 
  
  

  

  



 

79 
 

 

Figura 5.3.3.1 – Diagrama utilizado nas simulações do separador C-3. 

 

 

Figura 5.3.3.2 – Comportamento da pressão do separador C-4 em malha aberta. 

 

Os parâmetros obtidos para o controlador PI foram 𝐾𝑐 = 16,5 e 𝑇𝑖 = 17,60 s. 

Os testes em malha fechada podem ser vistos na Figura 5.3.3.3. Após a 

implementação do controle, o sistema consegue atingir todos os valores de SP sem 

erro residual.   
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Figura 5.3.3.3 – Comportamento da pressão do separador C-4 em malha fechada. 

 

Os testes em malha aberta para o nível de líquido podem ser vistos na Figura 

5.3.3.4. Nota-se que o sistema apresenta instabilidade. Neste caso, não houve 

sucesso na implementação do controle. Os resultados em malha fechada podem ser 

vistos na Figura 5.3.3.5.  

 

Figura 5.3.3.4 – Comportamento do nível de líquido do separador C-4 em malha aberta. 
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Figura 5.3.3.5 – Comportamento do nível de líquido do separador C-4 em malha fechada. 

 

5.4.2 C-5 

 

Para o controle deste separador trifásico de baixa pressão foi utilizado um 

procedimento análogo ao descrito para o separador C-3. As variáveis controladas 

foram pressão do vaso, nível de líquido e nível de água ácida. A Figura 5.4.2.1 mostra 

o diagrama utilizada nas simulações. 

 

 

Figura 5.4.2.1 – Diagrama utilizado nas simulações do separador C-5. 
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Os testes em malha aberta para a pressão do vaso podem ser vistos na Figura 

5.4.2.2. No intervalo analisado, o sistema atinge quatro estados estacionários, 

apresentando estabilidade. Os parâmetros do controlador PI obtidos foram 𝐾𝑐 = 0,551 

e 𝑇𝑖 = 5,500 s. Os resultados para o sistema em malha fechada podem ser vistos na 

Figura 5.4.2.3, observando-se sucesso na implementação do controle.  

 

 

Figura 5.4.2.2 – Comportamento da pressão do separador C-5 em malha aberta.  
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Figura 5.4.2.3 – Comportamento da pressão do separador C-5 em malha fechada.  

 

As respostas dos sistemas em malha aberta para os níveis podem ser vistas 

nas Figuras 5.4.2.4 e 5.4.2.5. O nível de líquido atinge dois estados estacionários, 

enquanto o nível de águas ácidas atinge somente um. Os parâmetros obtidos para o 

controle do nível de líquido foram 𝐾𝑐 = 1,99 e 𝑇𝑖 = 8,8 s. Já para o nível de águas 

ácidas foram 𝐾𝑐 = 19,3 e 𝑇𝑖 = 35,20 s. Os testes em malha fechada podem ser vistos 

nas Figuras 5.4.2.6 e 5.4.2.7.  
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Figura 5.4.2.4 – Comportamento do nível de líquido do separador C-5 em malha aberta. 

 

 

Figura 5.4.2.5 – Comportamento do nível de águas ácidas do separador C-5 em malha aberta. 
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Figura 5.4.2.6 – Comportamento do nível de líquido do separador C-5 em malha fechada. 

 

 

Figura 5.4.2.7 – Comportamento do nível de águas ácidas do separador C-5 em malha 

fechada. 

 

O controle do nível de líquido foi bem mais bem-sucedido. Para o nível de 

águas ácidas, nota-se um pequeno erro residual.   
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6 ANÁLISE DE IMPACTO AMBIENTAL 

 

6.1 TRATAMENTO DAS ÁGUAS ÁCIDAS 

 

Algumas das correntes oriundas das refinarias devem ser tratadas 

individualmente, tendo em vista que apresentam características recalcitrantes, 

podendo ser nociva aos microrganismos presentes no tratamento biológico. Além 

disso, a mistura dos diferentes tipos de efluentes gerados dificulta o tratamento e, por 

uma questão de investimento, utilizam-se vários tipos de sistemas de coleta de 

efluentes. O sistema de águas ácidas, por exemplo, coleta condensados de topo de 

torres de fracionamento.  

Uma das correntes mais preocupantes no processo de tratamentos de 

efluentes hídricos é a corrente de águas ácidas, por conter compostos orgânicos de 

difícil biodegradação e elevada toxicidade. Isso se dá devido sua composição, que 

contém gás sulfídrico, amônia, óleo dissolvido, mercaptanas, fenol e hidrocarbonetos, 

sólidos suspensos, além de altos teores de carbono orgânico dissolvido e elevada 

demanda química de oxigênio. Dessa forma, o pré-tratamento das águas ácidas deve 

ser realizado diretamente na unidade de processo, visando a diminuição da carga 

poluente e a eficiência do sistema, para posteriormente serem enviadas ao sistema 

biológico de tratamento de efluentes da refinaria. (SANTO, 2010) 

O pré-tratamento tem por objetivo remover sulfeto de hidrogênio (H2S), 

amônia (NH3) e ácido cianídrico (HCN). Para isso, o processo consiste em submeter 

a carga de águas ácidas à um sistema de aquecimento e retificação - ou esgotamento 

-, com vapor d’água. A injeção de vapor na torre retificadora tem dois efeitos, o de 

fornecer calor necessário à vaporização dos contaminantes e o de reduzir a pressão 

parcial deles. O gás residual formado é queimado nos fornos e a água retificada é 

utilizada no processo de dessalgação, para lavagem do petróleo e posteriormente 

descartada para a estação de tratamento. (COELHO, 2002) 

Com a carga poluente diminuída, segue-se para o tratamento biológico, no 

qual a estabilização é feita por microrganismos que degradam os poluentes restantes, 

utilizando-os como fonte de carbono necessária à sua sobrevivência.  
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6.2 PROCESSO DE REGENERAÇÃO DE MEA 

 

As monoetanolaminas (MEA) podem ser utilizadas para tratamento de gases 

naturais e gás residual de petróleo na absorção do dióxido de carbono. Apesar de 

muito eficiente e amplamente utilizado, é um processo com alto requerimento 

energético para que seja possível regenerar as aminas utilizadas. 

A exposição da corrente de CO2 do gás de queima à solução de amina gera 

uma reação de neutralização ácido-base, resultando em um sal carbonatado. Por essa 

reação ser reversível, é possível liberar o gás carbônico por aquecimento, não 

havendo consumo das aminas, as quais são utilizadas repetidas vezes.   

 

                          2𝑁𝐻2 + 𝐶𝑂2 ∙ 𝐻2𝑂 → (𝑅𝑁𝐻3)2𝐶𝑂3    [7.2.1] 

 

O aquecimento da solução para recuperação das aminas pode ser feito 

utilizando um reboiler. A energia requerida depende de diversas variáveis de 

operação, como temperatura, pressão, diâmetro, altura, além do tipo de coluna 

utilizada. Ainda mais, as características da solução de amina (primárias, secun dárias, 

terciárias) possuem grande influência no processo. (MORES et al., 2012) 

A corrente de amina rica em CO2, ao sair da unidade de absorção é pré-

aquecida em um trocador de calor e posteriormente bombeada até a unidade de 

regeneração. Um reboiler é utilizado para reaquecer o produto de base da coluna 

mantendo as condições de regeneração. O vapor de CO2 que sai pelo topo da coluna 

é recuperado a partir de um condensador e retroalimentado à coluna. A solução de 

amina que sai da coluna também é resfriada e devolvida à unidade de absorção. 

(MORES et al., 2012) 

É importante ressaltar que o uso repetido das aminas neste ciclo favorece a 

formação de contaminantes de difícil remoção, gerando uma grande perda de 

eficiência no processo de absorção do CO2. A degradação da MEA gera subprodutos 

que podem inclusive implicar em mecanismos de corrosão. Por isso, é necessário 

remover esses subprodutos a partir da destilação e compensar com a adição de novas 

aminas. (CARVALHO et al., 2007) 
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6.3 PROCESSO DE ESTABILIZAÇÃO DE NAFTA 

 

A nafta advinda da torre de stripping contém certa quantidade de propano e 

de butano e, por isso, é dita não estabilizada. No mercado, estes produtos possuem 

valor econômico e são normalmente comercializados como componentes básicos do 

GLP (gás liquefeito de petróleo), o gás de cozinha (FOGÁS, 2019). Já a nafta, por sua 

vez, pode ser utilizada como insumo para produtos e solventes petroquímicos e 

incluso fazer parte do pool da gasolina, a fim de aumentar sua octanagem 

(SILVESTRE 2005). Neste trabalho, serão empregadas três seções para o tratamento 

desses produtos, como mostrado na Figura 7.3.1: a de Pré-Tratamento, a de Reforma 

Catalítica e a de Estabilização. 

 

Figura 6.1. Estabilização e reforma de nafta (NUPEG, 2019). 

A primeira seção corresponde a uma etapa de pré tratamento que visa à 

proteção futura do catalisador de reforma contra impurezas presentes na carga, como 

S, N, O, metais e olefinas, os quais o envenenam. Os metais são eliminados da 

corrente usando-se catalisadores de pré tratamento, compostos de óxidos de cobalto 

e molibdênio suportados em alumina, que os retém em sua superfície. Já os derivados 

de S, N e O e as impurezas voláteis são separados em uma torre retificadora, de onde 

se obtém a nafta pré tratada. (NUPEG, 2019) 

A segunda etapa é a mais importante do processo e tem como objetivo 

transformar a nafta rica em compostos parafínicos e naftênicos em parafinas 

ramificadas e em aromáticos, os quais podem ser utilizados para produzir gasolina de 
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alta octanagem e BTX’s de alta pureza (benzeno, tolueno, xileno) para a indústria 

petroquímica (NUPEG, 2019). A sequência tradicional de quatro reatores e quatro 

fornos é necessária, segundo Pontes (1997), para manter a temperatura alta da carga 

(de 470 a 530 °C e de 10 a 40 kgf cm-²) já que as reações são predominantemente 

endotérmicas. 

No primeiro reator, ocorrem as reações mais rápidas e endotérmicas do 

processo: a aromatização (e algo de isomerização exotérmica) dos naftênicos. Essa 

desidrogenação ocorre em leito catalítico de platina com metal de transição nobre, 

como rênio ou ródio, suportado em alumina. Devido à baixa temperatura da corrente, 

o reator possui apenas cerca de 10 % da quantidade total de catalisador do processo, 

visto que uma maior quantidade de catalisador resultaria inútil . (NUPEG, 2019; PIRES, 

2000; PONTES, 1997) 

Nos reatores intermediários, ocorrem as reações de desidrociclização (e algo 

de isomerização exotérmica) de parafínicos que, apesar de também serem altamente 

endotérmicas, são mais lentas. Dessa forma, eles possuem quantidade semelhante 

de catalisador que possui o primeiro reator. (PIRES, 2000) 

No último reator, se processam as reações de isomerização e de 

hidrocraqueamento dos parafínicos e dos naftênicos, as quais ocorriam de forma 

tímida nos reatores anteriores devido a seu caráter fortemente exotérmico. É 

justamente por este motivo que este reator possui cerca de metade da quantidade 

total de catalisador do processo (PIRES, 2000; NUPEG, 2019). 

O efluente da seção de reforma possui predominância de hidrocarbonetos 

aromáticos e isoparafínicos, além de subprodutos como GLP, metano, H e coque. 

Parte da sua fase gasosa é reciclada para a alimentação e parte segue para um 

compressor que fornece H (75 % em mol) a outras unidades do complexo. A fase 

líquida, por sua vez, contendo os aromáticos, segue para a unidade de fracionamento 

e extração (PONTES, 1997). 

Por último, a seção de estabilização tem como objetivo promover a separação 

da nafta dos gases leves, GLP e GC (gás combustível) bem como especificar 

propriedades químicas dos derivados, como pressão de vapor da nafta leve (gasolina 

advinda de destilação direta). Quando se deseja retirar da carga o máximo de GLP, e 

não apenas o necessário para estabilizar a nafta leve, a coluna fracionadora também 

se conhece como torre debutanizadora (SILVESTRE, 2005). 
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Abaixando-se a temperatura, consegue-se a separação o GLP e do GC a 

jusante da torre. Este é utilizado como combustível para os fornos do complexo. Por 

sua vez, o GLP é tratado para retirar compostos sulfurosos nele presentes, sendo 

vendido posteriormente como gás de cozinha. Por último, a nafta estabilizada segue 

para tanques nos quais irá compor a mistura para a formação da gasolina nacional de 

alta octanagem (SILVA, 2005). 

 

6.4 PROCESSO DE RECUPERAÇÃO DE GASES  

 

      O aumento das restrições ambientais tem exigido cada vez mais do setor 

produtivo, processos mais eficientes com intuito de minimizar a geração de resíduos 

e recuperar os que foram gerados a fim de diminuir a sua disposição no meio 

ambiente.  Segundo Lou et al. (1993), óxidos sulfurosos (SOx), hidrocarbonetos (HC), 

partículas em suspensão (PS), monóxido de carbono (CO), óxidos nitrogenados (NOx) 

são os cinco poluentes primários na atmosfera oriundos, principalmente, das 

indústrias através dos processos de combustão. As refinarias de petróleo, as fábricas 

de celulose, de ácido sulfúrico e de fertilizantes, são as principais fontes de emissão, 

que provocam graves danos ao ser humano, como irritação das mucosas e vias 

respiratórias, alteração do processo de fotossíntese nos vegetais e que, através das 

chuvas ácidas, contaminam os corpos de água, causando a morte de animais 

aquáticos e terrestres (ALMEIDA e RIBEIRO,1993).  

 O processo de absorção é utilizado para separar mistura de gases; 

remover impurezas, contaminantes, poluentes, venenos catalíticos de um gás; assim 

como recuperar químicos valiosos (SEADER, 2009). A principal característica do 

processo é a transferência de massa que ocorre da fase gasosa para a fase líquida 

devido à solubilidade ou à diferença de concentração das fases, permitindo assim a 

sua remoção/recuperação.  

 O gás comprimido obtido após a sessão de stripping, é encaminhado à 

refinaria onde passará por uma coluna de absorção para recuperação de gases com 

alto valor comercial como propano e butano, assim como o metano e o etanol que 

servirão de combustível gasoso. Posteriormente, passará pelo processo de Claus 

Modificado para recuperação do enxofre.  
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Figura 6.2. Colunas de absorção:  a) coluna de pratos b) coluna de recheio c) coluna com 
pulverização. Fonte: SEADER, 2009. 

A recuperação de enxofre, através do processo Claus, é o padrão da indústria 

na redução das emissões de SO2 de efluentes ricos em H2S. Basicamente o processo 

consiste em duas etapas em série: uma térmica e outra catalítica (JOAQUIM 

FILHO,2004). 

Criado em 1883, pelo químico Carl Friedrich Claus, este processo de 

recuperação é baseado na oxidação do H2S que será convertido em enxofre 

elementar. A fase cinética do processo é limitada devido à natureza de suas reações 

que tendem ao equilíbrio, por isto, uma unidade com três reatores catalíticos é capaz 

de recuperar até 98% do enxofre do gás ácido, já a fase térmica é responsável por 60 

a 70% da conversão total em enxofre elementar (JOAQUIM FILHO, 2004). 
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Figura 6.3. Processo Claus original. Fonte: Hardt (1991). 

 

Após grandes modificações que introduziram o conceito de uma etapa de 

conversão térmica (combustão), seguida por etapas catalíticas, o processo passou a 

ser conhecido como o Processo de Claus Modificado. E desde então, a recuperação 

do enxofre vem aumentado significativamente até cerca de 90% na década de 90 

(Hyne & Goar, 1996). 

 

 
Figura 6.4. Processo Claus Modificado. Fonte: Elliott (1997). 
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7 AVALIAÇÃO ECONÔMICA  

 

É de suma importância realizar a análise econômica da fábrica, visando a 

viabilidade dela. A partir dos custos dos equipamentos individuais, do custo de 

operação e dos gastos gerais, que envolvem promoção e venda, pesquisa e 

desenvolvimento e serviços técnicos, por exemplo; é possível calcular a rentabilidade. 

Na avaliação a seguir, estão presentes os custos associados à implementação e 

operação da planta, o plano financeiro e a relação de lucratividade das vendas do 

produto. 

 

7.1 INVESTIMENTO TOTAL 

  

O capital consiste no investimento inicial necessário para colocar a planta em 

funcionamento e mantê-la produzindo. Estão destrinchados o capital imobilizado, que 

representa o conjunto de terrenos, instalações, maquinários, pagamentos de contratos 

e licenças exigidos; e o capital de giro, que corresponde ao investimento necessário 

para dar início às operações, envolvendo o estoque de matérias primas, o estoque de 

produtos intermédios e terminados e dinheiro para atender aos pagamentos. Por fim, 

o investimento total é dado pela soma do capital imobilizado e do capital de giro.  

 

7.1.1 Capital imobilizado  

 

7.1.1.1 Equipamentos  

 

O custo específico de cada equipamento está descrito na seção individual do 

mesmo e estão resumidos na tabela abaixo. As equações utilizadas para obtenção 

dos custos são defasadas, pois referem-se ao ano de 2006 e estão em dólar. Para 

obter valores em reais e atualizados para o ano de 2018, utilizou-se o CEPCI 

(Chemical Engineering Plant Cost Index). 
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Tabela 7.1 - Custo dos equipamentos. 

Custo dos equipamentos 

Equipamento Sigla Custo (R$) 2018 

Bomba de entrada - gasóleo P-1 R$ 1.038.559,54 

Bomba de entrada - águas de caldeiras P-2 R$ 106.389,72 

Bombas - torre de absorção P-3 R$ 65.961.622,00 

Torre de destilação C-7 R$ 8.553.445,00 

Pulmão acumulador do refluxo C-8 R$ 279.936,00 

Forno 2 F-2 R$ 10.948.002,00 

Condensador 7 E-7 R$ 52.543,43 

Forno 1 F-1 R$ 80.126.713,00 

Aero refrigerador E-2 R$ 1.651.372,00 

Pulmão Acumulador Entrada C-1 R$ 2.581.116,00 

Reator C-2 R$ 14.788.436,00 

Separador Trifásico HP C-3 R$ 9.942.111,00 

Separador Trifásico LP C-5 R$ 2.636.673,00 

Separador Bifásico HP C-4 R$ 1.058.559,00 

Torre de Absorção C-6 R$ 16.272.954,00 

Trocador de calor E-1 R$ 245.146,87 

Trocador de calor E-3 R$ 536.150,31 

Trocador de calor E-4 R$ 83.387,58 

Trocador de calor E-6 R$ 12.809.546,05 

Compressor Entrada K-1 R$ 4.007.609,50 

Compressor Reciclo - Torre de absorção K-2 R$ 13.919.343,41 

Compressor - Corrente de saída K-3 R$ 448.869,21 

Custo total equipamentos  R$ 248.048.484,63 
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7.1.1.2 Materiais  

 

O custo com materiais, que envolve tubulações, isolamentos, material elétrico, 

estruturas, instrumentação, entre outros; foi estimado como uma porcentagem dos 

custos com equipamentos principais, utilizando-se 60%. A tabela a seguir traz a 

relação dos materiais com as respectivas porcentagens e custos.  

Tabela 7.2 - Custo dos materiais. 

Material Porcentagem (%) Custo 

Obra civil e edifícios 28 R$ 26.566.529,42 

Tubulações e infraestrutura 45 R$ 42.696.208,00 

Instrumentação 10 R$ 9.488.046,22 

Eletricidade 10 R$ 9.488.046,22 

Isolamento 5 R$ 4.744.023,11 

Pintura 2 R$ 1.897.609,24 

 

7.1.1.3 Engenharia de Detalhe 

 

O custo com a engenharia de detalhe depende do tamanho do projeto. Se 

tratando de um projeto pequeno, o custo pode variar entre 40 e 50% do gasto com 

equipamentos mais materiais; e, no caso de um projeto grande, o custo varia entre 15 

e 20% desse conjunto. Considerou-se projeto grande e assumiu-se um valor de 15%.  

Tabela 7.3 - Custo da Engenharia de detalhe. 

 Porcentagem (%) Custo 

Equipamentos + Materiais 100 R$ 253.014.565,95 

Engenharia de detalhe 15 R$ 7.827.638,13 

 
 

7.1.1.4 Engenharia de processo 

 

O custo da engenharia de processo, que corresponde aos custos de licenças 

e de engenharia básica, não é avaliável pelo método das porcentagens. Considerou-

se 2,5 milhões como custo de licença, e 180 mil para engenharia básica. 
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Tabela 7.4 - Custo da Engenharia de processo. 

Engenharia de processo Custo 

Licença R$ 2.500.000,00 

Engenharia básica R$ 180.000,00 

 

7.1.1.5 Construção e Supervisão  

 

O custo de construção é calculado a partir do método das porcentagens, 

podendo variar entre 50 e 70% do gasto com equipamentos somado ao gasto com 

materiais. Já o custo de supervisão de construção corresponde à 10% desse conjunto. 

Ambos os custos estão descritos na tabela a seguir, em que se considerou um valor 

de 50% para construção. 

Tabela 7.5 - Custo de construção e supervisão. 

 Porcentagem (%) Custo 

Construção 50 R$ 126.507.282,98 

Supervisão 10 R$ 25.301.456,60 

  

7.1.1.6 Gastos gerais 

 

Todos os custos da planta calculados até agora são chamados de ISBL (Inside 

Battery Limits) e correspondem aos custos de aquisição e instalação de todos os 

equipamentos de processo, os custos de compra e transporte de equipamentos, 

custos de terrenos, infraestrutura, tubulação, catalisadores e qualquer outro material 

necessário para a operação final da planta ou para a construção da planta. Os custos 

do ISBL também incluem quaisquer taxas associadas à construção, como licenças, 

seguros ou aluguel de equipamentos.  

A partir do ISBL, é possível estimar o OSBL (Outside Battery Limits), que são 

um componente importante do custo da planta, pois lida com o cálculo de custos 

associados a desenvolvimentos externos para que a planta funcione. Esses custos 

envolvem: serviços auxiliares, como eletricidade e água, off-sites, que são itens a 

parte dos limites físicos da planta como estação de tratamento, gastos de arranque e 

gastos com contingência e imprevistos. Nesse projeto, não se considerou o custo dos 

serviços auxiliares e off-sites, já que, segundo a especificação do projeto, este será 
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integrado à uma planta. A tabela a seguir traz a relação desses custos com a 

respectiva porcentagem. 

Tabela 7.6 - Custo de gastos gerais. 

Gastos gerais Porcentagem (%) Custo 

ISBL 100 R$ 442.775.490,41 

Gastos de arranque 3 R$ 13.283.264,71 

Contingências e imprevistos 5 R$ 22.138.774,52 

 

Por fim, o custo imobilizado total é dado pela soma de todos os custos 

descritos nessa seção e estão relacionados na tabela abaixo.   

Tabela 7.7 - Custo imobilizado total. 

 Custo 

ISBL R$ 442.775.490,41 

OSBL R$ 35.422.039,23 

Capital imobilizado total R$ 478.197.529,65 

 

7.1.2 Capital de giro  

 

O capital de giro é o investimento necessário para custear a operação 

industrial de forma que haja um retorno, ou seja, que a venda dos produtos supere as 

despesas. Esse investimento é importante para garantir a unidade industrial operando 

em plenas condições de produção e utilizou-se 15% do custo imobilizado.  

 

Tabela 7.8 - Capital de giro. 

 Porcentagem (%) Custo 

Custo Imobilizado 100 R$ 478.197.529,65 

Capital de giro 15 R$ 71.729.629,45 

  

 

A partir dos dados acima, é possível estimar o investimento total, apresentado 

na tabela a seguir.  
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Tabela 7.9 - Investimento total. 

 Custo 

Capital imobilizado R$ 478.197.529,65 

Capital de giro R$ 71.729.629,45 

Total investimento R$ 549.927.159,09 

 

7.2. VENDAS  

 

Para estimar o valor obtido com as vendas, baseou-se na quantidade 

produzida ao longo de um ano e no preço de venda dele.  

Tabela 7.10 - Vendas. 

Preço dos produtos por ano Valor 
Quantidade/ano 

(ton) Valor total/ano 

Gasóleo dessulfurado (R$/ton) R$ 830,00 1.970.422,87 
R$ 

1.635.450.980 

Propano e butano comerciais (R$/ton) R$ 780,00 421,04 R$ 328.410 

Nafta de refinaria (R$/ton) R$ 680,00 3.519,03 R$ 2.392.940 

 

 

7.3. CUSTOS ANUAIS   

 

Os custos anuais representam os gastos com bens e serviços consumidos 

para obter o produto de interesse. Estes podem ser matéria-prima e serviços 

auxiliares, que são consumidos diretamente na atividade produtiva, como também, 

gastos com manutenção, aluguel, amortização, considerados como custos indiretos. 

Para o cálculo, algumas considerações foram feitas e estão apresentadas na tabela a 

seguir.  

Tabela 7.11 - Custos anuais. 
Custo, 

Receita ou 
Imobilizado Custos Valor Quantidade/ano Valor total/ano 

C Mão de obra (R$/ano) 
R$ 

180.000,00 1 R$ 180.000 

C 
Manutenção e serviços (% 

inv/ano) 3% - R$ 0 

C 
Catalisador de 

hidrodessulfuração (R$/kg) R$ 28,00 13498,8485 R$ 188.984 
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I Licença 
R$ 

2.500.000,00 1 R$ 2.500.000 

I Engenharia básica 
R$ 

180.000,00 1 R$ 180.000 

     

Custo, 
Receita ou 
Imobilizado Preço dos produtos por ano Valor 

Quantidade/ano 
(ton) Valor total/ano 

C 
Gasóleo sem dessulfurar 

(R$/ton) R$ 850,00 2.000.000,00 
R$ 

1.700.000.000 

R Gasóleo dessulfurado (R$/ton) R$ 830,00 1.970.422,87 
R$ 

1.635.450.980 

C 
Combustível gasoso de refinaria 

(R$/ton) R$ 430,00 119.100,15 R$ 51.213.066 

R 
Propano e butano comerciais 

(R$/ton) R$ 780,00 421,04 R$ 328.410 

C 
Custo de recuperação do 

combustível gasoso (R$/ton) R$ 25,00 387,85 R$ 9.696 

C 

Custo de recuperação do 
propano e butano comerciais 

(R$/ton) R$ 60,00 421,04 R$ 25.262 

R Nafta de refinaria (R$/ton) R$ 680,00 3.519,03 R$ 2.392.940 

C 
Custo de processamento e 

estabilização da nafta (R$/ton) R$ 35,00 3.519,03 R$ 123.166 

C 
Custo de processamento de 

águas ácidas (R$/ton) R$ 60,00 69.634,94 R$ 4.178.096 

C 
Custo de regeneração da amina 

rica(R$/ton) R$ 38,00 75.297.932,79 
R$ 

2.861.321.446 

C Hidrogênio 100% (R$/ton) R$ 1.800,00 17.829,29 R$ 32.092.722 

     

Custo, 
Receita ou 
Imobilizado Preço das utilidades Valor Quantidade/ano Valor total/ano 

C Água de caldeiras (R$/ton) R$ 5,50 69.938,86 R$ 384.664 

C Eletricidade (R$/kwh) R$ 0,18 268.358.175,93 R$ 48.304.472 

C 
Ar de instrumentos (R$/Nm3) - 

22 VALVULAS, 2M3/H R$ 0,04 352.000,00 R$ 12.320 

C 
Água de refrigeração 
(circulante) (R$/m3) R$ 0,14 26.124.832,00 R$ 3.657.476 

 

 

Os custos relacionados aos serviços gerais incluem serviços auxiliares de 

água de refrigeração, combustível e eletricidade; evidenciados a seguir.  
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Os gastos com eletricidade foram estimados a partir do consumo energético 

das bombas, dos compressores e do aero refrigerador; considerando que a planta 

opera 8.000 horas ao ano.  

Tabela 7.12 - Custo de eletricidade. 

Gastos com energia 

Equipamento KW 
Tempo de 

operação (h/ano) KWh 
Custo energia 

(R$/KWh) 

E-2 605,00 8000 4.840.000,00 R$ 871.200,00 

K-1 461,88 8000 3.695.000,00 R$ 665.100,00 

K-2 3.911,28 8000 31.290.240,00 R$ 5.632.243,20 

K-3 4,90 8000 39.200,00 R$ 7.056,00 

P-1 1.429,16 8000 11.433.305,59 R$ 2.057.995,01 

P-2 32,55 8000 260.430,34 R$ 46.877,46 

P-3 27.100,00 8000 216.800.000,00 R$ 39.024.000,00 

 

Os gastos com combustível dos fornos também foram calculados 

considerando o tempo de operação durante o ano. 

Tabela 7.13 - Gasto com combustível. 

Gastos com combustível 

Equipamento ton/h 
Tempo de operação 

(h/ano) ton /ano 

F-1 9,82 8000 78592 

F-2 5,11 8000 40896 

Produção in loco 0,05 8000 387,8468658 

 

Os trocadores de calor E-3 e E-6 e o condensador E-7 utilizam água de 

refrigeração e os custos foram calculados a partir do consumo de cada equipamento.  

Tabela 7.14 - Custo de ar de refrigeração. 

Gastos com A.R. 

Equipamento m3/h 
Tempo de 

operação (h/ano) m3/ano Custo (R$/ton) 

E-3 264,41 8000 2115280 R$ 296.139,20 

E-6 2287,157 8000 18297256 R$ 2.561.615,84 

E-7 714,037 8000 5712296 R$ 799.721,44 
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7.4 RENTABILIDADE  

 

Para que a indústria comece a operar de fato, dinheiro e recursos são 

necessários. Nesse sentido, pode se dizer que os recursos são investidos no projeto 

com o objetivo de obter lucros. Portanto, é importante fazer uma estimativa da 

rentabilidade dos capitais investidos, ou seja, quanto os investimentos irão render. Os 

fatores que influenciam a rentabilidade do projeto são o custo de venda anual, os 

custos anuais e o capital requerido. Para uma estimativa mais assertiva, deve-se levar 

em consideração os impostos, a inflação e o horizonte temporal do projeto. 

Considerou-se, portanto, três anos de projeto e quinze anos de operação da planta.  

Dois indicadores são necessários para essa análise: o Valor Atualizado 

Líquido (VAL) e a Taxa Interna de Retorno (TIR). A combinação desses dois é uma 

boa forma de avaliar a rentabilidade de um projeto.  

O Valor Líquido Atualizado consiste no somatório de todos os movimentos dos 

fundos ao longo da vida do projeto, com seu sinal, corrigidos ao ano atual. Caso VAL 

seja positivo, o projeto é atrativo e economicamente viável; caso VAL seja igual a zero, 

os fundos gerados se igualam aos fundos investidos, situação desfavorável e, por fim, 

caso VAL seja negativo, o projeto é economicamente inviável. Assim, quanto maior o 

valor obtido, maior será a rentabilidade do projeto.  

VAL = ∑
𝐶𝐹𝑛

(1+𝑖)𝑛
𝑛=𝑡
𝑛=1   (7.1) 

Tabela 7.15 - Rentabilidade do projeto. 

Rentabilidade 

Horizonte temporal 3 anos de construção + 15 anos de operação 

Capital imobilizado R$ 697.210.131,42 

Curva de investimento 10% Ano 0 | 60% Ano 1 | 30% Ano 3 

Capital de giro R$ 53.914.580,70 

Vendas R$ 1.638.172.330,31 

Custos R$ 4.708.581.549,84 

Amortização R$ 69.721.013,14 

Impostos 35% 

Inflação 4% 

Juros de referência 10% 
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Tabela 7.16 - Fluxo de caixa. 

Anos 0 1 2 3 4 5 

Imobilizado -R$ 268.000 -R$ 1.608.000 -R$ 804.000    

Giro   -R$ 402.000    

Fundos investidos (FI) -R$ 268.000 -R$ 1.608.000 -R$ 1.206.000 R$ 0 R$ 0 R$ 0 

Vendas    
R$ 

1.638.172.330 
R$ 

1.703.699.224 
R$ 

1.771.847.192 

Custos    

R$ 

4.701.691.370 

R$ 

4.889.759.025 

R$ 

5.085.349.386 

Amortização    R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 

Benefícios antes de impostos 
(BAI)    

-R$ 
3.063.787.040 

-R$ 
3.186.327.801 

-R$ 
3.313.770.193 

Impostos    

R$ 

1.072.325.464 

R$ 

1.115.214.730 

R$ 

1.159.819.568 

Benefícios depois de impostos 

(BDI)    

-R$ 

4.136.112.504 

-R$ 

4.301.542.532 

-R$ 

4.473.589.761 

Fundos gerados (FG)= BDI + 

amortização    

-R$ 

4.135.844.504 

-R$ 

4.301.274.532 

-R$ 

4.473.321.761 

Cash Flow (FG+FI) -R$ 268.000 -R$ 1.608.000 -R$ 1.206.000 

-R$ 

4.135.844.504 

-R$ 

4.301.274.532 

-R$ 

4.473.321.761 

Cash Flow atualizados anuais -R$ 268.000 -R$ 1.461.818 -R$ 996.694 

-R$ 

3.107.321.190 

-R$ 

2.937.828.380 

-R$ 

2.777.580.866 

Fluxo de Caixa acumulado  -R$ 268.000 -R$ 1.729.818 -R$ 2.726.512 

-R$ 

3.110.047.702 

-R$ 

6.047.876.082 

-R$ 

8.825.456.949 

VAL 
-R$ 

32.409.546.044      

 

6 7 8 9 10 11 

      

      

R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 0 

R$ 1.842.721.080 R$ 1.916.429.923 R$ 1.993.087.120 R$ 2.072.810.605 R$ 2.155.723.029 R$ 2.241.951.950 

R$ 5.288.763.361 R$ 5.500.313.896 R$ 5.720.326.451 R$ 5.949.139.510 R$ 6.187.105.090 R$ 6.434.589.293 

R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 

-R$ 3.446.310.281 -R$ 3.584.151.972 -R$ 3.727.507.331 -R$ 3.876.596.904 -R$ 4.031.650.061 -R$ 4.192.905.343 

R$ 1.206.208.598 R$ 1.254.453.190 R$ 1.304.627.566 R$ 1.356.808.917 R$ 1.411.077.521 R$ 1.467.516.870 

-R$ 4.652.518.879 -R$ 4.838.605.163 -R$ 5.032.134.897 -R$ 5.233.405.821 -R$ 5.442.727.582 -R$ 5.660.422.213 

-R$ 4.652.250.879 -R$ 4.838.337.163 -R$ 5.031.866.897 -R$ 5.233.137.821 -R$ 5.442.459.582 -R$ 5.660.154.213 

-R$ 4.652.250.879 -R$ 4.838.337.163 -R$ 5.031.866.897 -R$ 5.233.137.821 -R$ 5.442.459.582 -R$ 5.660.154.213 

-R$ 2.626.074.337 -R$ 2.482.831.994 -R$ 2.347.403.044 -R$ 2.219.361.286 -R$ 2.098.303.770 -R$ 1.983.849.522 

-R$ 11.451.531.286 -R$ 13.934.363.280 -R$ 16.281.766.324 -R$ 18.501.127.610 -R$ 20.599.431.380 -R$ 22.583.280.902 
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12 13 14 15 16 17 

      

     R$ 402.000 

R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 0 R$ 402.000 

R$ 2.331.630.029 R$ 2.424.895.230 R$ 2.521.891.039 R$ 2.622.766.680 R$ 2.727.677.348 R$ 2.836.784.442 

R$ 6.691.972.865 R$ 6.959.651.780 R$ 7.238.037.851 R$ 7.527.559.365 R$ 7.828.661.740 R$ 8.141.808.209 

R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 R$ 268.000 

-R$ 4.360.610.837 -R$ 4.535.024.550 -R$ 4.716.414.812 -R$ 4.905.060.685 -R$ 5.101.252.392 -R$ 5.305.291.768 

R$ 1.526.213.793 R$ 1.587.258.593 R$ 1.650.745.184 R$ 1.716.771.240 R$ 1.785.438.337 R$ 1.856.852.119 

-R$ 5.886.824.630 -R$ 6.122.283.143 -R$ 6.367.159.996 -R$ 6.621.831.924 -R$ 6.886.690.729 -R$ 7.162.143.886 

-R$ 5.886.556.630 -R$ 6.122.015.143 -R$ 6.366.891.996 -R$ 6.621.563.924 -R$ 6.886.422.729 -R$ 7.161.875.886 

-R$ 5.886.556.630 -R$ 6.122.015.143 -R$ 6.366.891.996 -R$ 6.621.563.924 -R$ 6.886.422.729 -R$ 7.161.473.886 

-R$ 1.875.638.352 -R$ 1.773.329.719 -R$ 1.676.601.655 -R$ 1.585.149.758 -R$ 1.498.686.227 -R$ 1.416.859.430 

-R$ 24.458.919.254 -R$ 26.232.248.973 -R$ 27.908.850.629 -R$ 29.494.000.386 -R$ 30.992.686.614 -R$ 32.409.546.044 

      

 

A seguir, estão os gráficos de fluxo de caixa atualizado anual e acumulado. 

Figura 7.1 - Fluxo de caixa acumulado.

 

Figura 7.2 - Fluxo de caixa anual. 
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Como evidenciado pelo histórico de fluxos de caixa anuais, é possível ver que 

o investimento não traz retorno e a planta não gera lucros. Os fluxos de caixa 

atualizados anuais resultaram em um VAL de R$ 32.409.546.044,00 de prejuízo, o 

que indica que o projeto não é rentável.  

Com relação à TIR, taxa interna de retorno, esta consiste nos juros com que 

os fundos gerados compensariam os fundos investidos, ou seja, representa a 

viabilidade do projeto em relação aos juros de referência. Ela pode ser calculada 

substituindo o valor dos juros de referência até que o VAL seja zero. Caso a TIR seja 

maior do que o valor dos juros de referência, o projeto é rentável. No projeto em 

questão, nota-se que o valor de VAL indica prejuízo e por esse motivo, não foi possível 

calcular a TIR. 

 Conclui-se, portanto, que o projeto não é rentável.  

 

7.5 CONSIDERAÇÕES FINAIS. 

 

Tendo em vista o custo operacional da planta em comparação com o preço 

de venda dos produtos, entende-se que não é possível obter lucro analisando apenas 

a unidade da planta projetada neste trabalho. A viabilidade econômica da operação 

precisa ser analisada em conjunto com o restante dos produtos a serem gerados em 

tal indústria, os quais precisam gerar um lucro superior aos 32 bilhões de reais de 

déficit gerados nesta planta. 
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ANEXO 1: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÃO CORRENTES MATERIAIS 

CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 1   

Descrição Gasóleo à entrada   

Pressão 80,04 Kg/cm2 g 

Temperatura 40 °C 

Vazão mássica 228300 Kg/h 

Vazão molar 840 Kmol/h 

Entalpia total -0,1141 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

263,124 m3/h 

Peso molecular 271,9 Kg/kmol 

Densidade 867,7 Kg/m3 

Viscosidade 6,557 cP 

Condutividade térmica 0,1238 W/m·°C 

Calor específico 1,832 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 29,19 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[0]251* 0,3393 0,2998 

NBP[0]264* 0,2199 0,2059 

NBP[0]279* 0,0913 0,0906 

NBP[0]296* 0,1357 0,1469 

NBP[0]309* 0,0969 0,1103 

NBP[0]324* 0,0655 0,0792 

NBP[0]338* 0,0335 0,0426 

NBP[0]351* 0,0114 0,0152 

NBP[0]368* 0,0045 0,0064 

NBP[0]381* 0,0016 0,0023 

NBP[0]396* 0,0005 0,0008 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 2   

Descrição Gasóleo após vaso pulmão de entrada   

Pressão 80,04 Kg/cm2 g 

Temperatura 40 °C 

Vazão mássica 228300 Kg/h 

Vazão molar 840 Kmol/h 

Entalpia total -0,114101338 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

263,124 m3/h 

Peso molecular 271,9 Kg/kmol 

Densidade 867,7 Kg/m3 

Viscosidade 6,557 cP 

Condutividade térmica 0,1238 W/m·°C 

Calor específico 1,832 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 29,19 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[0]251* 0,0370 0,0265 
NBP[0]264* 0,0418 0,0317 
NBP[0]279* 0,0329 0,0264 
NBP[0]296* 0,1013 0,0888 
NBP[0]309* 0,1278 0,118 
NBP[0]324* 0,1697 0,1661 
NBP[0]338* 0,1674 0,1728 
NBP[0]351* 0,1103 0,1195 
NBP[0]368* 0,0986 0,1129 
NBP[0]381* 0,0665 0,0791 
NBP[0]396* 0,0468 0,0582 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 3   

Descrição Carga combinada (gasóleo + H2)   

Pressão 50,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 75,39 °C 

Vazão mássica 300400 Kg/h 

Vazão molar 9843 Kmol/h 

Entalpia total -0,1736 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,907   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

274,572 m3/h 

Peso molecular 250,3 Kg/kmol 

Densidade 837,1 Kg/m3 

Viscosidade 2,49 cP 

Condutividade térmica 0,115 W/m·°C 

Calor específico 1,994 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 24,39 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5331 m3/h 

Peso molecular 7,91 Kg/kmol 

Densidade 13,24 Kg/m3 

Viscosidade 0,01141 cP 

Condutividade térmica 0,1102 W/m·°C 

Calor específico 4,181 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,017   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3514 0,1847 
Etano 0,0095 0,0094 

Propano 0,0043 0,0062 
n-Butano 0,0007 0,0013 

n-Pentano 0,0003 0,0007 
Hidrogênio 0,5461 0,0361 

Água 0,0022 0,0013 
NBP[0]251* 0,0032 0,0201 

NBP[0]264* 0,0036 0,0241 
NBP[0]279* 0,0028 0,0201 

NBP[0]296* 0,0086 0,0675 
NBP[0]309* 0,0109 0,0896 

NBP[0]324* 0,0145 0,1262 

NBP[0]338* 0,0143 0,1313 
NBP[0]351* 0,0094 0,0908 

NBP[0]368* 0,0084 0,0858 
NBP[0]381* 0,0057 0,0601 

NBP[0]396* 0,0040 0,0442 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 4   

Descrição 
Carga combinada aquecida pelo trocador E-

1 
  

Pressão 49,63 Kg/cm2 g 

Temperatura 200,0 °C 

Vazão mássica 300400 Kg/h 

Vazão molar 9843 Kmol/h 

Entalpia total -0,1488 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,909   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

302,976 m3/h 

Peso molecular 251,5 Kg/kmol 

Densidade 746 Kg/m3 

Viscosidade 0,3828 cP 

Condutividade térmica 0,101 W/m·°C 

Calor específico 2,5 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 16,31 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
7339 m3/h 

Peso molecular 8,32 Kg/kmol 

Densidade 10,14 Kg/m3 

Viscosidade 0,01443 cP 

Condutividade térmica 0,1417 W/m·°C 

Calor específico 4,424 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,015   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3514 0,1847 

Etano 0,0095 0,0094 

Propano 0,0043 0,0062 
n-Butano 0,0007 0,0013 

n-Pentano 0,0003 0,0007 
Hidrogênio 0,5461 0,0361 

Água 0,0022 0,0013 
NBP[0]251* 0,0032 0,0201 

NBP[0]264* 0,0036 0,0241 
NBP[0]279* 0,0028 0,0201 

NBP[0]296* 0,0086 0,0675 
NBP[0]309* 0,0109 0,0896 

NBP[0]324* 0,0145 0,1262 
NBP[0]338* 0,0143 0,1313 

NBP[0]351* 0,0094 0,0908 
NBP[0]368* 0,0084 0,0858 

NBP[0]381* 0,0057 0,0601 

NBP[0]396* 0,0040 0,0442 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 5   

Descrição Carga combinada aquecida pelo forno F-1   

Pressão 48,94 Kg/cm2 g 

Temperatura 380,0  °C 

Vazão mássica 300400 Kg/h 

Vazão molar 9843 Kmol/h 

Entalpia total -0,0989 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,977   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

96,372 m3/h 

Peso molecular 251,6 Kg/kmol 

Densidade 587,3 Kg/m3 

Viscosidade 0,05396 cP 

Condutividade térmica 0,08077 W/m·°C 

Calor específico 3,164 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 60,77 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
10980 m3/h 

Peso molecular 25,35 Kg/kmol 

Densidade 22,22 Kg/m3 

Viscosidade 0,02747 cP 

Condutividade térmica 0,1553 W/m·°C 

Calor específico 3,528 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,008   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3514 0,1847 
Etano 0,0095 0,0094 

Propano 0,0043 0,0062 
n-Butano 0,0007 0,0013 

n-Pentano 0,0003 0,0007 
Hidrogênio 0,5461 0,0361 

Água 0,0022 0,0013 
NBP[0]251* 0,0032 0,0201 

NBP[0]264* 0,0036 0,0241 
NBP[0]279* 0,0028 0,0201 

NBP[0]296* 0,0086 0,0675 
NBP[0]309* 0,0109 0,0896 

NBP[0]324* 0,0145 0,1262 

NBP[0]338* 0,0143 0,1313 
NBP[0]351* 0,0094 0,0908 

NBP[0]368* 0,0084 0,0858 
NBP[0]381* 0,0057 0,0601 

NBP[0]396* 0,0040 0,0442 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 6   

Descrição Saída do reator vapor   

Pressão 42,93 Kg/cm2 g 

Temperatura 377,60 °C 

Vazão mássica 252400 Kg/h 

Vazão molar 9362 Kmol/h 

Entalpia total -0,0849 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão vol. @P e T de 
operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

12110 m3/h 

Peso molecular 26,96 Kg/kmol 

Densidade 20,85 Kg/m3 

Viscosidade 0,02788 cP 

Condutividade térmica 0,1491 W/m·°C 

Calor específico 3,492 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,006   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3693 0,2198 

Etano 0,0103 0,0115 

Propano 0,0049 0,0081 

n-Butano 0,0010 0,0022 

n-Pentano 0,0007 0,0020 

n-Hexano 0,0004 0,0011 

n-Heptano 0,0003 0,0010 

n-Octano 0,0002 0,0009 

n-Nonano 0,0002 0,0009 

Água 0,0023 0,0016 

H2S 0,0072 0,0091 

Amônia 0,0006 0,0004 

Hidrogênio 0,5344 0,0400 

NBP[1]222* 0,0013 0,0085 

NBP[1]237* 0,0011 0,0076 

NBP[1]252* 0,0012 0,0084 

NBP[1]267* 0,0014 0,0108 

NBP[1]283* 0,0026 0,0222 

NBP[1]296* 0,0079 0,0716 

NBP[1]312* 0,0106 0,1022 

NBP[1]324* 0,0103 0,1049 

NBP[1]339* 0,0101 0,1082 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[1]353* 0,0082 0,0923 
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NBP[1]368* 0,0067 0,0800 

NBP[1]381* 0,0042 0,0524 

NBP[1]396* 0,0025 0,0327 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 7   

Descrição Saída do reator líquida   

Pressão 42,93 Kg/cm2 g 

Temperatura 377,60 °C 

Vazão mássica 48040 Kg/h 

Vazão molar 183 Kmol/h 

Entalpia total -0,0141 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

84,96 m3/h 

Peso molecular 262,8 Kg/kmol 

Densidade 565,5 Kg/m3 

Viscosidade 0,05136 cP 

Condutividade térmica 0,08085 W/m·°C 

Calor específico 3,213 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 5,849 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0539 0,0033 
Etano 0,0022 0,0003 

Propano 0,0014 0,0002 
n-Butano 0,0004 0,0001 

n-Pentano 0,0004 0,0001 
n-Hexano 0,0002 0,0001 

n-Heptano 0,0002 0,0001 
n-Octano 0,0002 0,0001 

n-Nonano 0,0002 0,0001 
Água 0,0004 0,0000 

H2S 0,0018 0,0002 
Componente  Fração molar Fração mássica 

Amônia 0,0001 0,0000 

Hidrogênio 0,0557 0,0004 
NBP[1]222* 0,0038 0,0025 

NBP[1]237* 0,0039 0,0027 
NBP[1]252* 0,0048 0,0035 

NBP[1]267* 0,0070 0,0054 
NBP[1]283* 0,0160 0,0138 

NBP[1]296* 0,0568 0,0527 
NBP[1]312* 0,0939 0,0930 

NBP[1]324* 0,1091 0,1136 
NBP[1]339* 0,1313 0,1446 



 

120 
 

NBP[1]353* 0,1311 0,1518 

NBP[1]368* 0,1376 0,1683 
NBP[1]381* 0,1058 0,1345 

NBP[1]396* 0,0817 0,1085 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 8   

Descrição Blend saída líquida + vapor do reator   

Pressão 42,93 Kg/cm2 g 

Temperatura 377,60 °C 

Vazão mássica 300400 Kg/h 

Vazão molar 9545 Kmol/h 

Entalpia total -0,0989 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,981 Fração mássica 

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

84,96 m3/h 

Peso molecular 262,8 Kg/kmol 

Densidade 565,5 Kg/m3 

Viscosidade 0,05136 cP 

Condutividade térmica 0,08085 W/m·°C 

Calor específico 3,213 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 5849 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
12110 m3/h 

Peso molecular 26,96 Kg/kmol 

Densidade 20,85 Kg/m3 

Viscosidade 0,02788 cP 

Condutividade térmica 0,1491 W/m·°C 

Calor específico 3,492 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,006   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3633 0,1851 
Etano 0,0101 0,0097 

Propano 0,0049 0,0068 
n-Butano 0,0010 0,0018 

n-Pentano 0,0007 0,0017 
n-Hexano 0,0004 0,0010 

n-Heptano 0,0003 0,0008 
n-Octano 0,0002 0,0008 

n-Nonano 0,0002 0,0008 
Água 0,0023 0,0013 

H2S 0,0071 0,0077 
Amônia 0,0006 0,0003 

Hidrogênio 0,5253 0,0336 

NBP[1]222* 0,0014 0,0076 
NBP[1]237* 0,0012 0,0068 

NBP[1]252* 0,0013 0,0076 
NBP[1]267* 0,0015 0,0099 

NBP[1]283* 0,0029 0,0209 
NBP[1]296* 0,0088 0,0686 

NBP[1]312* 0,0122 0,1007 
NBP[1]324* 0,0122 0,1063 

NBP[1]339* 0,0124 0,1140 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,0105 0,1018 

NBP[1]368* 0,0092 0,0941 
NBP[1]381* 0,0062 0,0655 

NBP[1]396* 0,0040 0,0448 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 9   

Descrição 
Saída do reator após resfriamento no 

trocador E-1 
  

Pressão 42,24 Kg/cm2 g 

Temperatura 299,40 °C 

Vazão mássica 300400 Kg/h 

Vazão molar 9545 Kmol/h 

Entalpia total -0,1237 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,927   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

284,976 m3/h 

Peso molecular 261 Kg/kmol 

Densidade 641,6 Kg/m3 

Viscosidade 0,1475 cP 

Condutividade térmica 0,08941 W/m·°C 

Calor específico 2,925 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 97,65 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
10270 m3/h 

Peso molecular 13,3 Kg/kmol 

Densidade 11,45 Kg/m3 

Viscosidade 0,01937 cP 

Condutividade térmica 0,1525 W/m·°C 

Calor específico 3,888 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,011   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3633 0,1851 
Etano 0,0101 0,0097 

Propano 0,0049 0,0068 
n-Butano 0,0010 0,0018 

n-Pentano 0,0007 0,0017 
n-Hexano 0,0004 0,0010 

n-Heptano 0,0003 0,0008 
n-Octano 0,0002 0,0008 

n-Nonano 0,0002 0,0008 
Água 0,0023 0,0013 

H2S 0,0071 0,0077 
Amônia 0,0006 0,0003 

Hidrogênio 0,5253 0,0336 

NBP[1]222* 0,0014 0,0076 
NBP[1]237* 0,0012 0,0068 

NBP[1]252* 0,0013 0,0076 
NBP[1]267* 0,0015 0,0099 

NBP[1]283* 0,0029 0,0209 
NBP[1]296* 0,0088 0,0686 

NBP[1]312* 0,0122 0,1007 
NBP[1]324* 0,0122 0,1063 

NBP[1]339* 0,0124 0,1140 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,0105 0,1018 

NBP[1]368* 0,0092 0,0941 
NBP[1]381* 0,0062 0,0655 

NBP[1]396* 0,0040 0,0448 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 10   

Descrição 
Saída do reator resfriada + água de 

caldeiras 
  

Pressão 42,24 Kg/cm2 g 

Temperatura 280,80 °C 

Vazão mássica 308400 Kg/h 

Vazão molar 9988 Kmol/h 

Entalpia total -0,1534 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,925   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

296,424 m3/h 

Peso molecular 260,1 Kg/kmol 

Densidade 658,6 Kg/m3 

Viscosidade 0,1764 cP 

Condutividade térmica 0,0934 W/m·°C 

Calor específico 2,856 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 10,9 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
10370 m3/h 

Peso molecular 12,25 Kg/kmol 

Densidade 10,92 Kg/m3 

Viscosidade 0,018 cP 

Condutividade térmica 0,1436 W/m·°C 

Calor específico 3,835 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,009   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3471 0,1803 
Etano 0,0097 0,0094 

Propano 0,0046 0,0066 
n-Butano 0,0010 0,0018 

n-Pentano 0,0007 0,0016 
n-Hexano 0,0003 0,0009 

n-Heptano 0,0003 0,0008 
n-Octano 0,0002 0,0008 

n-Nonano 0,0002 0,0008 
Água 0,0466 0,0272 

H2S 0,0068 0,0075 
Amônia 0,0005 0,0003 

Hidrogênio 0,5020 0,0328 

NBP[1]222* 0,0013 0,0074 
NBP[1]237* 0,0011 0,0066 

NBP[1]252* 0,0012 0,0074 
NBP[1]267* 0,0014 0,0097 

NBP[1]283* 0,0028 0,0204 
NBP[1]296* 0,0085 0,0668 

NBP[1]312* 0,0116 0,0981 
NBP[1]324* 0,0117 0,1035 

NBP[1]339* 0,0118 0,1110 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,0101 0,0992 

NBP[1]368* 0,0088 0,0917 
NBP[1]381* 0,0059 0,0638 

NBP[1]396* 0,0039 0,0436 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 11   

Descrição 

Saída do reator com injeção de águas de 

caldeiras após passagem pelo 
aerorref rigerante E-2 

  

Pressão 41,53 Kg/cm2 g 

Temperatura 55,00 °C 

Vazão mássica 308400 Kg/h 

Vazão molar 9988 Kmol/h 

Entalpia total -0,2065 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,868   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

273,996 m3/h 

Peso molecular 255 Kg/kmol 

Densidade 831,4 Kg/m3 

Viscosidade 3,753 cP 

Condutividade térmica 0,1175 W/m·°C 

Calor específico 1,95 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 24,55 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5875 m3/h 

Peso molecular 8,416 Kg/kmol 

Densidade 12,41 Kg/m3 

Viscosidade 0,01108 cP 

Condutividade térmica 0,1002 W/m·°C 

Calor específico 3,916 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3471 0,1803 
Etano 0,0097 0,0094 

Propano 0,0046 0,0066 
n-Butano 0,0010 0,0018 

n-Pentano 0,0007 0,0016 
n-Hexano 0,0003 0,0009 

n-Heptano 0,0003 0,0008 
n-Octano 0,0002 0,0008 

n-Nonano 0,0002 0,0008 
Água 0,0466 0,0272 

H2S 0,0068 0,0075 
Amônia 0,0005 0,0003 

Hidrogênio 0,5020 0,0328 

NBP[1]222* 0,0013 0,0074 
NBP[1]237* 0,0011 0,0066 

NBP[1]252* 0,0012 0,0074 
NBP[1]267* 0,0014 0,0097 

NBP[1]283* 0,0028 0,0204 
NBP[1]296* 0,0085 0,0668 

NBP[1]312* 0,0116 0,0981 
NBP[1]324* 0,0117 0,1035 

NBP[1]339* 0,0118 0,1110 
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Componente  Fração molar Fração mássica 
NBP[1]353* 0,0101 0,0992 

NBP[1]368* 0,0088 0,0917 

NBP[1]381* 0,0059 0,0638 
NBP[1]396* 0,0039 0,0436 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 12   

Descrição 
Corrente líquida de hidrocarbonetos após 

separador C-3 
  

Pressão 41,53 Kg/cm2 g 

Temperatura 55,00 °C 

Vazão mássica 227800 Kg/h 

Vazão molar 893 Kmol/h 

Entalpia total -0,1127 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

273,996 m3/h 

Peso molecular 255 Kg/kmol 

Densidade 831,4 Kg/m3 

Viscosidade 3,753 cP 

Condutividade térmica 0,1175 W/m·°C 

Calor específico 1,95 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 24,55 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0549 0,0035 
Etano 0,0060 0,0007 

Propano 0,0075 0,0013 
n-Butano 0,0035 0,0008 

n-Pentano 0,0045 0,0013 
n-Hexano 0,0030 0,0010 

n-Heptano 0,0026 0,0010 
n-Octano 0,0022 0,0010 

n-Nonano 0,0020 0,0010 
Água 0,0015 0,0001 

H2S 0,0064 0,0009 
Amônia 0,0005 0,0000 

Hidrogênio 0,0099 0,0001 

NBP[1]222* 0,0145 0,0100 
NBP[1]237* 0,0128 0,0090 

NBP[1]252* 0,0134 0,0100 
NBP[1]267* 0,0162 0,0131 

NBP[1]283* 0,0309 0,0276 
NBP[1]296* 0,0945 0,0905 

NBP[1]312* 0,1301 0,1329 
NBP[1]324* 0,1307 0,1402 

NBP[1]339* 0,1324 0,1503 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,1125 0,1343 

NBP[1]368* 0,0985 0,1241 
NBP[1]381* 0,0659 0,0864 

NBP[1]396* 0,0431 0,0591 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 13   

Descrição 
Corrente líquida de hidrocarbonetos pós C-

3, pós válvula VLV-100 
  

Pressão 8,03 Kg/cm2 g 

Temperatura 56,63 °C 

Vazão mássica 227800 Kg/h 

Vazão molar 893 Kmol/h 

Entalpia total -0,1127 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,050   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

273,348 m3/h 

Peso molecular 267,6 Kg/kmol 

Densidade 830,8 Kg/m3 

Viscosidade 3,91 cP 

Condutividade térmica 0,1197 W/m·°C 

Calor específico 1,954 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 25,66 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
153,9 m3/h 

Peso molecular 15,27 Kg/kmol 

Densidade 4,426 Kg/m3 

Viscosidade 0,01235 cP 

Condutividade térmica 0,05164 W/m·°C 

Calor específico 2,484 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,9916   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0549 0,0035 
Etano 0,0060 0,0007 

Propano 0,0075 0,0013 
n-Butano 0,0035 0,0008 

n-Pentano 0,0045 0,0013 
n-Hexano 0,0030 0,0010 

n-Heptano 0,0026 0,0010 
n-Octano 0,0022 0,0010 

n-Nonano 0,0020 0,0010 
Água 0,0015 0,0001 

H2S 0,0064 0,0009 
Amônia 0,0005 0,0000 

Hidrogênio 0,0099 0,0001 

NBP[1]222* 0,0145 0,0100 
NBP[1]237* 0,0128 0,0090 

NBP[1]252* 0,0134 0,0100 
NBP[1]267* 0,0162 0,0131 

NBP[1]283* 0,0309 0,0276 
NBP[1]296* 0,0945 0,0905 

NBP[1]312* 0,1301 0,1329 
NBP[1]324* 0,1307 0,1402 

NBP[1]339* 0,1324 0,1503 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,1125 0,1343 

NBP[1]368* 0,0985 0,1241 
NBP[1]381* 0,0659 0,0864 

NBP[1]396* 0,0431 0,0591 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 14   

Descrição Corrente gasosa após separador C-3   

Pressão 41,53 Kg/cm2 g 

Temperatura 55,00 °C 

Vazão mássica 72930 Kg/h 

Vazão molar 8666 Kmol/h 

Entalpia total -0,0649 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5875 m3/h 

Peso molecular 8416 Kg/kmol 

Densidade 12,41 Kg/m3 

Viscosidade 0,01108 cP 

Condutividade térmica 0,1002 W/m·°C 

Calor específico 3,916 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3944 0,7519 
Etano 0,0105 0,0376 

Propano 0,0046 0,0240 
n-Butano 0,0007 0,0051 

n-Pentano 0,0003 0,0029 
n-Hexano 0,0001 0,0008 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

n-Nonano 0,0000 0,0000 
Água 0,0043 0,0092 

H2S 0,0071 0,0289 
Amônia 0,0004 0,0008 

Hidrogênio 0,5775 0,1383 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 15   

Descrição 
Corrente gasosa após C-3 condensada em 

E-3 
  

Pressão 40,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 72930 Kg/h 

Vazão molar 8666 Kmol/h 

Entalpia total -0,0657 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,998   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

0,2592 m3/h 

Peso molecular 18,01 Kg/kmol 

Densidade 990,4 Kg/m3 

Viscosidade 0,6284 cP 

Condutividade térmica 0,6362 W/m·°C 

Calor específico 4,039 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 68,36 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5783 m3/h 

Peso molecular 8400 Kg/kmol 

Densidade 12,57 Kg/m3 

Viscosidade 0,01085 cP 

Condutividade térmica 0,09773 W/m·°C 

Calor específico 3,9 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3944 0,7519 
Etano 0,0105 0,0376 

Propano 0,0046 0,0240 
n-Butano 0,0007 0,0051 

n-Pentano 0,0003 0,0029 
n-Hexano 0,0001 0,0008 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

n-Nonano 0,0000 0,0000 
Água 0,0043 0,0092 

H2S 0,0071 0,0289 
Amônia 0,0004 0,0008 

Hidrogênio 0,5775 0,1383 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 16   

Descrição 
Corrente líquida de hidrocarbonetos após 

vaso separador C-4 
  

Pressão 40,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 256,70 Kg/h 

Vazão molar 14,25 Kmol/h 

Entalpia total -0,0010 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

0,2592 m3/h 

Peso molecular 18,01 Kg/kmol 

Densidade 990,4 Kg/m3 

Viscosidade 0,6284 cP 

Condutividade térmica 0,6362 W/m·°C 

Calor específico 4,039 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 68,36 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 0,9946 0,9949 
H2S 0,0001 0,0001 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 17   

Descrição 
Corrente 16 após passagem pela válvula 

VLV-101 
  

Pressão 8,03 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,74 °C 

Vazão mássica 256,70 Kg/h 

Vazão molar 14,25 Kmol/h 

Entalpia total -0,0010 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

0,259632 m3/h 

Peso molecular 18,01 Kg/kmol 

Densidade 988,8 Kg/m3 

Viscosidade 0,6201 cP 

Condutividade térmica 0,6371 W/m·°C 

Calor específico 4,043 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 68,23 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 0,9946 0,9949 
H2S 0,0001 0,0001 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 18   

Descrição Corrente gasosa após separador C-4   

Pressão 40,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 72670 Kg/h 

Vazão molar 8652 Kmol/h 

Entalpia total -0,0647 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5783 m3/h 

Peso molecular 8400 Kg/kmol 

Densidade 12,57 Kg/m3 

Viscosidade 0,01085 cP 

Condutividade térmica 0,09773 W/m·°C 

Calor específico 3,9 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3951 0,7545 
Etano 0,0105 0,0377 

Propano 0,0046 0,0241 
n-Butano 0,0007 0,0051 

n-Pentano 0,0003 0,0029 
n-Hexano 0,0001 0,0008 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0027 0,0057 
H2S 0,0072 0,0290 

Amônia 0,0004 0,0007 
Hidrogênio 0,5784 0,1388 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 19   

Descrição 
Corrente 18 após passagem pela válvula 

VLV-100 (entrada da coluna de absorção) 
  

Pressão 40,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 72670 Kg/h 

Vazão molar 8652 Kmol/h 

Entalpia total -0,0647 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5783 m3/h 

Peso molecular 8400 Kg/kmol 

Densidade 12,57 Kg/m3 

Viscosidade 0,01085 cP 

Condutividade térmica 0,09773 W/m·°C 

Calor específico 3,9 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3951 0,7545 
Etano 0,0105 0,0377 

Propano 0,0046 0,0241 
n-Butano 0,0007 0,0051 

n-Pentano 0,0003 0,0029 
n-Hexano 0,0001 0,0008 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0027 0,0057 
H2S 0,0072 0,0290 

Amônia 0,0004 0,0007 
Hidrogênio 0,5784 0,1388 

 
  



 

139 
 

CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 20   

Descrição Gás tratado   

Pressão 39,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,01 °C 

Vazão mássica 70500 Kg/h 

Vazão molar 8584 Kmol/h 

Entalpia total -0,0643 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5883 m3/h 

Peso molecular 8212 Kg/kmol 

Densidade 11,98 Kg/m3 

Viscosidade 0,01079 cP 

Condutividade térmica 0,09871 W/m·°C 

Calor específico 3,983 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3981 0,7776 
Etano 0,0106 0,0389 

Propano 0,0046 0,0248 
n-Butano 0,0007 0,0052 

n-Pentano 0,0003 0,0030 
n-Hexano 0,0001 0,0009 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0026 0,0056 
H2S 0,0001 0,0004 

Hidrogênio 0,5829 0,1431 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 22   

Descrição Gás tratado pós purga   

Pressão 39,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,01 °C 

Vazão mássica 70440 Kg/h 

Vazão molar 8577 Kmol/h 

Entalpia total -0,0643 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5879 m3/h 

Peso molecular 8212 Kg/kmol 

Densidade 11,98 Kg/m3 

Viscosidade 0,01079 cP 

Condutividade térmica 0,09871 W/m·°C 

Calor específico 3,983 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3981 0,7776 
Etano 0,0106 0,0389 

Propano 0,0046 0,0248 
n-Butano 0,0007 0,0052 

n-Pentano 0,0003 0,0030 
n-Hexano 0,0001 0,0009 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0026 0,0056 
H2S 0,0001 0,0004 

Hidrogênio 0,5829 0,1431 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 23   

Descrição 
Corrente 22 após ajuste matemático para 

simulação do reciclo de H2 
  

Pressão 39,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,01 °C 

Vazão mássica 70090 Kg/h 

Vazão molar 8534 Kmol/h 

Entalpia total -0,0639 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
5849 m3/h 

Peso molecular 8214 Kg/kmol 

Densidade 11,98 Kg/m3 

Viscosidade 0,01079 cP 

Condutividade térmica 0,09871 W/m·°C 

Calor específico 3,983 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3976 0,7765 
Etano 0,0107 0,0391 

Propano 0,0047 0,0253 
n-Butano 0,0008 0,0054 

n-Pentano 0,0004 0,0031 
n-Hexano 0,0001 0,0009 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0026 0,0056 
H2S 0,0001 0,0004 

Hidrogênio 0,5831 0,1431 
 

  



 

142 
 

CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 24   

Descrição Corrente de H2 de reciclo comprimida   

Pressão 80,04 Kg/cm2 g 

Temperatura 126,50 °C 

Vazão mássica 70090 Kg/h 

Vazão molar 8534 Kmol/h 

Entalpia total -0,0583 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
3710 m3/h 

Peso molecular 8214 Kg/kmol 

Densidade 18,9 Kg/m3 

Viscosidade 0,01285 cP 

Condutividade térmica 0,122 W/m·°C 

Calor específico 4,215 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,027   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3976 0,7765 
Etano 0,0107 0,0391 

Propano 0,0047 0,0253 
n-Butano 0,0008 0,0054 

n-Pentano 0,0004 0,0031 
n-Hexano 0,0001 0,0009 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0026 0,0056 
H2S 0,0001 0,0004 

Hidrogênio 0,5831 0,1431 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 26   

Descrição Injeção de H2 (H2 de reciclo + H2 de aporte)   

Pressão 50,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 122,90 °C 

Vazão mássica 72130 Kg/h 

Vazão molar 9004 Kmol/h 

Entalpia total -0,0595 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
6106 m3/h 

Peso molecular 8011 Kg/kmol 

Densidade 11,81 Kg/m3 

Viscosidade 0,01251 cP 

Condutividade térmica 0,122 W/m·°C 

Calor específico 4,272 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,017   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3841 0,7693 
Etano 0,0104 0,0390 

Propano 0,0047 0,0260 
n-Butano 0,0007 0,0053 

n-Pentano 0,0003 0,0030 
n-Hexano 0,0001 0,0008 

n-Heptano 0,0000 0,0003 
n-Octano 0,0000 0,0001 

Água 0,0024 0,0055 
H2S 0,0001 0,0003 

Hidrogênio 0,5971 0,1503 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 27   

Descrição 
Corrente líquida de hidrocarbonetos após 

separador C-5 
  

Pressão 8,03 Kg/cm2 g 

Temperatura 56,52 °C 

Vazão mássica 227100 Kg/h 

Vazão molar 849 Kmol/h 

Entalpia total -0,1121 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

273,348 m3/h 

Peso molecular 267,4 Kg/kmol 

Densidade 830,9 Kg/m3 

Viscosidade 3,922 cP 

Condutividade térmica 0,1199 W/m·°C 

Calor específico 1,953 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 25,71 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0203 0,0012 
Etano 0,0044 0,0005 

Propano 0,0069 0,0011 
n-Butano 0,0035 0,0008 

n-Pentano 0,0047 0,0013 
n-Hexano 0,0031 0,0010 

n-Heptano 0,0027 0,0010 
n-Octano 0,0024 0,0010 

n-Nonano 0,0021 0,0010 
Água 0,0016 0,0001 

H2S 0,0052 0,0007 
Amônia 0,0005 0,0000 

Hidrogênio 0,0006 0,0000 

NBP[1]222* 0,0153 0,0100 
NBP[1]237* 0,0134 0,0090 

NBP[1]252* 0,0141 0,0100 
NBP[1]267* 0,0170 0,0131 

NBP[1]283* 0,0325 0,0276 
NBP[1]296* 0,0994 0,0908 

NBP[1]312* 0,1368 0,1333 
NBP[1]324* 0,1375 0,1406 

NBP[1]339* 0,1393 0,1508 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,1183 0,1347 

NBP[1]368* 0,1036 0,1245 
NBP[1]381* 0,0694 0,0866 

NBP[1]396* 0,0454 0,0592 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 28   

Descrição Corrente 27 aquecida pelo trocador E-4   

Pressão 7,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 150,00 °C 

Vazão mássica 227100 Kg/h 

Vazão molar 849 Kmol/h 

Entalpia total -0,1012 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,008   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

297,396 m3/h 

Peso molecular 269,5 Kg/kmol 

Densidade 763,2 Kg/m3 

Viscosidade 0,7102 cP 

Condutividade térmica 0,1075 W/m·°C 

Calor específico 2,346 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 19,4 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
34,39 m3/h 

Peso molecular 21,17 Kg/kmol 

Densidade 4,361 Kg/m3 

Viscosidade 0,01532 cP 

Condutividade térmica 0,05004 W/m·°C 

Calor específico 2,377 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,9923   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0203 0,0012 
Etano 0,0044 0,0005 

Propano 0,0069 0,0011 
n-Butano 0,0035 0,0008 

n-Pentano 0,0047 0,0013 
n-Hexano 0,0031 0,0010 

n-Heptano 0,0027 0,0010 
n-Octano 0,0024 0,0010 

n-Nonano 0,0021 0,0010 
Água 0,0016 0,0001 

H2S 0,0052 0,0007 
Amônia 0,0005 0,0000 

Hidrogênio 0,0006 0,0000 

NBP[1]222* 0,0153 0,0100 
NBP[1]237* 0,0134 0,0090 

NBP[1]252* 0,0141 0,0100 
NBP[1]267* 0,0170 0,0131 

NBP[1]283* 0,0325 0,0276 
NBP[1]296* 0,0994 0,0908 

NBP[1]312* 0,1368 0,1333 
NBP[1]324* 0,1375 0,1406 

NBP[1]339* 0,1393 0,1508 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,1183 0,1347 

NBP[1]368* 0,1036 0,1245 
NBP[1]381* 0,0694 0,0866 

NBP[1]396* 0,0454 0,0592 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 29   

Descrição Corrente 29 após retirada de água   

Pressão 7,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 150,00 °C 

Vazão mássica 227100 Kg/h 

Vazão molar 848 Kmol/h 

Entalpia total -0,1011 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,007   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

297,396 m3/h 

Peso molecular 269,6 Kg/kmol 

Densidade 763,1 Kg/m3 

Viscosidade 0,7095 cP 

Condutividade térmica 0,1071 W/m·°C 

Calor específico 2,346 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 19,34 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
29,88 m3/h 

Peso molecular 21,11 Kg/kmol 

Densidade 4,346 Kg/m3 

Viscosidade 0,0154 cP 

Condutividade térmica 0,05108 W/m·°C 

Calor específico 2,397 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,9927   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0203 0,0012 
Etano 0,0044 0,0005 

Propano 0,0069 0,0011 
n-Butano 0,0035 0,0008 

n-Pentano 0,0047 0,0013 
n-Hexano 0,0031 0,0010 

n-Heptano 0,0027 0,0010 
n-Octano 0,0024 0,0010 

n-Nonano 0,0021 0,0010 
Água 0,0000 0,0000 

H2S 0,0052 0,0007 
Amônia 0,0005 0,0000 

Hidrogênio 0,0006 0,0000 

NBP[1]222* 0,0153 0,0100 
NBP[1]237* 0,0134 0,0090 

NBP[1]252* 0,0141 0,0100 
NBP[1]267* 0,0171 0,0131 

NBP[1]283* 0,0326 0,0276 
NBP[1]296* 0,0996 0,0908 

NBP[1]312* 0,1370 0,1333 
NBP[1]324* 0,1377 0,1406 

NBP[1]339* 0,1395 0,1508 
Componente  Fração molar Fração mássica 
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NBP[1]353* 0,1185 0,1347 

NBP[1]368* 0,1037 0,1245 
NBP[1]381* 0,0695 0,0867 

NBP[1]396* 0,0454 0,0592 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 30   

Descrição Gasóleo dessulfurado quente   

Pressão 7,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 451,40 °C 

Vazão mássica 224900 Kg/h 

Vazão molar 800 Kmol/h 

Entalpia total -0,0522 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T 
de operação 

462,96 m3/h 

Peso molecular 281,1 Kg/kmol 

Densidade 485,7 Kg/m3 

Viscosidade 45,82 cP 

Condutividade térmica 0,07169 W/m·°C 

Calor específico 3,692 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 23,77 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T 

de operação 
0,006688 m3/h 

Peso molecular 267 Kg/kmol 

Densidade 48,35 Kg/m3 

Viscosidade 0,01122 cP 

Condutividade térmica 0,03832 W/m·°C 

Calor específico 3,232 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,7041   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[1]222* 0,0162 0,0101 
NBP[1]237* 0,0142 0,0091 

NBP[1]252* 0,0150 0,0101 
NBP[1]267* 0,0181 0,0132 

NBP[1]283* 0,0345 0,0279 
NBP[1]296* 0,1055 0,0916 

NBP[1]312* 0,1452 0,1345 
NBP[1]324* 0,1459 0,1420 

NBP[1]339* 0,1478 0,1523 
NBP[1]353* 0,1255 0,1360 

NBP[1]368* 0,1099 0,1257 
NBP[1]381* 0,0736 0,0875 

NBP[1]396* 0,0482 0,0598 

 
  



 

151 
 

CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 31   

Descrição Água   

Pressão 7,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 150,00 °C 

Vazão mássica 24,24 Kg/h 

Vazão molar 1,35 Kmol/h 

Entalpia total -0,0001 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 0,0268164 m3/h 

Peso molecular 18,02 Kg/kmol 

Densidade 903,9 Kg/m3 

Viscosidade 0,1811 cP 

Condutividade térmica 0,6866 W/m·°C 

Calor específico 4,295 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 48,68 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade     

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 1,000 1,000 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 32   

Descrição Água Caldeiras   

Pressão 70,33 Kg/cm2 g 

Temperatura 95,00 °C 

Vazão mássica 7984 Kg/h 

Vazão molar 443 Kmol/h 

Entalpia total -0,0297 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 8,3592 m3/h 

Peso molecular 18,02 Kg/kmol 

Densidade 955 Kg/m3 

Viscosidade 0,2944 cP 

Condutividade térmica 0,6785 W/m·°C 

Calor específico 4,083 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 59,55 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 1,000 1,000 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 33   

Descrição Águas ácidas C-5   

Pressão 8,03 Kg/cm2 g 

Temperatura 56,52 °C 

Vazão mássica 237,20 Kg/h 

Vazão molar 13,17 Kmol/h 

Entalpia total -0,0009 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 0,241704 m3/h 

Peso molecular 18,01 Kg/kmol 

Densidade 981,4 Kg/m3 

Viscosidade 0,5214 cP 

Condutividade térmica 0,6491 W/m·°C 

Calor específico 4,046 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 66,41 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 0,9965 0,9966 
H2S 0,0001 0,0001 

Amônia 0,0035 0,0033 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 34   

Descrição Águas ácidas C-3   

Pressão 41,53 Kg/cm2 g 

Temperatura 55,00 °C 

Vazão mássica 7712 Kg/h 

Vazão molar 428 Kmol/h 

Entalpia total -0,0289 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 7,8408 m3/h 

Peso molecular 18,01 Kg/kmol 

Densidade 983,5 Kg/m3 

Viscosidade 0,5343 cP 

Condutividade térmica 0,6475 W/m·°C 

Calor específico 4,04 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 66,66 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Água 0,9961 0,9962 
H2S 0,0001 0,0001 

Amônia 0,0038 0,0036 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 35   

Descrição Gases   

Pressão 6,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 101,10 °C 

Vazão mássica 1745 Kg/h 

Vazão molar 44 Kmol/h 

Entalpia total -0,0009 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação 194 m3/h 

Peso molecular 39,93 Kg/kmol 

Densidade 8,997 Kg/m3 

Viscosidade 0,01256 cP 

Condutividade térmica 0,03112 W/m·°C 

Calor específico 2,058 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,9559   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3935 0,1581 

Etano 0,0852 0,0641 

Propano 0,1319 0,1457 
n-Butano 0,0656 0,0956 

n-Pentano 0,0826 0,1492 
n-Hexano 0,0497 0,1072 

n-Heptano 0,0354 0,0888 
n-Octano 0,0227 0,0650 

n-Nonano 0,0112 0,0360 
H2S 0,1004 0,0857 

Amônia 0,0096 0,0041 
Hidrogênio 0,0122 0,0006 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 36   

Descrição Gases a Aminas   

Pressão 8,03 Kg/cm2 g 

Temperatura 56,52 °C 

Vazão mássica 693 Kg/h 

Vazão molar 45 Kmol/h 

Entalpia total -0,0007 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação 156,1 m3/h 

Peso molecular 15,32 Kg/kmol 

Densidade 4,442 Kg/m3 

Viscosidade 0,01232 cP 

Condutividade térmica 0,05121 W/m·°C 

Calor específico 2,475 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 0,9914   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,7039 0,7370 

Etano 0,0361 0,0709 

Propano 0,0192 0,0552 
n-Butano 0,0033 0,0124 

n-Pentano 0,0015 0,0071 
n-Hexano 0,0004 0,0020 

n-Heptano 0,0001 0,0007 
n-Octano 0,0000 0,0003 

n-Nonano 0,0000 0,0001 
Água 0,0224 0,0263 

H2S 0,0278 0,0618 
Amônia 0,0017 0,0019 

Hidrogênio 0,1837 0,0242 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 37   

Descrição Gasóleo Dessulfurado   

Pressão 7,13 Kg/cm2 g 

Temperatura 393,00 °C 

Vazão mássica 224900 Kg/h 

Vazão molar 800 Kmol/h 

Entalpia total -0,0631 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 0,40104 m3/h 

Peso molecular 281,1 Kg/kmol 

Densidade 560,7 Kg/m3 

Viscosidade 0,00006239 cP 

Condutividade térmica 0,07895 W/m·°C 

Calor específico 3,314 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 5,197 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[1]222* 0,0162 0,0101 

NBP[1]237* 0,0142 0,0091 

NBP[1]252* 0,0150 0,0101 

NBP[1]267* 0,0181 0,0132 

NBP[1]283* 0,0345 0,0279 

NBP[1]296* 0,1055 0,0916 

NBP[1]312* 0,1452 0,1345 

NBP[1]324* 0,1459 0,1420 

NBP[1]339* 0,1478 0,1523 

NBP[1]353* 0,1255 0,1360 

NBP[1]368* 0,1099 0,1257 

NBP[1]381* 0,0736 0,0875 

NBP[1]396* 0,0482 0,0598 

n-Nonano 0,0003 0,0001 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 38   

Descrição H2 aporte   

Pressão 50,33319227 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 2035,00 Kg/h 

Vazão molar 470 Kmol/h 

Entalpia total 0 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,0000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

259,5 m3/h 

Peso molecular 4330 Kg/kmol 

Densidade 7,842 Kg/m3 

Viscosidade 0,009387 cP 

Condutividade térmica 0,1473 W/m·°C 

Calor específico 6,934 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,03   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,14 0,5187 

Etano 0,005 0,0347 

Propano 0,005 0,0509 

Hidrogênio 0,85 0,3957 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 39   

Descrição Nafta   

Pressão 6,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 101,10 °C 

Vazão mássica 401,7 Kg/h 

Vazão molar 3,94 Kmol/h 

Entalpia total -0,0002 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 0,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação 0,65232 m3/h 

Peso molecular 102 Kg/kmol 

Densidade 615,9 Kg/m3 

Viscosidade 0,2113 cP 

Condutividade térmica 0,09809 W/m·°C 

Calor específico 2,604 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 12,04 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,0103 0,0016 

Etano 0,0075 0,0022 

Propano 0,0269 0,0116 

n-Butano 0,0312 0,0178 

n-Pentano 0,0884 0,0626 

n-Hexano 0,1211 0,1024 

n-Heptano 0,1848 0,1816 

n-Octano 0,2546 0,2852 

n-Nonano 0,2634 0,3313 

H2S 0,0103 0,0034 

Amônia 0,0014 0,0002 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 40   

Descrição Purga   

Pressão 39,83 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,01 °C 

Vazão mássica 56,40 Kg/h 

Vazão molar 6,87 Kmol/h 

Entalpia total -0,0001 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,000   

Fração de vapor 1,000   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de operação - m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Tensão superficial - dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de operação 4,707 m3/h 

Peso molecular 8212 Kg/kmol 

Densidade 11,98 Kg/m3 

Viscosidade 0,01079 cP 

Condutividade térmica 0,09871 W/m·°C 

Calor específico 3,983 kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade 1,012   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

Metano 0,3981 0,7776 

Etano 0,0106 0,0389 

Propano 0,0046 0,0248 

n-Butano 0,0007 0,0052 

n-Pentano 0,0003 0,0030 

n-Hexano 0,0001 0,0009 

n-Heptano 0,0000 0,0003 

n-Octano 0,0000 0,0001 

n-Nonano 0,0000 0,0000 

Água 0,0026 0,0056 

H2S 0,0001 0,0004 

Hidrogênio 0,5829 0,1431 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 41   

Descrição MEA pobre   

Pressão 38,8 Kg/cm2 g 

Temperatura 45,00 °C 

Vazão mássica 9703196,3470 Kg/h 

Vazão molar 481649,9659 Kmol/h 

Entalpia total -32,6151 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,0   

Fração de vapor 0   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

9898,27 m3/h 

Peso molecular 20,15 Kg/kmol 

Densidade 980,3 Kg/m3 

Viscosidade 0,8684 cP 

Condutividade térmica 0,6064 W/m·°C 

Calor específico 3,3 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 67,51 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

MEA amine 0,306 0,15 

Água 0,694 0,85 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 42   

Descrição MEA rica   

Pressão 39,80 Kg/cm2 g 

Temperatura 44,98 °C 

Vazão mássica 9705375,5648 Kg/h 

Vazão molar 481717,8277 Kmol/h 

Entalpia total -32,6154 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0,0   

Fração de vapor 0   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

9900,414 m3/h 

Peso molecular 20,11 Kg/kmol 

Densidade 980,3 Kg/m3 

Viscosidade 0,8683 cP 

Condutividade térmica 0,6063 W/m·°C 

Calor específico 3,3 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 67,5 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

MEA amine 0,0495 0,115 

Água 0,9504 0,885 

H2S 0,0001 0,0002 
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CORRENTES MATERIAIS 

Número da corrente 43   

Descrição 
Gasóleo dessulfurado resfriado pelo 

trocador E-6 
  

Pressão 7,072 Kg/cm2 g 

Temperatura 40 °C 

Vazão mássica 224900 Kg/h 

Vazão molar 800 Kmol/h 

Entalpia total -0,375 Gkcal/h 

Fração de sólidos 0   

Fração de vapor 0   

PROPRIEDADES DA FASE LÍQUIDA 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

264,159 m3/h 

Peso molecular 281,1 Kg/kmol 

Densidade 851,38 Kg/m3 

Viscosidade 7,404 cP 

Condutividade térmica 0,1251 W/m·°C 

Calor específico 1,837 kJ/kg·°C 

Tensão superficial 28,7 dinas/cm 

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GÁS 

Vazão volumétrica @P e T de 
operação 

- m3/h 

Peso molecular - Kg/kmol 

Densidade - Kg/m3 

Viscosidade - cP 

Condutividade térmica - W/m·°C 

Calor específico - kJ/kg·°C 

Fator de compressibilidade -   

COMPOSIÇÃO 

Componente  Fração molar Fração mássica 

NBP[1]222* 0,0162 0,0101 

NBP[1]237* 0,0142 0,0091 

NBP[1]252* 0,0150 0,0101 

NBP[1]267* 0,0181 0,0132 

NBP[1]283* 0,0345 0,0279 

NBP[1]296* 0,1055 0,0916 

NBP[1]312* 0,1452 0,1345 

NBP[1]324* 0,1459 0,1420 

NBP[1]339* 0,1478 0,1523 

NBP[1]353* 0,1255 0,1360 

NBP[1]368* 0,1099 0,1257 

NBP[1]381* 0,0736 0,0875 

NBP[1]396* 0,0482 0,0598 
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ANEXO 2: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DOS ALARMES 

ESPECIFICAÇÕES DOS ALARMES 

Identificação no 
diagrama 
mecânico 

Localização (núm. 
da tubulação ou 

vaso) 

Descrição da 

ação 

Vinculado a qual elemento de 

medição e/ou controle 

LAL 
LAH 

C-1 

Notif icar quanto 

ao nível no 
tanque de 

armazenamento 

de entrada o 
Gasóleo 

Transmissor de nível, controle 
de válvula (PCV-01) 

TAH 
TAHH 

F-1 

Alerta de 
temperatura alta e 

muito alta no 

forno 

TIC-101,TIT-101 

FAL 

Alerta de baixa 
vazão na entrada 

de reagente no 
forno 

TIC-100 

FAL 

Alerta de baixa 
vazão na entrada 

de combustível no 
forno 

FIC-101, FCV-4 

TAH 

TAHH 
C-2 

Alerta de 
temperatura alta e 

muito alta no 
reator 

FT-101, FCV-04 

LAH 
LAL 

C-3 

Alerta de níveis 

alto e baixo no 
separador 

LT-101, LY-100, FCV-08, LY-
101, FCV-07 

PAH 
PAHH 

Alerta de alta e 

muito alta pressão 
no separador 

PT-100, PY-100, FCV-09 

LAH 
LAL 

C-4 

Alerta de níveis 

alto e baixo no 
separador 

LT-102, LY-102, FCV-11 

PAH 
PAHH 

Alerta de alta e 

muito alta pressão 
no separador 

PT-101, PY-101, FCV-10 

LAH 
LAL 

C-5 

Alerta de níveis 

alto e baixo no 
separador 

LT-103, LY-103, FCV-14, LY-
104, FCV-13 

PAH 
PAHH 

Alerta de alta e 

muito alta pressão 
no separador 

PT-102, PY-102, FCV-12 

PAH 
PAHH 

C-6 

Alerta de alta e 

muito alta pressão 
na torre de 

absorção química 

 



 

165 
 

TAH 
TAHH 

F-2 

Alerta de 
temperatura alta e 

muito alta no 

forno 

FT-102, FCV-18, TIT-102, FIC-
102 

FAL 

Alerta de baixa 
vazão na entrada 

de reagente no 
forno 

TIT-102, FIC-102, FT-101 

FAL 

Alerta de baixa 

vazão na entrada 
de combustível no 

forno 

FT-102, FCV-18 

PAH 
PAHH 

C-7 

Alerta de alta e 
muito alta pressão 

na torre de 

stripping 

FCV-19 

FAL 

FALL 

Alerta de baixa e 
muito baixa vazão 

na torre de 
stripping 

FCV-16 

LAL 
LALL 

C-8 

Alerta de níveis 

baixo e muito 
baixo no 

separador 

LC-101, LT-106 

PAH 

PAHH 

Alerta de alta e 
muito alta pressão 

no separador 
PI-106, PSV-08 

FAL 
FALL 

P-1 

Alerta de baixa e 
muito baixa vazão 

na bomba na 

alimentação de 
gasóleo 

PI- 100, PI-101 

FAL 
FALL 

P-2 

Alerta de baixa e 

muito baixa vazão 
na bomba na 

alimentação da 

injeção de água 
de caldeiras a 
montante do 

aerorref rigerante 
E-2 

PI-104, FI-102, FCV-06 

FAL 
FALL 

P-3 

Alerta de baixa e 

muito baixa vazão 
na bomba na 

alimentação da 

torre de absorção 
química 

 FCV-22, XIC-100, XT-100 
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ANEXO 3: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DE BOMBAS 

ESPECIFICAÇÕES BOMBAS 
Identificação do equipamento 

operação / reserva 
P-1 P-1 

Descrição Transporte gasóleo ao C-1 

Número de bombas operação / 
reserva 

1 1 

Tipo de bomba (centrífuga, 
volumétrica alternativa, volumétrica 

rotativa) 
Centrífuga 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo Paralelo 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

PARTE DA BOMBA Aspiração Impulsão 
Vazão volumétrica de operação  264,97 m3/h 

Pressão 5 kg/cm2 g 79 kg/cm2 g 
Temperatura 40,00 ºC 46,95 ºC 

Densidade 861,6 kg/m3 863,0 kg/m3 
Viscosidade 6,526 cP  5,707 cP 

Pressão de vapor 1,033 kg/cm2 g 1,033 kg/cm2 g 
CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DA BOMBA 

Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 
operação) 

291,47 
m3/h 

Vazão mínima de processo (60% da vazão de 
operação) 

158,98 

Pressão na aspiração na vazão de projeto  5 
kg/cm2 g 

Pressão na impulsão na vazão de projeto 79 

Pressão diferencial 74 kg/cm2 

Altura diferencial 5 m 

NPSH disponível 141,7 m 
Máxima pressão diferencial a impulsão fechada 88,8 kg/cm2 

Pressão máxima na aspiração 6 
kg/cm2 g 

Pressão máxima na impulsão 94,8 

Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão 10 10 polegadas 
    

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 
Pressão de projeto  104,28 Kg/cm2 g 

Temperatura de 
projeto 

46,95 ºC 

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 

Potência elétrica a 
vazão de projeto  

1419,16 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO 
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ESPECIFICAÇÕES BOMBAS 

Identificação do equipamento 
operação / reserva 

P-2 P-2 

Descrição 
Transporte água de caldeira ao trocador de 

calor E-2 

Número de bombas operação / 
reserva 

1 1 

Tipo de bomba (centrífuga, 
volumétrica alternativa, volumétrica 

rotativa) 
Centrífuga 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo Paralelo 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 
PARTE DA BOMBA Aspiração Impulsão 

Vazão volumétrica de operação  8,38 m3/h 
Pressão 16 kg/cm2 g 69,3 kg/cm2 g 

Temperatura 95,00 ºC 97,24 ºC 
Densidade 952,8 kg/m3 953,2 kg/m3 

Viscosidade 0,2944 cP  0,2873 cP 

Pressão de vapor  kg/cm2 g  kg/cm2 g 
CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DA BOMBA 

Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 
operação) 

9,22 
m3/h 

Vazão mínima de processo (60% da vazão de 
operação) 

5,03 

Pressão na aspiração na vazão de projeto  16 
kg/cm2 g 

Pressão na impulsão na vazão de projeto 69,3 
Pressão diferencial 53,3 kg/cm2 

Altura diferencial 3 m 
NPSH disponível 169,7 m 

Máxima pressão diferencial a impulsão fechada 63,96 kg/cm2 

Pressão máxima na aspiração 17,6 
kg/cm2 g 

Pressão máxima na impulsão 76,23 

Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão 5 5 polegadas 
    

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 
Pressão de projeto  83,85 Kg/cm2 g 

Temperatura de 
projeto 

125 ºC 
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CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 
Potência elétrica a 
vazão de projeto  

32,55 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO 
 
 
 
 

 
 

 
 
 
 
 

 

ESPECIFICAÇÕES BOMBAS 
Identificação do equipamento 

operação / reserva 
P-3 P-3 

Descrição Transporte MEA pobre ao C-6 
Número de bombas operação / 

reserva 
1 1 

Tipo de bomba (centrífuga, 
volumétrica alternativa, volumétrica 

rotativa) 
Centrífuga 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo Paralelo 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

PARTE DA BOMBA Aspiração Impulsão 
Vazão volumétrica de operação  9.612 m3/h 

Pressão 5 kg/cm2 g 38,8 kg/cm2 g 
Temperatura 45 ºC 45,33 ºC 

Densidade 979,0 kg/m3 980 kg/m3 
Viscosidade 0,8675 cP  0,8636 cP 

Pressão de vapor 0 kg/cm2 g 0 kg/cm2 g 

CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DA BOMBA 
Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 

operação) 
10.560 

m3/h 
Vazão mínima de processo (60% da vazão de 

operação) 
5.760 

Pressão na aspiração na vazão de projeto  5 
kg/cm2 g 

Pressão na impulsão na vazão de projeto 38,80 

Pressão diferencial 33,80 kg/cm2 

Altura diferencial 6 m 

NPSH disponível 94.340 m 

Máxima pressão diferencial a impulsão fechada 40,56 kg/cm2 
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Pressão máxima na aspiração 6 
kg/cm2 g 

Pressão máxima na impulsão 46,56 

Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão   polegadas 

    
CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressão de projeto  51,22 Kg/cm2 g 
Temperatura de 

projeto 
49,86 ºC 

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 
Potência elétrica a 
vazão de projeto  

11.800,00 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO 
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ANEXO 4: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DE COMPRESSORES 

ESPECIFICAÇÕES COMPRESSORES 
Identificação do equipamento 

operação / reserva 
K-1 - 

Descrição Compressor da entrada de H2 de aporte 

Número de compressores operação / 
reserva 

1 0 

Tipo de compressor 
(centrífugo/deslocamento positivo) 

Centrífugo 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo - 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

PARTE DO COMPRESSOR Aspiração Impulsão 
Vazão mássica de operação  2035,39 kg/h 

Pressão 20,00 kg/cm2 a 49,30 kg/cm2 a 
Temperatura 45 ºC 159 ºC 

Densidade @ P e T de 
operação 

3,335 kg/m3 5,854 kg/m3 

Massa molar 4,33 kg/kmol 

Fator de compressibilidade @ 
P e T de operação  

1,013  1,022  

K = cP/cV @ P e T de operação  1,382  1,360  

CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DO COMPRESSOR 
Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 

operação) 
671,34 m3/h 

Máxima temperatura na impulsão  170 ºC 
Número de etapas 1 

Razão de compressão por etapas ( / / / /) 2,47 
Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão 3 3 polegadas 

Eficiência politrópica do compressor 75,00 % 
CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressão de projeto na 
aspiração / impulsão 

22 54,23 Kg/cm2 g 

Temperatura de projeto 210 ºC 

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 
Potência elétrica a 
vazão de projeto  

461,89 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE COMPRESSÃO 
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ESPECIFICAÇÕES COMPRESSORES 
Identificação do equipamento 

operação / reserva 
K-2 - 

Descrição 
Compressor da corrente de reciclo da torre de 

absorção 
Número de compressores operação / 

reserva 
1 0 

Tipo de compressor 
(centrífugo/deslocamento positivo) 

Centrífugo 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo - 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

PARTE DO COMPRESSOR Aspiração Impulsão 

Vazão mássica de operação  43.884,87 kg/h 
Pressão 38,80 kg/cm2 a 79,00 kg/cm2 a 

Temperatura 44,98 ºC 126 ºC 
Densidade @ P e T de 

operação 
12,48 kg/m3 19,70 kg/m3 

Massa molar 8,54 kg/kmol 
Fator de compressibilidade @ 

P e T de operação  
1,010  1,025  

K = cP/cV @ P e T de operação  1,357  1,332  

CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DO COMPRESSOR 
Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 

operação) 
3516,42 m3/h 

Máxima temperatura na impulsão  138,6 ºC 
Número de etapas 1 

Razão de compressão por etapas ( / / / /) 2,04 
Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão 24 12 polegadas 

Eficiência politrópica do compressor 75,00 % 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 
Pressão de projeto na 
aspiração / impulsão 

46,68 86,90 Kg/cm2 g 

Temperatura de projeto 152,46 ºC 

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 

Potência elétrica a 
vazão de projeto  

3911,28 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE COMPRESSÃO 
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ESPECIFICAÇÕES COMPRESSORES 
Identificação do equipamento 

operação / reserva 
K-3 - 

Descrição 
Compressor da corrente de saída de gases de 

recuperação 
Número de compressores operação / 

reserva 
1 0 

Tipo de compressor 
(centrífugo/deslocamento positivo) 

Centrífugo 

Funcionamento (contínuo ou 
descontínuo / série ou paralelo) 

Contínuo - 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

PARTE DO COMPRESSOR Aspiração Impulsão 

Vazão mássica de operação  1058 kg/h 
Pressão 5,80 kg/cm2 a 7,00 kg/cm2 a 

Temperatura 2,67 ºC 13,56 ºC 
Densidade @ P e T de 

operação 
8,761 kg/m3 9,974 kg/m3 

Massa molar 28,44 kg/kmol 
Fator de compressibilidade @ 

P e T de operação  
0,9423  0,9428  

K = cP/cV @ P e T de operação  1,263  1,260  

CARACTÉRISTICAS DE PROJETO DO COMPRESSOR 
Vazão de projeto (110 ou 120% da vazão de 

operação) 
132,42 m3/h 

Máxima temperatura na impulsão  14,92 ºC 
Número de etapas 1 

Razão de compressão por etapas ( / / / /) 1,21 
Diâmetro da tubulação aspiração/impulsão 6 6 polegadas 

Eficiência politrópica do compressor 75,00 % 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 
Pressão de projeto na 
aspiração / impulsão 

6,38 7,70 Kg/cm2 g 

Temperatura de projeto 16,41 ºC 

CARACTERÍSTICAS DE ACIONAMENTO 

Potência elétrica a 
vazão de projeto  

4,90 kW 

ESQUEMA DO SISTEMA DE COMPRESSÃO 
 
 
 



 

175 
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ANEXO 5: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DE PRATOS 

ESPECIFICAÇÕES PRATOS 

Número do equipamento C-7 

Descrição Torre de destilação  

Número de seções da coluna 3 

SEÇÃO 1 DA COLUNA 

Identificação Zona de retif icação 

De prato/A prato 1 48  

Pressão  6,1 6,4 
Kg/cm2 g 

Perda de pressão 0,3 

Temperatura 151,1 174,8 °C 

Vazão mássica de vapor/fase orgânica 3782,0  
Kg/h 

Vazão mássica de líquido/fase aquosa 2002,0  

Vazão volumétrica de vapor/fase orgânica @ P 
e T de operação 

295,8 308,6 

m3/h 
Vazão volumétrica de líquido/fase aquosa @ P 

e T de operação 
3,45 3,8 

Densidade da fase vapor/fase orgânica @ P e 

T de operação 
12,8 13,8 

Kg/m3 

Densidade da fase líquida/fase aquosa @ P e T 
de operação 

579,9 570,9 

Viscosidade da fase vapor/fase orgânica @ P 
e T de operação 

0,012 0,013 
cP 

Viscosidade da fase líquida/fase aquosa @ P e 

T de operação 
0,163 0,155 

Diâmetro 7092,2 mm 

Número de pratos 48  

Espaçamento entre pratos 610 mm 

Tipo de pratos (válvulas, perfurados) Válvulas  

Altura de recheio - mm 

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas 
Intalox...) 

-  

    

SEÇÃO 2 DA COLUNA 

Identificação Zona de esgotamento  

De prato/A prato 49 50  

Pressão  6,4 6,4 
Kg/cm2 g 

Perda de pressão 0 

Temperatura 173,7 159,1 °C 

Vazão mássica de vapor/fase orgânica  4941,0 
Kg/h 

Vazão mássica de líquido/fase aquosa  243000 

Vazão volumétrica de vapor/fase orgânica @ P 
e T de operação 

308,3 312,0 
m3/h 

Vazão volumétrica de líquido/fase aquosa @ P 

e T de operação 
4,8 326,9 

Densidade da fase vapor/fase orgânica @ P e 
T de operação 

14,0 15,8 

Kg/m3 

Densidade da fase líquida/fase aquosa @ P e T 
de operação 

577,8 744 

Viscosidade da fase vapor/fase orgânica @ P 

e T de operação 
0,013 0,013 

cP 
Viscosidade da fase líquida/fase aquosa @ P e 

T de operação 
0,162 0,560 

Diâmetro 7092,2 mm 

Número de pratos 2  

Espaçamento entre pratos 910 mm 

Tipo de pratos (válvulas, perfurados) Válvula  
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Altura de recheio - mm 

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas 
Intalox...) 

-  

SEÇÃO 3 DA COLUNA 

Identificação Zona de esgotamento  

De prato/A prato 51 100  

Pressão  6,4 6,7 
Kg/cm2 g 

Perda de pressão 0,3 

Temperatura 187,8 436,7 °C 

Vazão mássica de vapor/fase orgânica  993000 
Kg/h 

Vazão mássica de líquido/fase aquosa  1270000 

Vazão volumétrica de vapor/fase orgânica @ P 

e T de operação 
733,8 21448,0 

m3/h 
Vazão volumétrica de líquido/fase aquosa @ P 

e T de operação 
415,4 2573,1 

Densidade da fase vapor/fase orgânica @ P e 
T de operação 

24,7 46,3 
Kg/m3 

Densidade da fase líquida/fase aquosa @ P e T 

de operação 
693,7 494,0 

Viscosidade da fase vapor/fase orgânica @ P 
e T de operação 

0,013 0,014 

cP 
Viscosidade da fase líquida/fase aquosa @ P e 

T de operação 
0,331 0,045 

Diâmetro 7092,2 mm 

Número de pratos 50  

Espaçamento entre pratos 610 mm 

Tipo de pratos (válvulas, perfurados) Válvulas   

Altura de recheio - mm 

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas 

Intalox...) 
-  
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ANEXO 6: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DOS ENCRAVAMENTOS 

ESPECIFICAÇÕES DOS ENCRAVAMENTOS 

Identificação no 
diagrama 
mecânico 

Localização (núm. 
da tubulação ou 

vaso) 

Descrição da 

ação 

Vinculado a qual elemento de 

medição e/ou controle 

SE-1 F-1 
Fechamento de 

válvula da válvula 

de combustível 

FCV-4 

SE-2 C-2 

Abertura da 
válvula de água 

de caldeira e 
injeção  de gás 

FCV-6 

SE-3 

C-3 

Abertura de 

válvula 
FCV-9 

SE-4 
Fechamento de 

válvula 
FCV-7 

SE-5 

C-4 

Abertura de 
válvula 

FCV-10 

SE-6 
Fechamento de 

válvula 
FCV-11 

SE-7 

C-5 

Abertura de 
válvula 

FCV-12 

SE-8 
Fechamento de 

válvula 
FCV-13 

SE-9 C-6 
Fechamento de 

válvula 
FCV-19 

SE-10 F-2 

Fechamento de 
válvula de 

entrada de 
combustível 

FCV-18 

SE-11 

C-7 

Fechamento de 

válvula 
FCV-20 

SE-12 
Abertura de 

válvula 
FCV-20 

SE-13 
 

C-8 

Abertura de 
válvula 

FCV-19 

SE-14 
Abertura de 

válvula 
FCV-20 
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ANEXO 7: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DE TROCADORES DE CALOR 

ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 
Número do equipamento Forno F-1 

Descrição 
Forno para aquecimento da entrada do reator C-

2 

Tipo de trocador  Forno retangular de caixas gêmeas 

Tiragem Natural 
Número de 
bancos de 
convecção 

Lisos ou 
aletados 

2 
Um liso e um 

aletado 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 
TUBO/TUBO INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO TROCADOR 

DE PLACAS 
 Entrada Saída  

Vazão total  386951 Kg/h 
Fração de vapor/gás 0,4397 1  

Vazão de vapor/gás 170137 386951 
Kg/h 

Vazão de líquido 216814 0 

Temperatura 200 380 °C 
Pressão 49,633 48,933 Kg/cm2 g 

Perda de pressão 
permitida 

0,7 Kg/cm2 

Coeficiente de 
transferência térmica 

convectiva do banco 1 
5330,901 

Kcal / h m2 
ºC 

Coeficiente de 
transferência térmica 

convectiva do banco 2 
4901,345 

Kcal / h m2 
ºC 

Fator de deposição 0,00023 
h m2 °C/ 

kcal 
Calor trocado 0,09349 GKcal/h 

Eficiência da troca de 
calor 

79,4 % 

Lado ENTRADA DA CASCA DO FORNO 

 ENTRADA DE COMBUSTÍVEL ENTRADA DE AR 
Vazão total 9824,36 Kg/h 184968,8890 Kg/h 

Temperatura 32 °C 32 °C 
Pressão 1,0093 Kg/cm2 g 2,0186 Kg/cm2 g 

Lado SAÍDA DA CASCA DO FORNO 
Vazão total 194783,25 Kg/h 

Temperatura 390 °C 
Pressão 1,0093 Kg/cm2 g 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Altura do chão a 
chaminé  

50 m 

Elevação do forno 3 m 
CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO FORNO 

Área de troca de calor da parte radioativa 3008,1 m2 

Área de troca de calor da parte radioativa 
superdimensionada 

3308,91 m² 

Diâmetro dos tubos 4 polegadas 
Comprimento dos tubos 19200 mm 
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Espessura dos tubos 6,08 mm 
Espaçamento entre tubos 260 mm 

Passos de tubos 12 

Orientação dos tubos  Vertical 
Material do tubo 321 Stainless 

Dobra em U do tubo Fora da caixa de radiação 
Altura do Forno 20000 mm 

Comprimento do Forno 36000 mm 
Largura do Forno 10000 mm 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DA CAIXA DE CONVECÇÃO 

CAIXA 
CAIXA 1 (SAÍDA DA CAIXA 
2/ENTRADA DA CAIXA DE 

RADIAÇÃO) 

CAIXA 2 (ENTRADA DO 
FORNO/ENTRADA DA 

CAIXA 1) 

Área de troca de calor 
da parte convectiva 

63,9 m² 2197,3 m² 

Área de troca de calor 
da parte convectiva 

após 
superdimensionamento 

70,29 m² 2417,03 m² 

Orientação dos tubos Horizontal Horizontal 

Comprimento dos 
tubos 

8000 mm 8000 mm 

Diâmetro dos tubos 5 polegadas 5 polegadas 
Espessura dos tubos 6,55 mm 6,55 Mm 

Altura da aleta - mm 25,4 mm 

Espessura da aleta - mm 1,27 mm 
Frequência de aletas - mm 197 mm 

Material das aletas 321 stainless 321 stainless 
Disposição dos tubos 30 equilateral 30 equilateral 

Espaçamento dos 
tubos 

304 mm 304 mm 

Matriz dos tubos 
6 colunas de tubos por 3 
linhas de tubos em série 

6 colunas de tubos por 3 
linhas de tubos em série 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS PARA O FLUXO DE GÁS 

Diâmetro de chaminé 1965,3 mm 

Altura da chaminé 37000 mm 
Localização do abafador 23000 mm 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 
Número do equipamento Forno F-2 

Descrição 
Forno para aquecimento da entrada de retorno 

da torre de stripping 
Tipo de trocador  Forno cilíndrico 

Tiragem Natural 
Número de 
bancos de 
convecção 

Lisos ou 
aletados 

2 
Um liso e um 

aletado 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 
TUBO/TUBO INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO TROCADOR 

DE PLACAS 

 Entrada Saída  
Vazão total  423462 Kg/h 

Fração de vapor/gás 0 0,151  
Vazão de vapor/gás 0 349259 

Kg/h 
Vazão de líquido 423462 74203 

Temperatura 437 451 °C 

Pressão 7,733 7,833 Kg/cm2 g 
Perda de pressão 

permitida 
0,7 Kg/cm2 

Coeficiente de 
transferência térmica 

convectiva do banco 1 
4750,195 

Kcal / h m2 
ºC 

Coeficiente de 
transferência térmica 

convectiva do banco 2 
4853,645 

Kcal / h m2 
ºC 

Fator de deposição 0,00023 
h m2 °C/ 

kcal 

Calor trocado 0,016039 GKcal/h 
Eficiência da troca de 

calor 
78,54 % 

Lado ENTRADA DA CASCA DO FORNO 
 ENTRADA DE COMBUSTÍVEL ENTRADA DE AR 

Vazão total 1703,76 Kg/h 32076,00 Kg/h 
Temperatura 32 °C 32 °C 

Pressão 1,0093 Kg/cm2 g 2,0186 Kg/cm2 g 
Lado SAÍDA DA CASCA DO FORNO 

Vazão total 33779,76 Kg/h 
Temperatura 408,6 °C 

Pressão 1,0093 Kg/cm2 g 
CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Altura do chão a 
chaminé  

50 m 

Elevação do forno 3 m 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO FORNO 
Área de troca de calor da parte radioativa 920,5 m2 

Área de troca de calor da parte radioativa 
superdimensionada 

1012,55 m² 

Diâmetro dos tubos 5 polegadas 

Comprimento dos tubos 19200 mm 
Espessura dos tubos 6,55 mm 

Espaçamento entre tubos 254 mm 
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Passos de tubos 6 
Orientação dos tubos  Vertical 

Material do tubo Carbon Steel 

Dobra em U do tubo Fora da caixa de radiação 
Altura do Forno 20000 mm 

Diâmetro do Forno 9100 mm 
CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DA CAIXA DE CONVECÇÃO 

CAIXA 
CAIXA 1 (SAÍDA DA CAIXA 
2/ENTRADA DA CAIXA DE 

RADIAÇÃO) 

CAIXA 2 (ENTRADA DO 
FORNO/ENTRADA DA 

CAIXA 1) 

Área de troca de calor 
da parte convectiva 

63,9 m² 2197,3 m² 

Área de troca de calor 
da parte convectiva 

após 
superdimensionamento 

70,29 m² 2417,03 m² 

Orientação dos tubos Horizontal Horizontal 

Comprimento dos tubos 8000 mm 8000 mm 

Diâmetro dos tubos 5 polegadas 5 polegadas 
Espessura dos tubos 6,55 mm 6,55 Mm 

Altura da aleta - mm 25,4 mm 
Espessura da aleta - mm 1,27 mm 

Frequência de aletas - mm 197 mm 
Material das aletas Carbon steel Carbon steel 

Disposição dos tubos 30 equilateral 30 equilateral 
Espaçamento dos tubos 304 mm 304 mm 

Matriz dos tubos 
6 colunas de tubos por 3 
linhas de tubos em série 

6 colunas de tubos por 3 
linhas de tubos em série 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS PARA O FLUXO DE GÁS 

Diâmetro de chaminé 1965,3 mm 
Altura da chaminé 37000 mm 

Localização do abafador 23000 mm 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do 
equipamento 

E-1 

Descrição 
Trocador que integra corrente afluente a F-1 e a 

saída do reator 

Tipo de trocador  Casco-tubo 

tipo TEMA BEU 

Disposição Horizontal 

Circulação Forçada 

Nú
mero de 
carcaças 

estimadas 

Em série 
ou paralelo 

1 - 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 
CASCO/TUBO 

EXTERIOR/FLUÍDO FRÍO DO 
TROCADOR DE PLACAS 

TUBO/TUBO 
INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO 

TROCADOR DE PLACAS 

 
En

trada 

Sa

ída 
 

En

trada 

Saí

da 
 

Vazão 
total  

386951 
Kg

/h 
386951 

Kg
/h 

Fração 
de vapor/gás 

1 1  
0,4

1 
0,4

2 
 

Vazão 

de vapor/gás 

38

6951 

38

6951 Kg
/h 

15

8601 

164

344 Kg
/h Vazão 

de líquido 
0 0 

22
8351 

222
608 

Tempe
ratura 

38
0,19 

33
8,52 

°C 
11

1,1 
159

,92 
°C 

Pressã

o 

42,

93 

39,

24 

Kg

/cm2 g 

50,

33 

24,

82 

Kg

/cm2 g 

Perda 
de pressão 
permitida 

0,7 
Kg

/cm2 0,7 
Kg

/cm2 

Coefici

ente 
individual de 
transmissão 

de calor 

1461,4 
Kc

al / h m2 
ºC 

22955,7 
Kc

al / h m2 
ºC 

Fator 

de deposição 
0,0002 

h 
m2 °C/ 
kcal  

0,0002 
h 

m2 °C/ 
kcal 

Coefici

ente global de 
transmissão 

de calor 

1494 
Kc

al / h m2 

ºC 

ΔTml 222,64 ºC 

FT   

Calor 

trocado 
19,6 

M

Kcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressã
o de projeto  

56,08 
Kg

/cm2 g 

Tempe
ratura de 

projeto 

420 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor  59 m2 

Diâmetro dos tubos 19,05 mm 
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Comprimento dos tubos 6000 mm 

Espessura dos tubos 2 mm 

Espaçamento entre centro dos 
tubos 

23,81 mm 

Tipo de disposição dos tubos  Triangular 

Diâmetro do casco 919 mm 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do equipamento E-2 

Descrição Trocador de calor pré separador C-3 

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

Aero-Resfriador 

Disposição 

(horizontal/vertical) 
Horizontal 

Configuração dos 
ventiladores 

Forçada 

Nú
mero de 

comparti
mentos 

Número de 
ventiladores por 
compartimento 

11 2 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado FLUÍDO FRÍO  
TUBO/TUBO 

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO 

TROCADOR DE PLACAS 

 
Entr

ada 
S

aída 
 

E
ntrada 

Saí
da 

 

Vazão 
total  

7129501 
K

g/h 
394935 

K
g/h 

Fração 

de vapor/gás 
1 1  

0,

7807 

0,4

017 
 

Vazão 
de vapor/gás 

71
29501 

712
9501 K

g/h 

3
08327 

15
8633 K

g/h Vazão 
de líquido 

0 0 
8

6609 
23

6302 

Tempera

tura 
32 99,7 °C 

2

95,87 

54,

23 

°

C 

Pressão 
1,

033 
1,03

3 
K

g/cm2 g 
4

2,233 
41,

716 
K

g/cm2 g 

Perda 
de pressão 

permitida 

0,2 
K

g/cm2 0,7 
K

g/cm2 

Coeficie
nte individual 

de transmissão 

de calor 

906,7 

Kc

al / h m2 
ºC 

519,2 

K

cal / h m2 
ºC 

Fator de 

deposição 
0,000116 

h 
m2 °C/ 
kcal  

0,000267 
h 

m2 °C/ 
kcal 

Coeficie

nte global de 
transmissão de 

calor 

326,5 
K

cal / h m2 

ºC 

ΔTml 137,66 ºC 

FT -  

Calor 

trocado 
0,116342992 

G

Kcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressão 
de projeto  

46,4563 
K

g/cm2 g 

Tempera
tura de projeto 

325,97 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor por ventilador 70,505 m2 

Área de troca de calor total 1551,1 m² 

Área de troca de calor 

superdimensionada 
1706,21 m² 
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Diâmetro dos tubos 25,4 mm 

Comprimento dos tubos 8750 mm 

Espessura dos tubos 10 BWG 

Espaçamento entre centro dos tubos 51,96 mm 

Tipo de disposição dos tubos 
(triangulas, triangular rotada, quadrangular, 

rômbica) 

Triangular 

Material dos tubos Aço carbono 

Diâmetro da ponta da aleta 57,15 mm 

Espessura da aleta 0,28 mm 

Frenquência de aletas 433 #/m 

Tipo de aleta G-finned 

Material da aleta Alumínio 1060 

Diâmetro dos ventiladores 3,65 m 

Velocidade dos ventiladores 3,05 m/s 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do 
equipamento 

E-3 

Descrição Cooler da vazão afluente a C-4 

Tipo de trocador  Casco-tubo 

tipo TEMA BEM 

Disposição Horizontal 

Circulação Forçada 

Nú

mero de 
carcaças 

estimadas 

Em série 
ou paralelo 

3 Paralelo 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 

CASCO/TUBO 

EXTERIOR/FLUÍDO FRÍO DO 
TROCADOR DE PLACAS 

TUBO/TUBO 

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO 
TROCADOR DE PLACAS 

 
En

trada 
Sa

ída 
 

En
trada 

Saí
da 

 

Vazão 

total  
264410 

Kg

/h 
159518 

Kg

/h 

Fração 
de vapor/gás 

0 0  1 
0,9

9 
 

Vazão 
de vapor/gás 

0 0 
Kg

/h 

15
9518 

158
347 Kg

/h Vazão 

de líquido 

26

4410 

26

4410 
0 

117

1 

Tempe
ratura 

31 45 °C 55 
45,

01 
°C 

Pressã
o 

1,0
3 

1 
Kg

/cm2 g 
41,

71 
41,

47 
Kg

/cm2 g 

Perda 

de pressão 
permitida 

0,03 
Kg

/cm2 0,7 
Kg

/cm2 

Coefici
ente 

individual de 
transmissão 

de calor 

3366,9 

Kc

al / h m2 
ºC 

2277,4 

Kc

al / h m2 
ºC 

Fator 
de deposição 

0,0004 

h 

m2 °C/ 
kcal  

0,0002 

h 

m2 °C/ 
kcal 

Coefici
ente global de 

transmissão 
de calor 

1265,9 
Kc

al / h m2 
ºC 

ΔTml 11,96 ºC 

FT 0,9817  

Calor 
trocado 

3,57 
M

Kcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressã

o de projeto  
45,89 

Kg

/cm2 g 

Tempe
ratura de 
projeto 

90 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor  572,5 m2 

Área superdimensionada 629,8 m2 

Diâmetro dos tubos 19,05 mm 
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Comprimento dos tubos 6100 mm 

Espessura dos tubos 2,11 mm 

Espaçamento entre centro dos 
tubos 

23,81 mm 

Tipo de disposição dos tubos  Triangular 

Diâmetro do casco 670 mm 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do equipamento E-4 

Descrição 
Trocador que integra corrente afluente a torre de 

destilação e o produto de fundo da mesma 

Tipo de trocador Casco-tubo 

tipo TEMA BEU 

Disposição Horizontal 

Circulação Forçada 

Nú

mero de 
carcaças 

estimadas 

Em série ou 
paralelo 

1 Série 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 

CASCO/TUBO 

EXTERIOR/FLUÍDO FRÍO DO 
TROCADOR DE PLACAS 

TUBO/TUBO 

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO 
TROCADOR DE PLACAS 

 
En

trada 
Sa

ída 
 

En
trada 

Saí
da 

 

Vazão 

total  
227106 

Kg

/h 
224934 

Kg

/h 

Fração 
de vapor/gás 

0 
0,0

014 
 0 0  

Vazão 
de vapor/gás 

0 
31

6 Kg
/h 

0 0 
Kg

/h Vazão 

de líquido 

22

7106 

22

6790 

22

4934 

224

934 

Tempe
ratura 

56,
62 

23
6,47 

°C 
45

1,43 
323

,25 
°C 

Pressã
o 

8,0
33 

7,6
27 

Kg
/cm2 g 

7,8
33 

7,3
64 

Kg
/cm2 g 

Perda 

de pressão 
permitida 

0,7 
Kg

/cm2 0,7 
Kg

/cm2 

Coefici
ente 

individual de 
transmissão 

de calor 

2042,1 

Kc

al / h m2 
ºC 

3322,1 

Kc

al / h m2 
ºC 

Fator 
de deposição 

0,0002 

h 

m2 °C/ 
kcal  

0,0002 

h 

m2 °C/ 
kcal 

Coefici
ente global de 

transmissão 
de calor 

1164,7 
Kc

al / h m2 
ºC 

ΔTml 220,53 ºC 

FT   

Calor 
trocado 

22,75 
M

Kcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressã

o de projeto  
9,177 

Kg

/cm2 g 

Tempe
ratura de 
projeto 

490 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor  157,74 m2 

Diâmetro dos tubos 19,05 
polegadas/

mm 
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Comprimento dos tubos 6100 mm 

Espessura dos tubos 2,11 mm 

Espaçamento entre centro dos 
tubos 

23,81 mm 

Tipo de disposição dos tubos Triangular 

Diâmetro do casco 620 mm 
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ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do equipamento E-6 

Descrição 
Cooler do produto de fundo da torre de 

destilação 

Tipo de trocador  Casco-tubo 

Tipo TEMA BEU 

Disposição  Horizontal 

Circulação Forçada 

Nú

mero de 
carcaças 

estimadas 

Em série ou 
paralelo 

9 3 Paralelo 3 Série 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 

CASCO/TUBO 

EXTERIOR/FLUÍDO FRÍO DO 
TROCADOR DE PLACAS 

TUBO/TUBO 

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE DO 
TROCADOR DE PLACAS 

 
En

trada 
Saí

da 
 

Ent
rada 

Sa
ída 

 

Vazão 

total  
2287157 

Kg

/h 
224934 

Kg

/h 

Fraçã
o de 

vapor/gás 
0 0  0 0  

Vazão 

de vapor/gás 
0 0 

Kg
/h 

0 0 
Kg

/h Vazão 
de líquido 

22
87157 

228
7157 

224
934 

22
4934 

Tempe
ratura 

31 48 °C 
323

,32 
40 °C 

Press

ão 

8,0

33 

7,4

07 

Kg

/cm2 g 

7,3

64 

7,0

72 

Kg

/cm2 g 

Perda 
de pressão 
permitida 

0,7 
Kg

/cm2 0,7 
Kg

/cm2 

Coefic

iente 
individual de 
transmissão 

de calor 

6589,3 
Kc

al / h m2 
ºC 

127,6 
Kc

al / h m2 
ºC 

Fator 

de deposição 
0,0004 

h 
m2 °C/ 
kcal  

0,0002 
h 

m2 °C/ 
kcal 

Coefic

iente global 
de 

transmissão 

de calor 

124,2 
Kc

al / h m2 
ºC 

ΔTml 85,99 ºC 

FT 1,03  

Calor 
trocado 

37,49 
M

Kcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Press
ão de projeto  

9,177 
Kg

/cm2 g 

Tempe

ratura de 
projeto 

360 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor  4099,92 m2 
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Área superdimensionada 4509,91 m2 

Diâmetro dos tubos 19,05 mm 

Comprimento dos tubos 5400 mm 

Espessura dos tubos 2,11 mm 

Espaçamento entre centro dos 
tubos 

23,81 mm 

Tipo de disposição dos tubos Triangular 

Diâmetro do casco 1024 mm 

ESPECIFICAÇÕES TROCADORES DE CALOR 

Número do equipamento E-7 

Descrição Cooler do topo da torre de destilação 

Tipo de trocador  Casco-tubo 

tipo TEMA BEU 

Disposição Horizontal 

Circulação Forçada 

Número de carcaças 

estimadas 

Em série ou 

paralelo 
1 - 

CARACTERÍSTICAS DOS FLUÍDOS E CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO 

Lado 

CASCO/TUBO 

EXTERIOR/FLUÍDO FRÍO 

DO TROCADOR DE PLACAS 

TUBO/TUBO 

INTERIOR/FLUÍDO QUENTE 

DO TROCADOR DE PLACAS 

 Entrada Saída  Entrada Saída  

Vazão total  14037 Kg/h 3782 Kg/h 

Fração de vapor/gás 0 0  0,94 0,43  

Vazão de vapor/gás 0 0 
Kg/h 

3555 1628 
Kg/h 

Vazão de líquido 14037 14037 227 2154 

Temperatura 31 48 °C 151,07 96,78 °C 

Pressão 8,03 8 Kg/cm2 g 7,18 7,07 Kg/cm2 g 

Perda de pressão permitida 0,7 Kg/cm2 0,35 Kg/cm2 

Coeficiente individual de 

transmissão de calor 
3238,3 

Kcal / h 

m2 ºC 
810,2 

Kcal / h 

m2 ºC 

Fator de deposição 0,0004 
h m2 °C/ 

kcal  
0,0002 

h m2 °C/ 

kcal 

Coeficiente global de 

transmissão de calor 
625,5 

Kcal / h 

m2 ºC 

ΔTml 82,63 ºC 

FT 1,27  

Calor trocado 0,248 MKcal/h 

CONDIÇÕES DE PROJETO MECÂNICO 

Pressão de projeto  9,18 Kg/cm2 g 

Temperatura de projeto 190 ºC 

CARACTERÍSTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR 

Área de troca de calor  7,1 m2 

Área superdimensionada 7,81 m2 

Diâmetro dos tubos 19,05 mm 

Comprimento dos tubos 1800 mm 

Espessura dos tubos 2,11 mm 

Espaçamento entre centro dos tubos 23,81 mm 

Tipo de disposição dos tubos  Triangular 

Diâmetro do casco 273,05 mm 
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ANEXO 8: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DE INSTRUMENTOS DE VAZÃO 

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE VAZÃO 
Identificação Localização (núm. da 

tubulação) 
Fase 

(L, G ou M) 
Vazão normal / 

kg/h 
FI-01 1 M 228154,2323 

FI-02 2 M 228154,2323 

FI-03 3 M 228154,2323 
FI-04 4 G 2033,913963 

FI-05 5 G 2033,913963 
FI-06 6 G 45899,36142 

FI-07 7 M 274053,5937 
FI-08 8 M 274053,5937 

FI-09 9 M 274053,5937 
FI-10 10 M 274053,5937 

FI-11 11 M 274053,5937 
FI-12 12 L 7978,42351 

FI-13 13 L 7978,42351 
FI-14 14 M 282032,0172 

FI-15 15 M 282032,0172 
FI-16 16 L 7821,99582 

FI-17 17 L 227713,1818 

FI-18 18 G 46496,83953 
FI-19 19 L 46496,83953 

FI-20 20 G 46340,22279 
FI-21 21 G 70447,4848 

FI-22 22 G 35,42645962 
FI-23 23 G 43865,44746 

FI-24 24 G 43865,44746 
FI-25 25 L 156,6167477 

FI-26 26 G 764,2980656 
FI-27 27 L 135,9723361 

FI-28 28 L 226969,5282 
FI-29 29 L 226969,5282 

FI-30 30 L 224780,2072 
FI-31 31 L 224780,2072 

FI-32 32 L 224780,2072 
FI-33 33 L 142562,8679 

FI-34 34 M 142562,8679 

FI-35 35 G 2000,610725 
FI-36 36 L 2000,610725 

FI-37 37 G 1744,467124 
FI-38 38 G 1744,467124 

FI-39 39 L 256,1436016 
FI-40 40 L 11115,45307 

FI-41 41 L 4,756323087 
FI-42 42 L 9696554,871 

FI-43 43 L 9696554,871 
FI-44 44 L 9698732,597 
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ANEXO 9: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DE INSTRUMENTOS DE NÍVEL 

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE NÍVEL 

Identificação 
Localização (núm. do 

vaso) 
Tipo de interfase 

(L-L ou L-V/G) 
Nível normal / mm 

LI-01 C-1 L-V 1926,55 

LI-02 C-2 L-V 214130 

LI-03 C-3 L-V 2775 
LI-04 C-4 L-V 8,32 

LI-05 C-5 L-V 3075 
LI-06 C-6 L-V - 

LI-07 C-7 L-V 7816,2 
LI-08 C-8 L-V 240,2 
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ANEXO 10: FOLHA ESPECIFICAÇÕES DE INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA 

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA 
Identificação Localização (núm. da 

tubulação ou vaso) 
Fase 

(L, G ou M) 
Temperatura 
normal / °C 

TI-01 1 M 40 

TI-02 2 M 46,95 

TI-03 3 M 46,95 
TI-04 4 G 45 

TI-05 5 G 159 
TI-06 6 G 128,4 

TI-07 7 M 73,15 
TI-08 8 M 200 

TI-09 9 M 380 
TI-10 10 M 377,5 

TI-11 11 M 294,9 
TI-12 12 L 95 

TI-13 13 L 95,72 
TI-14 14 M 272,7 

TI-15 15 M 55 
TI-16 16 L 55 

TI-17 17 L 56,59 

TI-18 18 G 55 
TI-19 19 L 45 

TI-20 20 G 45 
TI-21 21 G 44,99 

TI-22 22 G 44,99 
TI-23 23 G 44,98 

TI-24 24 G 126 
TI-25 25 L 45,74 

TI-26 26 G 56,47 
TI-27 27 L 56,47 

TI-28 28 L 56,47 
TI-29 29 L 150 

TI-30 30 L 436,7 
TI-31 31 L 393 

TI-32 32 L 393 
TI-33 33 L 436,7 

TI-34 34 M 451,4 

TI-35 35 G 151,1 
TI-36 36 L 101,1 

TI-37 37 G 101,1 
TI-38 38 G 101,1 

TI-39 39 L 101,1 
TI-40 40 L 180,3 

TI-41 41 L 2,697 
TI-42 42 L 101,1 

TI-43 43 L 45 
TI-44 44 L 44,98 

TI-45 C-2 M 406,7 
TI-46 C-2 M 406,7 

TI-47 C-2 M 406,7 
TI-48 C-2 M 406,7 
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TI-49 C-6 M 45 
TI-50 C-6 M 44,99 

TI-51 C-6 M 45 

TI-52 C-6 M 44,98 
TI-53 C-7 M 150 

TI-54 C-7 M 436,7 
TI-55 C-7 M 151,1 

TI-56 C-7 M 180,3 
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ANEXO 11:FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DE INSTRUMENTOS DE PRESSÃO 

ESPECIFICAÇÕES INSTRUMENTOS DE PRESSÃO 

Identificação 
Localização (núm. da 
tubulação ou vaso) 

Fase 
(L, G ou M) 

Pressão normal / 
kg/cm2 g 

PI-01 1 M 5 

PI-02 4 G 20 

PI-03 16 L 40,5 
PI-04 27 L 7 

PI-05 32 L 6,1 
PI-06 38 L 7 

PI-07 41 L 5,8 
PI-08 42 L 5,8 

PI-09 44 L 39,8 
PI-10 C-1 M 79 

PI-11 C-2 M 47,9 
PI-12 C-3 M 40,5 

PI-13 C-4 M 39,8 
PI-14 C-5 M 7 

PI-15 C-6 M 38,8 
PI-16 C-7 M 39,33 

PI-17 C-8 M 5,8 

PI-18 P-1A M 74 
PI-19 P-1B M 74 

PI-20 P-2A L 53,3 
PI-21 P-2B L 53,3 

PI-22 P-3A L 33 
PI-23 P-3B L 33 
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ANEXO 12: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DE LAÇOS DE CONTROLE 

ESPECIFICAÇÕES LAÇOS DE CONTROLE 

Identificação no 
diagrama 
mecânico 

Localização (núm. da 
tubulação ou vaso) 

Descrição da 
ação 

Elementos vinculados (medidor, 
controle, acionador e válvula de 

controle) 

LIC-100 C-1 Controle de nível LT-100, FCV-01  

FIC-100 3 Controle de vazão FT-100, FCV-02 

TIC-100 E-1 
Controle de 
temperatura 

TIT-100, FCV-03 

FIC-101 
Entrada de 

combustível em F-1 
Controle de vazão FT-101, FCV-04 

TIC-101 F-1 
Controle de 
temperatura 

TIT-101, FIC-101 

LIC-101 C-3 Controle de nível LT-101, LY-100, FCV-08 

LIC-102 C-3 Controle de nível LT-101, LY-101, FCV-07 

PIC-100 C-3 
Controle de 

pressão 
PT-100, PY-100, FCV-09 

LIC-103 C-4 Controle de nível LT-102, LY-102, FCV-11 

PIC-101 C-4 
Controle de 

pressão 
PT-101, PY-101, FCV-10 

LIC-104 C-5 Controle de nível LT-103, LY-103, FCV-14 

LIC-105 C-5 Controle de nível LT-103, LY-104, FCV-13 

PIC-102 C-5 
Controle de 

pressão 
PT-102, PY-102, FCV-12 

XIC-100 C-6 
Controle de 
composição 

XT-100, FCV-22 

FIC-102 
Entrada de 

combustível em F-2 
Controle de vazão FT-102, FCV-18 

TIC-102 F-2 
Controle de 
temperatura 

TIT-102, FIC-102 

FC-100 30 Controle de vazão FT-101 

LC-100 C-7 Controle de nível LT, FC-100 

PIC-103 C-7 
Controle de 

pressão 
FCV-19 

FC-101 40 Controle de vazão FT-102, FCV-20 

FC-102 41 Controle de vazão FT-103, FCV-21 

LC-101 C-8 Controle de nível LT-106, FC-102 
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ANEXO 13: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES DO REATOR 

ESPECIFICAÇÕES REATOR 

Número do equipamento C-2 

Descrição Reator de dessulfuração 

Pressão no topo 41,9 

kg/cm2 g Pressão no fundo 36,7 

Pressão de projeto 46,1 

Temperatura no topo 377,6 

°C Temperatura no fundo 377,6 

Temperatura de projeto 407,6 

Nível normal de líquido - 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) - 

Nível máximo de líquido (20%) - 

Altura 214132,9 

Diâmetro 4507,8 

Material Aço inox 321 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

- kg/m3 

Densidade da fase pesada @ P e T 
de operação no prato chave 

- kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída do produto 

C   Instrumento de pressão 

D   Válvula de segurança 

E   Instrumento de temperatura 

F   Instrumento de temperatura 

G   Instrumento de temperatura 

H   Instrumento de temperatura 

    

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ESPECIFICAÇÕES REATORES 

Número do equipamento C-06 

Descrição Torre de absorção química 

Pressão no topo 38,8 

kg/cm2 g Pressão no fundo 39,8 

Pressão de projeto 43,8 

Temperatura no topo 45,0 

°C Temperatura no fundo 47,9 

Temperatura de projeto 80 

Nível normal de líquido - 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) - 

Nível máximo de líquido (20%) - 

Altura 9144 

Diâmetro 7442,4 

Material Aço inox 304 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

- kg/m3 

Densidade da fase pesada @ P e T 
de operação no prato chave 

- kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada de líquido 

B   Entrada de gás 

C   Saída de líquido 

D   Saída de gás 

E   Instrumento de temperatura 

F   Instrumento de temperatura 

G   Instrumento de temperatura 

H   Instrumento de temperatura 

I   Sensor de pressão 

J   Válvula de segurança 

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ANEXO 14: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DE SERVIÇOS AUXILIARES 

SERVIÇOS AUXILIARES 

Equipamento Utilidade Consumo 

E-3 

Água de 
resfriamento 

264,41 

m3/h 

E-6 2287,157 

E-7 14,037 

  

  

 

Vapor 

Tipo de 
vapor 

(baixa, 
média ou 

alta) 

Pressão Temperatura Consumo 

   

kg/cm2 
g 

 

°C 

 

t/h 

     

     

     

     

     

     

 

Combustível 

Tipo de combustível 
(fuelóleo, fuelgas, 

gás natural) 
Consumo 

F-1 Fuelgas 9,82436 

t/h 

F-2 Fuelgas 5,11128 

   

   

   

   

 

Eletricidade 

Consumo 

P-1 1.429,16 

kWh/h 

P-2 32,55 

P-3 27.132,55 

K-1 461,88 

K-2 3.911,28 

K-3 4,9 

 

Ar de 
instrumentação 

Consumo 

  

Nm3/h 
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ANEXO 15: FOLHAS DE ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 
Identificação da tubulação 01 

De/a 
Gasoleo de 

entrada 
MIX-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou 
não) 

Não Não 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) - 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) 
ou mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total  228300 kg/h 
Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  263,1 
m3/h Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de 

operação  
- 

Massa molar 271,9 kg/kmol 
Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 867,7 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 6,557 cP 
CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  79 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 86,9 
Temperatura de operação  40 

ºC 
Temperatura de projeto 70 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 10 polegadas 
Perda de pressão 0,03104 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 02 

De/a Água de caldeira MIX - 100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) não não 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) - 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 7984 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  8,360 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,02 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 955 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,2944 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  69,3 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 76,23 

Temperatura de operação  95 
ºC 

Temperatura de projeto 125 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 5 polegadas 

Perda de pressão 00,1016 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 03 

De/a MIX-100 E-103 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0216 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 491700 kg/h 

Fração de vapor 0,9964 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  79,53 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  74610 

Massa molar 9,448 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,791 657,4 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01773 0,1518 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,05 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 41,85 

Temperatura de operação  295 
ºC 

Temperatura de projeto 325 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 25 polegadas 

Perda de pressão 0,4340 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 04 

De/a E-103  C3 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0216 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 430700 kg/h 

Fração de vapor 0,9769 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  278,829 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  37640 

Massa molar 9,448 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido leve/ líquido pesado @ P e T 
de operação 

6,867 833 985 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido leve/ líquido pesado @ P e 
T de operação 

0,009732 3,993 0,5374 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  37,35 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 41,085 

Temperatura de operação  55 
ºC 

Temperatura de projeto 85 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 32 polegadas 

Perda de pressão 0,0694 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 05 

De/a C3 Águas ácidas C3 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,001 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 6136 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  6,229 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,02 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 985 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,5374 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  37,35 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 41,085 

Temperatura de operação  55 
ºC 

Temperatura de projeto 85 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 4 polegadas 

Perda de pressão 0,002042 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 06 

De/a C3 E-101 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0405 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 258500 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  37640 

Massa molar 5,084 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,867 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009732 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  37,35 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 41,085 

Temperatura de operação  55 
ºC 

Temperatura de projeto 85 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,04531 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 07 

De/a C3 VLV-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0007 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 227100 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  272,6 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 264,1 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 833 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 3,993 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  37,35 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 41,085 

Temperatura de operação  55 
ºC 

Temperatura de projeto 85 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 10 polegadas 

Perda de pressão 0,02913 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 08 

De/a VLV-100 C5 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0007 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 227100 kg/h 

Fração de vapor 0,0233 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  273 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  69,63 

Massa molar 264,1 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 3,159 831,1 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01165 3,962 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  7 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,8 

Temperatura de operação  56,75 
ºC 

Temperatura de projeto 86,75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 11,5 polegadas 

Perda de pressão 0,05218 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 09 

De/a C5 Águas ácidas 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim  sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0011 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 1557 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  1,584 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,02 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 982,7 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,5234 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  7 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,8 

Temperatura de operação  56,55 
ºC 

Temperatura de projeto 86,55 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 4 polegadas 

Perda de pressão 0,0001775 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 10 

De/a E-101 V-101 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0405 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 258500 kg/h 

Fração de vapor 0,9983 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  1,579 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  37120 

Massa molar 5,084 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,921 992,5 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,0095 0,6331 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  36,65 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 40,315 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 28 polegadas 

Perda de pressão 0,0222 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 11 

De/a V-101 VLV-101 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0014 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 1567 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  1,579 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,01 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 992,5 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,6331 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  36,65 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 40,315 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 4 polegadas 

Perda de pressão 0,0001864 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 12 

De/a VLV-101 C5 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0014 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 1567 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  1,581 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,01 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 991 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,6256 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  7 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,8 

Temperatura de operação  45,67 
ºC 

Temperatura de projeto 75,67 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 4 polegadas 

Perda de pressão 0,0001864 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 13 

De/a C5 Gases e aminas 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0784 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 223,5 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  70,29 

Massa molar 11,06 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 3,180 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01165 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  7 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,8 

Temperatura de operação  56,55 
ºC 

Temperatura de projeto 86,55 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 1,5 polegadas 

Perda de pressão 0,07713 kg/cm2/km 

 
  



 

218 
 

ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 14 

De/a C5 E-104 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0006 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 226900 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  272,9 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 270 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 831,3 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 3,983 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  7 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,8 

Temperatura de operação  56,55 
ºC 

Temperatura de projeto 86,55 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 8 polegadas 

Perda de pressão 0,08864 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 15 

De/a V-101 FLOW-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0407 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 256900 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  37120 

Massa molar 5,061 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,921 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,0095 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  36,65 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 40,315 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,04439 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 16 

De/a FLOW-1 TEE - 100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 254400 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  35100 

Massa molar 5,021 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,248 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009504 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42,68 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,04150 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 17 

De/a TEE - 100 PURGA 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 203,5 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  28,08 

Massa molar 5,021 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,248 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009504 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42,68 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 1,5 polegadas 

Perda de pressão 0,02707 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 18 

De/a TEE-100 RCY-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 254200 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  35070 

Massa molar 5,021 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,248 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009504 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42,68 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,04144 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 19 

De/a RCY-1 K-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 253400 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  35040 

Massa molar 5,008 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,230 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009499 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42,68 

Temperatura de operação  44,99 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 28 polegadas 

Perda de pressão 0,04126 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 20 

De/a K-100 E-102 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 253400 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  22560 

Massa molar 5,008 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 11,23 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01175 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  79 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 86,9 

Temperatura de operação  133,1 
ºC 

Temperatura de projeto 163,1 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 20 polegadas 

Perda de pressão 0,06811 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 21 

De/a E-102 MIX-4 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0326 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 253400 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  22560 

Massa molar 5,008 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 11,23 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01175 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  79 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 86,9 

Temperatura de operação  133,1 
ºC 

Temperatura de projeto 163,1 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 20 polegadas 

Perda de pressão 0,06811 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 22 

De/a H2 APORTE MIX 4 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) não não 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) - 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 2035 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  259,5 

Massa molar 4,330 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7.842 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,009387 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  49,3 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 54,23 

Temperatura de operação  45 
ºC 

Temperatura de projeto 75 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 3 polegadas 

Perda de pressão 0,08133 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 23 

De/a MIX-4 MIX-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0323 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 255400 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  35790 

Massa molar 5,002 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,135 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01168 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  49,30 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 54,23 

Temperatura de operação  133,9 
ºC 

Temperatura de projeto 163,9 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,04261 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 24 

De/a MIX-1 E-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0171 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 0,9828 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  281,9 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  34030 

Massa molar 9,320 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,490 811,7 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01117 1,232 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  49,26 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 55,2 

Temperatura de operação  113,5 
ºC 

Temperatura de projeto 143,5 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 38 polegadas 

Perda de pressão 0,010355 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 25 

De/a E1 MIX-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,022 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 0,9979 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  46,02 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  65070 

Massa molar 9,374 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,972 652 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01832 0,1404 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,05 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42 

Temperatura de operação  302,2 
ºC 

Temperatura de projeto 332,2 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 24 polegadas 

Perda de pressão 0,05402 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 26 

De/a E-1 E-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0171 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 0,9841 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  284,4 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  44850 

Massa molar 9,320 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,037 748,9 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01345 0,3901 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  45,45 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 50 

Temperatura de operação  200 
ºC 

Temperatura de projeto 230 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 32 polegadas 

Perda de pressão 0,062535 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 27 

De/a E-100 C-2 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0171 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  63600 

Massa molar 9,320 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,605 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,02083 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  44,75 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 49,225 

Temperatura de operação  380 
ºC 

Temperatura de projeto 410 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 80 polegadas 

Perda de pressão 0,1163 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 28 

De/a C-2 MIX-2 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,022 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  72640 

Massa molar 9,374 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 6,659 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,02092 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  38,75 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 42,6 

Temperatura de operação  379,9 
ºC 

Temperatura de projeto 409,9 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 30 polegadas 

Perda de pressão 0,08810 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 29 

De/a MIX-2 E-1 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,022 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 483700 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  67440 

Massa molar 9,374 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 7,172 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,02093 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  41,86 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 46,046 

Temperatura de operação  379,9 
ºC 

Temperatura de projeto 409,9 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 30 polegadas 

Perda de pressão 0,08163 kg/cm2/km 

 
 
 
  



 

234 
 

ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 30 

De/a E-104 X-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0006 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou mista (M)] M 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 227000 kg/h 

Fração de vapor 0,0021 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  297,3 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  8,746 

Massa molar  kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 3,909 763,3 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01542 0,7113 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  6,3 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,1 

Temperatura de operação  150 
ºC 

Temperatura de projeto 180 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 13 polegadas 

Perda de pressão 0,013155 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 31 

De/a X-100 T-100 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0006 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 226900 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  303,1 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 270 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 748,8 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,7108 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  6,3 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,1 

Temperatura de operação  150 
ºC 

Temperatura de projeto 180 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 13 polegadas 

Perda de pressão 0,01105 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 32 

De/a X-100 Saída água 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) não não 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) - 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 24,25 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  0,02683 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 18,02 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 903,9 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,1811 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  6,3 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,1 

Temperatura de operação  150 
ºC 

Temperatura de projeto 180 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 4 polegadas 

Perda de pressão 0,0000002051 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 33 

De/a T-100 Saída GASES 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,1707 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

V 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 860,4 kg/h 

Fração de vapor 1 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  - 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  94,14 

Massa molar 30,48 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação 9,140 - kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação 0,01019 - cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  5,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 7,6 

Temperatura de operação  11,79 
ºC 

Temperatura de projeto 41,79 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 1,5 polegadas 

Perda de pressão 0,4101 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 34 

De/a T-100 Saída Nafta 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) sim sim 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) 0,0263 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 3,969 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  0,006576 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 59,33 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 10,17 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,1947 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  5,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 7,6 

Temperatura de operação  11,79 
ºC 

Temperatura de projeto 41,79 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 0,25 polegadas 

Perda de pressão 0,002702 kg/cm2/km 
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ESPECIFICAÇÕES TUBULAÇÕES 

Identificação da tubulação 35 

De/a T-100 Gasóleo final 

Existem componentes corrosivos? (sim ou não) não não 

Se sim, porcentagem em peso (% p.) - 

Fases presentes [líquido (L), vapor ou gás (V) ou 
mista (M)] 

L 

CARACTERÍSTICAS DO FLUÍDO 

Vazão total 226100 kg/h 

Fração de vapor - 

Vazão volumétrica de líquido @ P e T de operação  456 
m3/h 

Vazão volumétrica de vapor/gás @ P e T de operação  - 

Massa molar 278,3 kg/kmol 

Densidade do gás/líquido @ P e T de operação - 495,8 kg/m3 

Viscosidade do gás/líquido @ P e T de operação - 0,04607 cP 

CONDIÇÕES DE OPERAÇÃO/PROJETO 

Pressão de operação  6,8 
kg/cm2 g 

Pressão de projeto 8,6 

Temperatura de operação  441,8 
ºC 

Temperatura de projeto 471,8 

DADOS DA TUBULAÇÃO 

Diâmetro da tubulação 12 polegadas 

Perda de pressão 0,01509 kg/cm2/km 
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ANEXO16: FOLHA ESPECIFICAÇÕES VÁLVULAS DE CONTROLE 

ESPECIFICAÇÕES VÁLVULAS DE CONTROLE 

Identificação 
no diagrama 

mecânico 

Localização (núm. 
da tubulação) 

Vinculada 
ao laço de 

controle 

Vazão normal do 
fluído circulante 

(kg/h) 

Ação à falha no ar 
(abrir ou fechar 
completamente) 

FCV-01 02 LIC-100 228154,2323 Fechar 

FCV-02 03 TIC-100 274053,5937 Fechar 

FCV-03 08 TIC-101 274053,5937 Fechar 

FCV-04 
Entrada de 

combustível em F-1 
FIC-101 9824 Fechar 

FCV-05 9 TIC-101 274053,5937 Fechar 

FCV-06 14 TIC-100 282032,0172 Abrir 

FCV-07 16 LIC-100 7821,99582 Abrir 

FCV-08 17 LIC-101 227713,1818 Abrir 

FCV-09 18 PIC-100 46496,83953 Abrir 

FCV-10 20 XIC-100 46340,22279 Fechar 

FCV-11 25 LIC-102 156,6167477 Abrir 

FCV-12 26 PIC-102 764,2980656 Abrir 

FCV-13 27 LIC-103 135,9723361 Abrir 

FCV-14 28 LIC-104 226969,5282 Fechar 

FCV-15 29 LC-100 226969,5282 Fechar 

FCV-16 31 LC-100 224780,2072 Abrir 

FCV-17 33 LC-100 142562,8679 Fechar 

FCV-18 
Entrada de 

combustível em F-2 
FC-102 5112 Fechar 

FCV-19 36 PIC-103 2000,610725 Abrir 

FCV-20 40 FC-101 11115,45307 Fechar 

FCV-21 41 FC-102 4,756323087 Abrir 

FCV-22 43 XIC-100 9696554,871 Fechar 
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ANEXO 17: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES DE VÁLVULAS DE SEGURANÇA 

ESPECIFICAÇÕES VÁLVULAS DE SEGURANÇA 

Identificação 
no diagrama 

mecânico 

Localização 
(núm. da 

tubulação 
ou vaso) 

Caso de 
descarga 

Vazão de 
descarga / 

kg/h 

Pressão de 
acionamento 

/ kg/cm2 g 
Função 

PSV-01 C-1 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
228154,2323 7 

Evitar 
sobrepressão na 
entrada da planta 

PSV-02 C-2 
Sobrepressão 

do reator 
274053,5937 45 

Evitar 
superaquecimento 

e explosão do 
reator 

PSV-03 C-3 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
46496,83953 45 

Evitar 
sobrepressão no 

separador 

PSV-04 C-4 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
156,6167477 10 

Evitar 
sobrepressão no 

separador 

PSV-05 C-5 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
226969,5282 10 

Evitar 
sobrepressão no 

separador 

PSV-06 C-6 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
9696554,871 45 

Evitar 
sobrepressão e 

superaquecimento 
na torre 

PSV-07 C-7 
Falha no forno 

F-2 
142562,8679 10 

Evitar 
superaquecimento 

e explosão do forno 

PSV-08 C-8 
Bloqueio da 
válvula de 

controle 
256,1436016 10 

Evitar 
sobrepressão no 

separador 
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ANEXO 18: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES VASO 

ESPECIFICAÇÕES VASO 

Número do equipamento C-01 

Descrição Pulmão na entrada de gasóleo 

Pressão no topo 79 

kg/cm2 g Pressão no fundo 79 

Pressão de projeto 86,9 

Temperatura no topo 40 

°C Temperatura no fundo 40 

Temperatura de projeto 80 

Nível normal de líquido 1926,55 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 3082,47 

Nível máximo de líquido (20%) 770,62 

Comprimento 19265,45 

Diâmetro 3853,09 

Material Aço carbono 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

- kg/m3 

Densidade da fase pesada @  P e 
T de operação no prato chave 

- kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A - - Entrada da alimentação 

B - - Saída do produto 

C - - Instrumento de nível 

D - - Instrumento de pressão 

E - - Válvula de segurança 

F - - Bocal de inspeção 

    

    

    

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ESPECIFICAÇÕES VASO 

Número do equipamento C-03 

Descrição Vaso separador trifásico de alta pressão 

Pressão no topo 40,5 

kg/cm2 g Pressão no fundo 40,5 

Pressão de projeto 44,6 

Temperatura no topo 55 

°C Temperatura no fundo 55 

Temperatura de projeto 85 

Nível normal de líquido  

corpo principal/bota 
3074,8 250,0 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 

corpo principal/bota 
4919,7 400,0 

Nível máximo de líquido (20%) 

corpo principal/bota 
1229,9 100,0 

Comprimento  

corpo principal/bota 
12299,2 5546,5 

Diâmetro  

corpo principal /bota 
6149,6 500,0 

Material Aço inox 304 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave  

corpo principal/bota 

12,4 831,4 kg/m3 

Densidade da fase pesada @ P e T 
de operação no prato chave 

corpo principal/bota 

831,4 983,5 kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída de gás 

C   Saída de líquido leve 

D   Saída de líquido pesado 

E   Válvula de segurança 

F   Instrumento de nível 

G   Instrumento de nível 

H   Instrumento de pressão 

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ESPECIFICAÇÕES VASO 

Número do equipamento C-04 

Descrição Vaso separador bifásico de alta pressão 

Pressão no topo 39,8 

kg/cm2 g Pressão no fundo 39,8 

Pressão de projeto 43,8 

Temperatura no topo 45 

°C Temperatura no fundo 45 

Temperatura de projeto 80 

Nível normal de líquido 1598,5 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 2557,6 

Nível máximo de líquido (20%) 639,4 

Altura 3197 

Diâmetro 1820 

Material Aço inox 304 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

12,6 kg/m3 

Densidade da fase pesada @ P e T 
de operação no prato chave 

990,4 kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída do produto de topo 

C   Saída do produto de fundo 

D   Válvula de segurança 

E   Instrumento de nível 

F   Instrumento de pressão 

    

    

    

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ESPECIFICAÇÕES VASO 

Número do equipamento C-05 

Descrição Vaso separador bifásico de baixa pressão 

Pressão no topo 7,0 

kg/cm2 g Pressão no fundo 7,0 

Pressão de projeto 7,7 

Temperatura no topo 56,5 

°C Temperatura no fundo 56,5 

Temperatura de projeto 86,5 

Nível normal de líquido 

corpo principal/bota 
3072,4 500 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 

corpo principal/bota 
4915.8 800 

Nível máximo de líquido (20%) 

corpo principal/bota 
1229,0 200 

Comprimento 

corpo principal/bota 
12289,5 42,7 

Diâmetro 

corpo principal/bota 
6144,8 1000 

Material Aço inox 304 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve P e T de 
operação no prato chave 

corpo principal/bota 

4,4 830,9 kg/m3 

Densidade da fase pesada P e T 
de operação no prato chave 

corpo principal/bota 

830,9 981,4 kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída de gás 

C   Saída de líquido leve 

D   Saída de líquido pesado 

E   Válvula de segurança 

F   Instrumento de nível 

G   Instrumento de nível 

H   Instrumento de pressão 

    

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ESPECIFICAÇÕES VASOS 

Número do equipamento C-08 

Descrição Pulmão da coluna C-07 

Pressão no topo 5,8 

kg/cm2 g Pressão no fundo 5,8 

Pressão de projeto 6,8 

Temperatura no topo 101,1 

°C Temperatura no fundo 101,1 

Temperatura de projeto 131,1 

Nível normal de líquido 240,2 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 384,3 

Nível máximo de líquido (20%) 96,1 

Diâmetro 480,4 

Comprimento 2402,2 

Material Aço carbono 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

- kg/m3 

Densidade da fase pesada @P e T 
de operação no prato chave 

- kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída do produto 

C   Instrumento de nível 

D   Instrumento de pressão 

E   Válvula de segurança 

F   Bocal de inspeção 

    

    

    

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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ANEXO 19: FOLHA DE ESPECIFICAÇÕES TORRE 

ESPECIFICAÇÕES TORRE 

Número do equipamento C-07 

Descrição Coluna de destilação 

Pressão no topo 6,1 

kg/cm2 g Pressão no fundo 6,7 

Pressão de projeto 8,6 

Temperatura no topo 151,1 

°C Temperatura no fundo 451,4 

Temperatura de projeto 481,4 

Nível normal de líquido 7816,2 

mm 

Nível máximo de líquido (80%) 12505,9 

Nível máximo de líquido (20%) 3126,5 

Altura 94002,4 

Diâmetro 7092,1 

Material Aço carbono 

PROPRIEDADES DO FLUÍDO 

Densidade da fase leve @ P e T de 
operação no prato chave 

12,8 kg/m3 

Densidade da fase pesada@ P e T 
de operação no prato chave 

494,0 kg/m3 

   

CONEXÕES 

Sigla Número Diâmetro Serviço 

A   Entrada da alimentação 

B   Saída do produto de topo 

C   Saída do produto de fundo 

D   Instrumento de pressão 

E   Válvula de segurança 

F   Instrumento de temperatura 

G   Instrumento de temperatura 

H   Instrumento de temperatura 

I   Instrumento de temperatura 

    

ESQUEMA DO RECIPIENTE 
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