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RESUMO

O trabalho versa sobre o projeto de uma torre de destilacio para separacdo de aromédticos gerados por meio
da reforma catalitica da Nafta, uma fracdo do petréleo. Os principais objetivos buscados com o projeto
foram a especificacdo das correntes presentes no processo e a otimizacio da operagdo em termos de custo
do processo para diferentes razdes de refluxo. Além disso, o projeto térmico dos trocadores de calor e do
sistema de bombeamento da operacdo foram efetuados. Feito isso, verificou-se que o nimero de pratos que
apresenta o melhor custo-beneficio para torre é de 35 com uma razéo de refluxo de 0,75. De posse desses
parametros, o projeto da torre foi finalizado com a determinagdo da estratégia de controle apropriada para
manutencdo da qualidade dos produtos e com a especificagdo da instrumentagdo e tubulagc@o necessérias.

ABSTRACT

The work deals with the design of a distillation tower for the separation of aromatics generated through the
catalytic reform of Nafta, a fraction of petroleum. The main objectives pursued with the project were the
specification of the currents present in the process and the optimization of the operation in terms of process
cost for different reflux ratios. In addition, the thermal design of the heat exchangers and the operation’s
pumping system were carried out. After that, it was found that the number of plates that presents the best
cost-benefit ratio for the tower is 35 with a reflux ratio of 0.75. With these parameters in hand, the tower
project was completed with the determination of the appropriate control strategy to maintain the quality of

the products and with the specification of the necessary instrumentation and piping.
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1 INTRODUCAO

A operagao de destilagdo ¢é a tecnologia mais empregada industrialmente em processos de separacio
(1). Tal tecnologia é executada nas chamadas torres ou colunas de destilacdo, que sdo vasos de pressao
cilindricos com grandes didmetros, contendo varios componentes internos escolhidos de forma a propiciar

a melhor separagdo tanto de misturas bindrias como multicomponentes (2).

A operagdo é fundamentada na diferenca de volatilidade entre os constituintes da mistura. Primeira-
mente, ocorre a geracdo de um sistema de duas fases (uma liquida e outra gasosa, produzidas pela evapo-
racdo e condensagdo da mistura alimentada);em seguida a transferéncia de massa através de uma interface
e por fim a separagdo das fases (3). O liquido e o vapor s@o colocados em contato por meio de um fluxo
em contracorrente e a troca massica ocorre devido ao fato de as fases ndo estarem em equilibrio termodina-
mico, mas coexistirem em zonas que se diferem em condi¢des de temperatura, pressdo, composicio e/ou
estado fisico. Uma forma de aumentar a eficiéncia da separagdo é promover multiplos contatos, no mesmo
equipamento, entre as fases liquida e vapor. Com isso ocorre um enriquecimento progressivo da fase vapor
no componente mais volétil e da fase liquido no componente menos volétil. Esse mecanismo € o principal

principio que caracteriza as colunas de destilagdo continuas com estigios de equilibrio.(4)

Outra vantagem da separagdo por destilacdo estd no fato de ndo ser necessdrio a adi¢do de nenhum
componente para auxiliar na operacao, diferentemente do que ocorre no caso da extracdo. No entanto, den-
tre as desvantagens do método estd a alta demanda energética do processo, justamente devido as elevadas
solicitacdes energéticas dos trocadores de calor: refervedor e condensador. Soma-se a isso, a possibilidade
de degradacdo térmica de determinados componentes do fluido (1). Outrossim, cabe salientar que todos
os pardmetros do processo sdo codependentes, isto €, uma variacdo na temperatura causa uma variagao na

pressdo e vice-versa.

E importante frisar que o processo de separagio sé pode ser controlado a partir do suprimento de
calor para o sistema, por isso torna-se importante um projeto térmico para a torre de destilacdo. Nesse
contexto, estdo sendo estudadas formas de reduzir os custos energéticos nas industrias, introduzindo a
chamada intensificacio de processos. Nesse aspecto, a Coluna de Parede Dividida (Divided Wall Column
- DWC), oferece vantagens na otimizagdo de processos em diversos aspectos, como custo de projeto, drea

de instalagdo, reducdo do custo de operacdo em fun¢do de um menor consumo energético (5).

Entretanto, nem s6 de energia se vale uma torre de destilacdo, outros fatores sdo considerados no
projeto da coluna, como a modelagem e os célculos das propriedades fisicas das correntes de entrada e
saida da coluna, balancos de massa e energia, estudo de otimizacdo (melhores rendimentos e menores
custos), cdlculos de dimensionamento, os quais envolvem pardmetros como vazao de alimentacdo e perda
de carga. Ademais, fatores estruturais como tubulagdes e sistemas de controle e instrumentacdo devem ser

estudados e projetados.



2 FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 AROMATICOS

Os aromdticos ou compostos aromdticos, sdo geralmente formados de estruturas conjugadas ciclicas
com seis carbonos e reconhecidos como produtos quimicos de alto valor, sendo constituintes de um vasto
grupo de substincias quimicas, t€m diversas aplica¢des nas indudstrias quimica, alimenticia, cosmética e
farmaceéutica (6). A maioria dos aromdticos no mercado é produzida por sintese quimica derivada do
petréleo ou pelo isolamento de compostos naturais produzidos a partir de plantas (6). Uma das fra¢des
mais importantes do petrdleo é a nafta, que apds sofrer o processo de reforma catalitica produz a chamada
nafta reformada (7). Dessa forma, a corrente gerada apresenta em sua composicao elevada quantidade de

benzeno, tolueno, xileno, € cumeno.

O descarte inadequado dessa mistura pode provocar danos ambientais e a saide humana, logo faz-se
importante a separacio de seus compostos uma vez que, ao longo das ultimas décadas, a questdo ambiental
tem se tornado uma preocupac¢do mundial devido ao aumento populacional e das atividades industriais.
Dessa forma, dado que os compostos aromdticos sdo toxicos e apresentam maior solubilidade em 4gua,
devem ser devidamente separados e destinados ao uso como matéria prima de muitos processos industriais

(8).

O benzeno € um liquido incolor com odor caracteristico de hidrocarboneto aromético e extremamente
inflamével. Sua férmula molecular é C4Hg, massa molar de 78,11 g/mol e ponto de ebulicio de 80°C
(9). As aplicagdes do benzeno sdo inimeras, pode ser utilizado como matéria-prima de diversos outros
compostos organicos (estirenos, plasticos, polimeros etc.) e como aditivos em combustiveis automotivos.
O benzeno também ja foi utilizado como solvente organico de tintas e diversos tipos de colas. Porém, pelo
fato de ser uma substéncia toxica, foi substituido por outros tipos de solventes, como o tolueno, que possui

similaridade nas propriedades quimicas, mas ndo é cancerigeno.

Tolueno ou metil-benzeno é um hidrocarboneto aromatico, incolor e de odor caracteristico. Sua for-
mula molecular ¢ C¢HsCH; e possui massa molar de 92,15 g/mol. E utilizado na formulacio de tintas e
vernizes, na repintura de botijoes de gds e na producio de secantes, aditivos, desinfetantes e 4cido benzoico

9).

J4 o xileno é um hidrocarboneto aromdtico amplamente utilizado na indiistria como um solvente. E
um gds incolor, com cheiro doce e pode apresentar-se no estado liquido ou gasoso. E pode ser encontrado
naturalmente no petréleo, carvao e alcatrdo vegetal. Tem férmula molecular C¢H,(CHs), e é denominado
como dimetil-benzeno porque consiste de um anel de seis carbonos ao qual dois grupos metil podem estar

ligados em posi¢do orto, para ou meta, sdo conhecido, também, como xilol e dimetil-tolueno (9).

Por fim, o Cumeno, nome comum para o composto organico isopropilbenzeno, é um hidrocarboneto
aromadtico de férmula molecular CoH;,. E um constituinte do 6leo bruto e de combustiveis refinados e um

liquido incolor inflamével cujo ponto de ebulicdo é de 152 °C.



2.2 DESTILAGAO DE AROMATICOS

A destilagdo é processo de separagdo antigo, ndo é ficil estimar precisamente quais das primeiras
civilizag¢des foram as criadoras do processo, podendo ter sido os persas para a producdo de dgua de rosas,

6leo de rosas e outros perfumes, ou pelos egipcios, para a destilacdo de dleos essenciais de ervas (2).

O método de separacio € baseado no equilibrio liquido-vapor de misturas, bem como na diferenca de
volatilidade entre os seus componentes, 0s quais relacionam-se por seus pontos de ebuli¢do e por meio da
aplicacdo e remocao de calor com o auxilio de equipamentos de troca térmica. A composi¢do das fases
liquida e gasosa, em geral, ndo muda, apenas a quantidade dos componentes é relativamente diferente. O
liquido estd em seu ponto de bolha e o vapor em equilibrio em seu ponto de orvalho. Este principio é bdsico
para o funcionamento do processo, independente se é convencional ou se trata-se de uma destilacdo com

novas tecnologias (2).

Os aromdticos sao quimicos obtidos principalmente do refino do petréleo. O refino do petrdleo tem
como objetivo separar as fragdes que o compde, processando-as e transformando-as em produtos de grande
utilidade. Alguns exemplos de processos de separagdo sdo: destilagdo atmosférica, destilagdo a vacuo,
desaromatizacdo a furfural, desparafinacdo a furfural e separacdo de aromaticos, dentre outros. O escopo
deste trabalho € uma unidade de destilag@o para separacdo de arométicos em uma torre continua, os dados

disponiveis para o projeto foram obtidos por meio do software Aspen HYSYS®.

2.3 OBJETIVOS DO TRABALHO

2.3.1 Objetivo geral

Este trabalho visa o projeto de uma torre de destilacdo para separacdo de aromadticos. A mistura é
composta de 20% de benzeno, 30% de tolueno, 10% de xileno e 40% de cumeno em base molar. A
separagdo € necessdria em funcio das diferentes aplicacdes de cada componente. Na torre de destilagdo
fracionada, o alimento entra no ponto de bolha a uma pressao de 0,2 kg/cm?2 relativos. Desse modo,

busca-se que 99,8% do cumeno seja extraido pelo residuo e 99,5% do tolueno pelo destilado.

2.3.2 Objetivos especificos
 Especificagdes de todas as correntes de processo;
* Otimizagdo da torre de destilagdo, trabalhando com diferentes razdes (L /D) acima dataxa (Lp /D )minima;
* Projeto do sistema de bombeamento do liquido até o topo da coluna no sistemas de refluxo;
* Projeto térmico da caldeira e condensador de topo;
* Instrumentos e sistemas de controle a serem colocados;

* Projeto das tubulagdes;



* Projeto dos sistemas de seguranca, incluindo-se alarmes, interruptores e valvulas de seguranca se

necessarios;

* Diagrama mecanico de processos.



3 METODOLOGIA

3.1 DESCRICAO E DADOS TERMODINAMICOS DO PROCESSO

Com o auxilio de software de simulacido Aspen HYSYS®, obteve-se os dados extraidos de suas bases
termodinamicas, como as propriedades fisicas das correntes de entrada e saida. Da simulagdo também se
obteve, por meio da variacdo do refluxo, o nimero de pratos 6timos para a coluna de destilagdo. Dessa
forma, selecionou-se quatro casos,isto é, quatro nimeros de pratos diferentes e que apresentaram bons
resultados de separacio e, de posse deles, realizou-se a otimizagdo de todo o processo, sendo considerado,

ao final, aquele que forneceu o melhor custo beneficio para o projeto.

A Figura 3.1 apresenta o diagrama do sistema de destilag@o.

A

Refluxo
Alimento ¢1

v

P-1 H B P-2
5 _5" Destilado
Folmmmret

Figura 3.1: Diagrama do sistema de destilagao.

A mistura entra diretamente na torre de destilagdo fracionada (vaso C-1) onde se realiza a separacdo
necessdria para obter os produtos desejados. O produto de topo da coluna é condensado totalmente no
condensador E-1 e, em seguida, € enviado ao recipiente pulmao (ou acumulador) C-2. Com o auxilio da
bomba P-1, parte desse condensado ¢ enviado de volta a coluna como refluxo de topo e o restante constitui

a corrente destilado, cuja destinacdo ndo esta incluida neste projeto.

No fundo da coluna, parte do liquido acumulado é aquecido no refervedor E-1 para ser vaporizado e
devolvido a torre como refluxo de fundo, enquanto a outra parte constitui a corrente de cumeno que é o

produto de fundo (residuo).

A tabela 3.1 apresenta o sistema de unidades utilizado no projeto.



Tabela 3.1: Sistema de unidades utilizado.

Propriedade Unidade
Temperatura °C
Pressao kg/g cm?
Peso (massa) kg
Volume de liquidos m>
Volume de gases m? (nas condi¢des de fluxo e/ou a 0°C e 1 atm)
Vazio de liquidos m?/h (a 15°C)
Vazio de gases m3/h (nas condi¢des de fluxo e/ou a 0°C e 1 atm)
Vazdo de vapor kg/h
Calor kcal
Poténcia térmica/elétrica kcal/h, kW
Densidade kg/m?
Coeficiente de transmissao de calor kcal/h.m?.°C
Viscosidade cP
Tamanho de equipamento e
comprimento de tubulagdo fm
Didmetro de tubulacio Polegada

3.2 OTIMIZACAO DA COLUNA

De posse dos dados termodindmicos e dos valores de equilibrio para os quatro casos mencionados
anteriormente, utilizou-se do software Excel para a realizacdo da otimizagdo da coluna. Assim, os custos

dos equipamentos foram calculados conforme a seguinte equacao 3.1:

Ce = a+bS" 3.1)

onde,

Ce: custo do equipamento a ser adquirido, em délar (US$) com base U.S. Gulf Coast (Costa do
Golfo dos Estados Unidos) de janeiro de 2007;

a e b: constantes de custo;

* S: parametro de dimensionamento;

* n: expoente por tipo de equipamento.

Para o céculo baseado na equagdo 3.1, utilizando dados da Tabela 6.6 do capitulo 6 do livro Chemical

Engineering Design (10), vale a consideracdo de que os equipamentos sdo constituidos de ago carbono.

Ademais, incluem-se no investimento da planta também os custos operativos, relacionados com o0s
servigos auxiliares, como dgua de refrigeracdo (condensador), vapor de aquecimento (refervedor) e eletri-

cidade.



4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 OTIMIZACAO DA TORRE DE DESTILACAO

A otimizacdo da coluna baseia-se na avaliagdo dos custos de se projetar o sistema de destilagdo apre-
sentado para diferentes nimeros de pratos. O prato 6timo de alimentagdo, isto é, aquele que fornece os
melhores resultados para a separacdo, foi obtido na simula¢io, bem como os dados de balangos de massa e
energia para os equipamentos envolvidos no processo. Assim, de posse dos fatores econdmicos (S) de cada
equipamento, calculou-se os custos dos mesmos por meio da equagdo (1). Ademais, sdo contabilizados
também os custos operativos, os quais correspondem aos custos dos servigos auxiliares necessarios para o
funcionamento da planta. Ao final, escolhe-se o caso em que a o sistema Torre-Refervedor-Condensador-

Pulmao-Bomba, com o devido nimero de pratos na coluna, forneca o menor custo de implantacio.

As férmulas utilizadas foram retiradas de Towler & Sinnott (10) e os custos sdo calculados em base
U.S. Gulf Coast (USGC), que representa o custo de construir uma planta na regido da Costa do Golfo dos
Estados Unidos. A base utilizada estd em USGC de janeiro de 2007. Ao final do codmputo de todos os
custos, ¢ feita a atualizacdo dos custos para 2021, necessitando corrigir conforme a inflacdo, e a transfor-
magdo para os custos de se fabricar tal planta no Brasil (R$). Um indice comumente utilizado na inddstria

é o CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index). Sendo assim, o custo atualizado é dado pela relacao:

. . Indice do ano considerado
Custo do ano considerado = Custo de referéncia x — — 4.1)
Indice do ano de referéncia

4.1.1 Coluna de destilacao (C-1)

Os custos da coluna envolvem fatores como o peso € o nimero de pratos. Assim, inicia-se com o

célculo da velocidade limite na coluna por meio da Equagdo de York, dada por:
L — PG
Viimite = ky | 22— (42)
PG

k é uma constante empirica, cujo valor adotado foi de 0,23;

onde,

pr, € a densidade mdssica do liquido;

pc a densidade do vapor.

A drea da secdo transversal minima (Smimimo) da coluna com base na vazdo volumétrica maxima espe-

cificada no projeto, é calculada como:

Qméximo
Sminimo = (43)
Viimite



Tendo a drea calculada e sabendo que a coluna de destilacdo é um vaso cilindrico de didmetro constante

ao longo de sua extensdo, o didmetro minimo (Dpnimo) foi calculado com base na drea de acordo com a

[4 X Shini
Dminimo = w (44)

Por motivo de seguranca, considerou-se o valor do didmetro sobre-dimensionado em 20%.

seguinte formula:

Para o célculo da altura do fundo da coluna foi considerado um tempo de reten¢do de 6 minutos, visto

que o seu célculo interfere na altura da coluna. Assim:

Q fundo " 10min
Smimimo 60 min/h

hfundo = (45)

em que

* hfundo € a altura de liquido no fundo;

* @ fundo € a vazio de produto de fundo.

Dessa forma, a altura total da coluna (houne) foi obtida somando os refluxos de topo e fundo, o espa-
camento entre 0s pratos e os espacamento para os bocais de alimentacio. Assim, a equagdo correspondente

para o célculo da altura total é:

heotuna = (N —2) x 0,46 4 0,91 X 3 + A fundo (4.6)

em que N é o ntimero de pratos da coluna.

A espessura das paredes (e) da coluna podem ser calculadas por meio da equacdo abaixo que depende
da pressdo de desenho (Pp) do didmetro da torre, da sobre espessura de corrosido (C.A.= 3 mm) e das
caracteristicas do material usado na fabricacdo. Como foi utilizado ago carbono a pressio e temperatura

moderadas, as constantes sdo, respectivamente, 1055 e 0,85.

Pp (L)1
_Pp(5) 1000 @.7)

‘TS E—-06Pp

Por fim, o peso do material utilizado na constru¢do da torre (W) foi calculado utilizando-se o didmetro,

a altura e a espessura da torre, bem como um fator de complexidade X. Como se trata de um caso complexo,

esse fator assumira um valor de 4.

W = 24,6D(heouna + 0,8D) (e + X) (4.8)

Com isso, o custo do material da torre, em ddlares Gulf Coast de 2007, € dado por:

CTorre(2007) = 10000 + 29 x W08 (4.9)



E o custo dos pratos é obtido como:

CPpratos(2007) = N x (180 + 340 x D) (4.10)

Assim, pode-se calcular o investimento fixo da coluna contando com os pratos. Um método para
estimacao rdpida do investimento fixo (I) é através do método de Lang, conforme equacio seguinte:

I=dxC (4.11)

onde, C € o custo e d € um fator denominado por fator de Lang e assume valores dependentes da natureza
do processo: 3,10 (processo com sélidos); 4,74 (processo com fluidos) e 3,63 (processo misto). Neste caso,

para o processo com fluidos, o investimento fixo é:

Investimentocopung = 4, 74 X (Crorre + CPratos) 4.12)

Esses célculos foram feitos para cada um dos quatro casos e os resultados estdo apresentados na Tabela
4.1:

Tabela 4.1: Andlise econdmica para construcio da coluna de destilagdo (C-1).

Fator 35 pratos 24 pratos 17 pratos 13 pratos
Viimite (M/8) 1,17 1,17 1,17 1,17
Spninimo (m?) 0,62 0,70 1,06 2,11
Dinimo (m) 0,89 0,95 1,16 1,64
heoluna (M) 21,39 16,18 12,60 10,41
e (mm) 5,08 5,22 5,72 6,85

W (kg) 5277,15 4401,94 4563,03 6289,36

Investimentocouna - 2007) (USGC)  341079,52  289008,35 290427,99 367046,67

4.1.2 Bomba de refluxo (P-1)

A bomba centrifuga P-1 € responsdavel por retornar parte do destilado de volta para a coluna (Refluxo).
O modelo da bomba ird depender da pressdo que ela deve fornecer e da vazdo necessdria e do tipo de
produto.

A pressdo que entra na bomba € chamada de pressdo de admissdo (FPadmissio), que depende da altura
do liquido nos recipientes, das perdas de carga e também da altura da coluna, levando em consideracio o

fluido e a gravidade, como na equagao a seguir:

Pidmissio = Prondensador T Phidrostatica — Perda de Carga (4.13)

A pressio no condensador foi considerada 0,0 kg/cm?, a soma da elevagio do liquido no pulmio
é metade do didmetro e a elevagdo do pulmio em relacdo a bomba é de 3 metros, g vale 9,81 m/s?, a
densidade do liquido é 796,7 kg/m3. A perda de carga foi considerada desprezivel.



A pressdo de impulsio (Pimpulsio) € calculada levando em consideragdo a pressdo no prato superior, a

altura do liquido, a gravidade, a densidade do fluido e a perda de carga.

Rmpulsﬁo = Ptopo + B hidrostética + P, vélvula (414)

Sendo a pressdo do topo igual a pressd@o do condensador de 0,35 kg/cm2 e a pressdo da vélvula de
10000 Pa. A diferenca de pressdo é dada por:

AP = Pimpulsio — Pagmissio (415)

A poténcia da bomba € calculada em funcdo dessa diferenca de pressdo, da vazdo volumétrica do

refluxo (Qret), bem como das efici€ncias hidraulica (7niq) € elétrica (7)ege)

Qref x AP
3600 X Nhid X Nele

Potyomp = 4.16)

A eficiéncia hidrdulica considerada vale 0,45 e a elétrica 0,9. A poténcia da bomba é sobre-dimensionada

em 20%, conforme especificacdes de projeto.

O custo da bomba € dado pela soma dos custos da turbina e da carcaca, por meio das seguintes equa-

¢oes:

Crarbina = —12000 + 1630 x (Pot!)%™ (4.17)
Cearcaga = 6900 + 206 x (Qper)”? (4.18)
Chomba = Cturbina + Cearcaca 4.19)
Tvomba = 4, 74 X Chomba (4.20)

Tabela 4.2: Custo da bomba em func¢io do nimero de pratos.

Namero Poténcia Custo do Custo da Investimento

de pratos (kW) motor (U$2007) carcaca (U$2007) (U$2007)
35 0,49 39545,13 7133,64 221257,35
24 0,50 39545,13 7202,86 221585,48
17 0,79 39545,13 7463,76 222822,11
13 1,63 39545,13 8188,75 226258,56

!Como as poténcias calculadas nos casos foram inferiores ao valor minimo dado pela correlagdo (100 kW), considerou-se o
valor minimo de 100 kW como parametro.
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4.1.3 Tanque-pulmao (C-2)

O tanque-pulmao tem a func¢fo de armazenar o liquido que sai do condensador e garantir que a coluna

receba um refluxo com uma vazio constante.

O volume de liquido retido no pulméo (Vpymao) € encontrado utilizando-se as vazdes de refluxo (QRrefiuxo)
e de destilado (Qpestilado)- O pulmao opera com 50% de sua capacidade, sendo assim seu volume deve ser
o dobro do volume de liquido com um tempo de retengdo de 10 minutos (ou 1/6 de hora). Sendo assim,

seu volume € calculado conforme abaixo:

1
V})ulméo =2X Vifquido =2X 6 X (Qreflu:po + Qdestilado) 4.21)

Com o volume do pulmio é possivel determinar o seu didmetro minimo que € encontrado a partir de
uma razao entre comprimento e didmetro (L/D) fixa. Estipulou-se uma razdo L/D = 5, como valor ideal.

Sendo assim, o didmetro minimo do pulmio é calculado conforme:

A Vo
Dpuimso = | — 27 (4.22)

. —

D

Como o pulmio é um vaso sob pressdo assim como a coluna, o cdlculo de suas especificagdes é dado
de maneira andloga. Assim, por meio da equacdo (4.7) é calculada a espessura do pulméo (e) e o peso do
material utilizado (Wpuimao) € obtido pela equacdo (4.8), considerando um fator de complexidade (X) de

valor 2. Por ser um vaso horizontal, o cdlculo do custo do pulmao é dado por:

Chulmao(2007) = 8800 + 27 X (Wiyimao) ™ (4.23)

Dessa forma, o investimento fixo € dado por:

Touimao (2007) = 4,74 x Cpuimao(2007) (4.24)

Tabela 4.3: Investimento no pulmao em fun¢do do nimero de pratos da coluna de destilacio

Niimero Volume do Didmetro  Comprimento  Peso  Investimento
de pratos pulmiio (m®) minimo (m) (m) (kg) (2007)
35 3,22 0,94 4,68 853,86 81414,75
24 3,68 0,98 4,89 944,99 84988,71
17 5,51 1,12 5,60 1286,20 97953,18
13 11,04 1,41 7,06 2206,23 130682,26

11



4.1.4 Trocadores de Calor (E-1, E-2)

Neste projeto, foi considerado o condensador do tipo casco e tubo (E-1). Esse trocador de calor con-
densara o vapor que sai pelo topo da coluna por meio da troca térmica com a dgua de refrigeracdo. A dgua
de refrigeracdo entra no equipamento a 28°C e sai a 45°C, ja o fluxo de vapor saindo da coluna entra no

condensador com temperatura de 150,30 °C e sai a 95,89 °C. Tais valores foram obtidos da simulacio.

O refervedor (ou reboiler) E-2 serd do tipo caldeira de tubos em U. Ele ird evaporar a corrente liquida
de produto de fundo, aquecendo a mesma com uma baixa pressdo de vapor. O fluxo liquido de produto
de fundo entra no refervedor a 95,89°C e sai a 150,30°C. E importante citar que o vapor entra e sai do
equipamento com temperatura constante de 230°C até se condensar. Com esses dados, sdo calculadas as
temperaturas médias logaritmicas as quais sdo usadas para retratar a diferenca média de temperatura entre

os fluidos, visto que a variacdo de temperatura ao longo do trocador nio € linear.

O calor trocado no refervedor (Qrefervedor) € N0 condensador ((condensador) foram obtidos por meio de
simulagdes do sistema no programa Aspen HYSYS® para os diferentes nimeros de pratos da coluna de

destilacdo e se encontram na tabela abaixo.

Tabela 4.4: Calor trocado nos equipamentos

Numero de pratos Qrefervedor (kca]/h) Qcondensador (kcallh)

35 7,37TE+05 7,03E+05
24 8,38E+05 8,03E+05
17 1,24E+06 1,20E+06
13 2,44E+06 2,41E+06

De posse desses dados, sdo calculadas as temperaturas médias logaritmicas, da seguinte forma:

(t1 —T3) — (t2 —T1)
In 7@1 — 1)
(t2 —T1)

AT, = (4.25)

no qual t e T sdo as correntes quentes e frias, respectivamente, e 1 e 2 sdo as correntes de entrada e saida,

respectivamente.

Tabela 4.5: Temperaturas médias logaritmicas

Numero de pratos AT cond)(C)  ATnigren (C)

35 38,98 104,56
24 38,98 104,56
17 38,98 104,56
13 38,98 104,56

A drea de troca térmica (A) pode ser calculada da seguinte forma:

A= @
U x Fy x AT,

(4.26)
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sendo,
F;, o fator de correcdo calculado (0,46);

Q, o calor trocado no eqUiPamentO (Qrefervedor ou Qcondensador);

U, o coeficiente de troca térmica para cada trocador foi obtido da Tabela 12.1 do Chemical Engineering
Design (10), sendo 900 kcal/(hm2C) para o condensador e 1100 kcal/(hm2C) para o refervedor.

Com isso, sdo calculados os custos dos trocadores, como:

C'ondensador = 2400 + 46(A)1’2 4.27)

Crefervedor = 25000 + 340(A)0’9 (4.28)

Dessa forma, o investimento fixo do trocador € (/i;ocador) € Obtido:

Itrocador = 45 74 X C’trocador (4-29)

Os investimentos fixos em fun¢do do nimero de pratos sdo dados nas tabelas abaixo para cada trocador

de calor.

Tabela 4.6: Pardmetros para o Condensador E-1 em funcdo do nimero de pratos.

Numero de pratos Area de troca térmica (m?) Custo (US$) Investimento (US$ 2007)

35 20,03 25677,63 121711,96
24 22,89 25969,01 123093,13
17 34,32 27202,37 128939,25
13 68,65 31357,12 148632,75

Tabela 4.7: ParAmetros para o refervedor E-2 em func¢do do nimero de pratos.

Nuamero de pratos Area de troca térmica (m?) Custo (US$) Investimento (US$ 2007)

35 6,41 26809,61 127077,55
24 7,28 27030,01 128122,23
17 10,77 27887,86 132188,43
13 21,24 30320,38 143718,59

4.1.5 Custos Operativos

Além dos custos dos equipamentos, faz-se necessdrio o célculo dos custos com servigos auxiliares,
como as utilidades do trocadores de calor, isto €, a 4gua de refrigeracdo para o condensador (E-1) e o vapor

de aquecimento para o refervedor (E-2), além do gasto com energia elétrica.

A Tabela 4.8 apresenta esses custos, sendo que as especificagdes desses servigos utilizados no projeto

encontram-se nas Tabelas 4.9 e 4.10 para a 4gua de refrigeracdo e o vapor de aquecimento (baixa pressao),
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respectivamente.

Tabela 4.8: Custo do servigos auxiliares.

Servicos Auxiliares Custo
Agua de refrigeracio 0,1 $/m3
Vapor de baixa pressio 10 $/t
Eletricidade 0,25 $/kWh

Tabela 4.9: Dados da 4gua de refrigeragao.

Agua de refrigeracao
Temperatura de entrada 28°C
Temperatura de saida  45°C

Tabela 4.10: Dados do vapor de aquecimento.

Vapor de aquecimento (baixa pressao)
Temperatura 230°C
Pressdo 4,5 kg/cm?g

Para o calculo dos custos operativos, considerou-se um fator de operagcdo de 8000 horas ao ano, sendo
que a planta opera com capacidade minima de 60%. Além disso, a coluna de destilagdo possui pratos tipo
valvula e os trocadores de calor possuem tubos com comprimento de 6100 mm. As equagdes utilizadas

para o computo desses custos operativos estdo dispostas abaixo:

Car = Veond X 0,18/ m? x 8000 h/ano (4.30)
Cya = miger X 10 $/t x 8000 h/ano 4.31)
CiLe = Potpomb X 0, 25 $/kWh x 8000 h/ano (4.32)

sendo, Cag, custo da dgua de refrigeracdo (US$/ano); Cya, custo do vapor de aquecimento (US$/ano);
CgLE, custo da energia elétrica (US$/ano); Veond, vazdo volumétrica necessdria de dgua de refrigeracio
(m? /h); s, vazdo mdssica necessdria de vapor de aquecimento (t/h); Potpomb, poténcia elétrica consu-
mida pela bomba de refluxo (kWh).

Vcond € Myer 30 calculados, respectivamente, de acordo com as seguintes equacdes:

. Qcondensador

V = 4.33
cond Cp X Pigua X AT ( )
rhref — Qrefervedor ( 43 4)

Ligua x 1000
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sendo, ¢, calor especifico da dgua (1 kcal/kg®C); pjgua, densidade volumétrica da dgua (1000 kg/m?);
Ljgua, calor latente do vapor de aquecimento (702,15 kcal/kg).

Os custos operativos para cada condi¢ao de ndimero de pratos estdo dispostos na Tabela 4.11.

Tabela 4.11: Custos operativos em fun¢do do nimero de pratos

. Custo de agua de Custo de vapor de Custo da Custos operativos
Nimero . ~ . . . .
de pratos refrigeracao aquecimento eletricidade totais
P (US$/ano 2007) (US$/ano 2007)  (US$/ano 2007)  (US$/ano 2007)
35 33043,03 83982,06 985,76 118010,84
24 37760,77 95421,21 1005,29 134187,27
17 56631,75 141166,42 1573,92 199372,10
13 113263,51 278345,08 3251,22 394859,81

4.1.6 Otimizacao da torre de destilacao

Todo projeto busca uma configuragdo com o menor custo possivel, e por isso, foi feita uma sele¢do
para um Gtimo econdmico. Os investimentos em equipamentos” e os custos operativos sio somados para
assim determinar esse parametro. A Tabela 4.13 apresenta essa avaliacdo econdmica e o modo de operagdo

demarcado que detém menor custo.

Tabela 4.12: Custos totais em funcdo do nimero de pratos.

Nuamero Custos operativos Custos equipamento  Custos totais
de pratos totais (US$/ano 2007) (US$/ano 2007) (US$/ano 2007)
35 118010,84 301000,43 419011,27
24 134187,27 291582,62 425769,90
17 199372,10 323306,24 522678,34
13 394859,81 440253,37 835113,17

Primeiramente, é necessario atualizar o custo total para o custo atualizado em relacdo ao ano de 2021

por meio da equagdo 4.35:

(4.35)

CEPCI
Ca021 = Capor X (2021>

CEPClago7

sendo, C'EPC 57 (10), indice do ano referéncia (2007), 525.4; C EPCI5g2:°, indice do ano atual (2021),
702,3; Cao7, custo total considerando o ano de referéncia (2007); Cap21, custo total atualizado para o ano
atual (2021).

Por fim, apds essa atualizacdo, converteu-se o valor do délar para a moeda brasileira (Real - R$),
considerando a conversio média do délar no ano de 2021, valor o qual é aproximadamente R$ 5,514, A

Tabela 4.13 apresenta os custos totais referentes aos anos de 2007 (Cyssnoo7)» 2021 (Cyss021 € Crsn021)

2Como os custos dos equipamentos ndo estio anualizados (US$/ano), foi necessério dividir o custo total dos equipamentos
(USS$) por 3, seguindo uma convengio empirica do livro Chemical Engineering Design (10).

3Fonte: https://www.chemengonline.com

*Cotacio média do délar no ano de 2021.
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e a Figura 4.1 representa, graficamente, a variagdao dos custos totais com o aumento do nimero de pratos.

Tabela 4.13: Custos totais do projeto referentes anos de 2007 e 2021.

Numero
de pratos
35 435815,70  609222,46  3356815,76
24 444360,44 621167,07 3422630,56
17 551134,34  770425,25 424504311
13 890572,39 124492235 6859522,17

Cuss/200r  Cuss/2021 Crs/2021

6
7><1O T T T

‘ —k— Numero de pratos com menor custo.

Custo (R$)
(6]
I

3 ! ! ! ! !
10 15 20 25 30 35

N? de pratos reais

Figura 4.1: Gréfico do nimero de pratos pelo custo total em reais para determina¢do do ponto de menor custo.

4.2 INSTRUMENTACAO E CONTROLE

4.2.1 Sistemas de controle

Uma parte essencial no projeto e implanta¢do de uma industria € a instrumentacio e controle, os quais
visam a otimiza¢do da planta, por meio da melhora do rendimento desta e melhora da qualidade dos
produtos, bem como a automatizacdo das operagdes (reducdo da mao de obra) e melhora da seguranga

Nnos processos.

A instrumentacio envolve o conjunto de aparelhos destinados a medir varidveis de processo. As prin-
cipais sdo pressio, temperatura, vazdo e niveis de recipientes. Outras de interesse sdo as composicdes e
propriedades fisicas. J4 o controle compreende o conjunto de aparelhos cuja funcdo € manter, no valor

desejado, as varidveis de processo mais importantes de uma forma automadtica (sem intervengao humana)
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e “afastada” (sala de controle).

No projeto de controle, foram considerados os indicadores das principais varidveis do processo, como
temperatura, pressdo, vazao e nivel das correntes. A pressdo no topo da coluna foi controlada diretamente

pela vazdo de gés no topo, sendo um controle simples.

O nivel do tanque-pulmao foi controlado pela vazao de refluxo por meio de uma estratégia de controle
em cascata, sendo o controle servo, a vazao de refluxo e, o controle mestre, sua altura.Da mesma forma, a
temperatura do prato foi controlada pela vazao de vapor que alimenta o refervedor, com o controle servo,

a vazdo de vapor, e o controle mestre, a temperatura do prato.

Por tltimo, a altura da coluna do torre de destilacdo foi controlada pela vazdo da corrente de residuo,
também, com uma estratégia de controle em cascata, no qual o controle servo foi a vazio de residuo e o

controle mestre, a altura dela.

4.2.2 Sistemas de alarmes

Os alarmes sdo aparelhos de grande importancia numa inddustria, pois tem a fun¢do de avisar/alertar
os operadores da sala de controle de que hd um determinado problema na planta em razao das varidveis
do processo (temperatura, pressdo, vazdo, nivel), as quais se encontram em valores anormais (baixo ou
alto) e, assim, evita que problemas maiores venham a ocorrer. Tal aviso se dd por meio de sinais sonoros
e luminosos que chegam ao painel de controle dos operadores. Os alarmes procedem dos medidores do

sistema de instrumentacio e controle da planta (11).

Para o caso em que a seguranca seja crucial, acrescenta-se um segundo nivel de alarme, ativando um
segundo nivel de acdo, os encravamentos. Um encravamento é um sistema l6gico comandado por um
computador com a funcdo de abrir ou fechar uma véalvula de controle, colocando a parte que originou o

problema em posicao segura (11).

4.3 PROJETO DAS TUBULACOES

No projeto das tubulagdes, considerou-se um método aproximado para estimar os didmetros respectivos
de cada linha do processo. Assim, considerou-se um valor médio de velocidade de 2 m/s para a corrente
de fluido. Com essa velocidade e de posse da vazdo volumétrica calculada para as respectivas correntes,

calculou-se a drea da tubulaco, da seguinte forma:

vazao

Area= ——— 436
fea velocidade ( )
Area = 1 x R? (4.37)
D=2xR (4.38)
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Onde R € o raio e D € o didmetro da tubulag@o.

As especificagdes de cada tubulacdo é descrita nos Anexo na se¢do Apéndices.

4.4 DIAGRAMA MECANICO DE PROCESSOS

O processo € constituido de 9 correntes materiais, representadas no diagrama mecanico abaixo, em que
também sdo especificadas a pressdo, a temperatura e a vazdo mdassica de cada corrente do processo. Neste

projeto, as correntes sdo identificadas como:
1) Alimentagdo
2) Vapor do componente mais volatil
3) Entrada do separador pulmao
4) Destilado
5) Entrada da bomba
6) Refluxo de topo
7) Refluxo de fundo
8) Entrada do refervedor
9) Residuo

O diagrama simplificado e o diagrama P&ID do processo estio apresentados nas Figuras 4.2 ¢ 4.3 .
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Figura 4.2: Diagrama simplificado do processo
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5 CONCLUSAO

Ante o projeto de otimizacdo, concluiu-se que uma torre com 35 pratos € a especificacdo que apresenta

a melhor relacdo com o custo de operacdo e com o investimento.

O investimento total de implantacdo da planta projetada neste trabalho € superior a trés milhdes de reais.
Tendo em vista que o custo operacional deve ser avaliado em comparacdo ao valor de venda dos produtos

gerados, nao € possivel avaliar o lucro apenas considerando o projeto da planta de operacdo apresentado.
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ANEXO 1: FOLHAS DE ESPECIFICACAO DAS CORRENTES MATERIAIS

CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente 1
Descricao Alimentacdo da torre
Presséo 0,2 Kg/cm? g
Temperatura 120,1 °C
Vazao massica 10000 Kg/h
Vazéo molar 98,08 Kmol/h
Entalpia total 12,9 Kcal/kg
Fracdo de sdlidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo volumetr|c~a @PeT 12.9 m¥h
de operacao
Peso molecular 87,2 Kg/kmol
Densidade 775 Kg/m?
Viscosidade 0,2453 cP
Condutividade térmica 0,1128 W/m-°C
Calor especifico 2,022 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 17,56 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
~ - m4/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0,2 0,1532
Tolueno 0,3 0,2711
Xileno 0,1 0,1041
Cumeno 0,4 0,4715




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

2

Descricéo Saida da coluna para o condensador
Pressdo 0,0 Kg/lcm? g
Temperatura 150,3 °C
Vazéo massica 7694,53 Kg/h
Vazdo molar 88,24 Kmol/h
Entalpia total 383,27 Kcal/h
Fracao de s6lidos -
Fracdo de vapor 1,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @Pe T 3
% - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tensdo superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo volumetr|c~a @PeT 259151 m3h
de operacdo
Peso molecular 83,76 Kg/kmol
Densidade 2,852 Kg/m3
Viscosidade 0,00839 cP
Condutividade térmica 0,0154 W/m-°C
Calor especifico 1,371 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 0,9698
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0,389 0,3484
Tolueno 0,5788 0,6116
Xileno 0,0272 0,0331
Cumeno 0,005 0,0069




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

3

Descricao Saida do condensador para o pulméo
Pressédo 0,0 Kg/em? g
Temperatura 95,89 °C
Vazdo massica 7694,53 Kg/h
Vazdo molar 88,24 Kmol/h
Entalpia total 176,41 Gkeal/h
Fracdo de sdlidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo volumetr|c~a @PeT 9,65 m3h
de operacao
Peso molecular 872 Kg/kmol
Densidade 796,7 Kg/m?
Viscosidade 0,2714 cP
Condutividade térmica 0,116 W/m-°C
Calor especifico 162,4 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 19,52 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
~ - m4/h
de operacao
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m?
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Benzeno 0,389 0,3484
Tolueno 0,5788 0,6116
Xileno 0,0272 0,0331
Cumeno 0,005 0,0069




CORRENTES MATERIAIS

Nidmero de corrente 4
Descricéo Destilado
Pressdo 0,0 Kg/lcm? g
Temperatura 95,89 °C
Vazéo massica 4397 Kg/h
Vazdo molar 50,42 Kmol/h
Entalpia total 100,8 Kcal/h
Fracao de s6lidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetncNa @PeT 5,52 m¥h
de operacdo
Peso molecular 87,2 Kg/kmol
Densidade 796,7 Kg/m3
Viscosidade 0,2714 cP
Condutividade térmica 0,116 W/m-°C
Calor especifico 1,862 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 19,52 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétrica @P e T 3
% - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade -

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0,389 0,3484
Tolueno 0,5788 0,6116
Xileno 0,0272 0,0331
Cumeno 0,005 0,0069




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

Saida do pulmdo para a bomba

Descricao 5
Pressdo 0,0 Kg/lcm? g
Temperatura 95,89 °C
Vazdo massica 3298,17 Kg/h
Vazao molar 88,24 Kmol/h
Entalpia total 176,41 Gkeal/h
Fracdo de sdlidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetr|c~a @PeT 9,65 m3h
de operacao
Peso molecular 87,2 Kg/kmol
Densidade 796,7 Kg/m?
Viscosidade 0,2714 cP
Condutividade térmica 0,116 W/m-°C
Calor especifico 162,4 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 19,52 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
~ - m4/h
de operacao
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m?
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Benzeno 0,389 0,3484
Tolueno 0,5788 0,6116
Xileno 0,0272 0,0331
Cumeno 0,005 0,0069




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

6

Descricao Saida da bomba para a coluna (Refluxo)
Pressdo 5,54 Kg/lcm? g
Temperatura 95,89 °C
Vazéo massica 3298,17 Kg/h
Vazdo molar 37,82 Kmol/h
Entalpia total 75,61 Kcal/h
Fracao de s6lidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetncNa @PeT 414 m¥h
de operacdo
Peso molecular 87,2 Kg/kmol
Densidade 796,7 Kg/m3
Viscosidade 0,2714 cP
Condutividade térmica 0,116 W/m-°C
Calor especifico 1,862 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 19,52 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétrica @P e T 3
% - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0,389 0,3484
Tolueno 0,5788 0,6116
Xileno 0,0272 0,0331
Cumeno 0,005 0,0069




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

7

Descricéo Corrente de saida do refervedor para a coluna
Pressédo 0,0 Kg/cm? g
Temperatura 150,3 °C
Vazdo massica 10279,96 Kg/h
Vazéo molar 88,24 Kmol/h
Entalpia total 110,30 Kcal/h
Fracao de sélidos -
Fracdo de vapor 1,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @Pe T 3
% - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tensdo superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T
de operacio 2946,39 m3/h
Peso molecular 116,5 Kg/kmol
Densidade 3,489 Kg/m?
Viscosidade 0,00797 cP
Condutividade térmica 0,02 W/m-°C
Calor especifico 1,757 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 0,9612
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
Benzeno 0 0
Tolueno 0,005 0,0039
Xileno 0,177 0,1599
Cumeno 0,8179 0,8362




CORRENTES MATERIAIS

Ndmero de corrente

8

Descricéo Saida da coluna para o refervedor
Pressdo 0,0 Kg/lcm? g
Temperatura 150,3 °C
Vazéo massica 15981,84 Kg/h
Vazéo molar 135,9 Kmol/h
Entalpia total -50,32 Gkcal/h
Fracao de s6lidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetncNa @PeT 21,45 m¥h
de operacdo
Peso molecular 117,6 Kg/kmol
Densidade 7449 Kg/m3
Viscosidade 0,2079 cP
Condutividade térmica 0,1089 W/m-°C
Calor especifico 2,191 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 15,51 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétrica @P e T 3
% - m3/h
de operacdo
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0 0
Tolueno 0,005 0,0039
Xileno 0,177 0,1599
Cumeno 0,8179 0,8362




CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 9
Descrigéo Residuo
Pressdo 0 Kglcm? g
Temperatura 150,3 °C
Vazdo massica 5603 Kg/h
Vazéo molar 47,66 Kmol/h
Entalpia total -17,64 Kcal/h
Fracao de s6lidos -
Fracdo de vapor 0,0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo vqumetncNa @PeT 7521 m3h
de operacdo
Peso molecular 117,6 Kg/kmol
Densidade 744,9 Kg/m?®
Viscosidade 0,2079 cP
Condutividade térmica 0,1089 W/m-°C
Calor especifico 2,191 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 15,51 dinas/cm

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS

Vazao volumétrica @Pe T

N - mé/h
de operagao
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade -
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
Benzeno 0 0
Tolueno 0,005 0,0039
Xileno 0,177 0,1599
Cumeno 0,8179 0,8362




ANEXO 2: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE PRATOS

ESPECIFICACOES PRATOS

NUmero do equipamento C-1
Descricdo Pratos tipo valvula
NUmero de secdes da coluna 2

SECAO 1 DA COLUNA

Identificacdo

Enriguecimento

De prato/A prato

1

19

Pressdo

0,0

0,2

Perda de pressdo

Kg/em? g

Corrente

Destilado

Alimentacdo

Temperatura

95,89

120,10

°C

Vazéo méssica de vapor/fase organica

Vazédo méssica de liquido/fase aguosa

4397

10000

Kg/h

Vazéo volumétrica de vapor/fase organica @ P e T de
operacdo

Vazéo volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e T de
operacao

5,52.

12,9

mé/h

Densidade da fase vapor/fase organica @ P e T de operacéo

Densidade da fase liguida/fase aquosa @ P e T de operacdo

796,7

775

Kg/m?

Viscosidade da fase vapor/fase orgénica @ P e T de operacéo

0,2453

Viscosidade da fase liquida/fase aquosa @ P e T de operacdo

0,2714

cP

Diametro

1062

mm

NUmero de pratos

19

Espacamento entre pratos

460

mm

Tipo de pratos (valvulas, perfurados)

Vélvula

Altura de recheio

mm

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...)

SECAO 2 DA COLUNA

Identificacdo

Esgotamento

De prato/A prato

20

35

Pressdo

0,0

0,0

Perda de pressdo

Kg/lcm? g

Corrente

Residuo

Coluna -
refervedor

Temperatura

150,3

°C

Vazdo méssica de vapor/fase organica

15981,84

Vazdo méssica de liquido/fase aquosa

5603

Kg/h

Vazéo volumétrica de vapor/fase organica @ P e T de
operacéo

Vazao volumétrica de liquido/fase aquosa @ P e T de
operacéo

7,521

21,45

m¥h

Densidade da fase vapor/fase organica @ P e T de operagéo

Densidade da fase liquida/fase aquosa @ P e T de operacéo

744,9

7449

Kg/m®

Viscosidade da fase vapor/fase organica @ P e T de operacéo

Viscosidade da fase liquida/fase aquosa @ P e T de operacao

0,2079

0,2079

cP

Diametro

1062

mm

NUmero de pratos

16

Espagamento entre pratos

460

mm

Tipo de pratos (valvulas, perfurados)

Valvula

Altura de recheio

mm

Tipo de recheio (anéis Raschig, selas Intalox...)




ANEXO 3: FOLHAS DE ESPECIFICACAO DE TROCADORES DE CALOR

ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR

Numero do equipamento E-2
Descricao Condensador
Tipo de trocador (casco-tubo, placas, tubos Casco-tubo
concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA AES
Disposicao (horizontal/vertical) Horizontal
Circulacéo (forcada, termosiféo...) Termosifdo

NuUmero de carcacas Em série ou
. 1 -
estimadas paralelo?
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO
CASCO -
QUENTE DO TROCADOR < -
. Agua arrefecimento
Hidrocarbonetos
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazao total 7694,53 Kg/h 41303,79 Kag/h
Fracdo de vapor/gas 1 0 0 0
Vazao de vapor/gas 7694,53 0 0 0
Vazdo de liquido 0 7694,53 Kg/h 41303,79 41303,79 Kg/h
Temperatura 150,3 95,89 °C 28 45 °C
Pressédo 0,0 0,0 Kg/cm? g - - Kg/lcm? g
Perda de pressdo permitida 0,1 Kg/cm? 0,1 Kg/cm?
Coeficiente individual de Kcal /h Kcal /h
transmisséo de calor 3215 m?2°C 10000 m?2°C
Fator de deposi¢édo 0,0003 h TZ c/ 0,0004 hm? °C/
cal kcal
Coeficiente global de 900 Kcal / h
transmisséo de calor m?°C
ATmi 38,98 °C
Fr 1
Calor trocado 0,703 Gceal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 35 Kg/lcm? g
Temperatura de projeto 180,3 °C
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 20,03 m?
Didmetro dos tubos 3/4 polegadas
Comprimento dos tubos 20 pés
Espessura dos tubos 14 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 1 polegadas
Tipo de disposicdo dos tubos (triangulas, triangular A
rotada, quadrangular, rombica)
Diametro do casco 60 polegadas




ESPECIFICACOES TROCADORES DE CALOR
Nimero do equipamento E-1
Descricéo Refervedor
Tipo de trocador (c.’ilsco_-tubo, placas, tubos Caldeira chaleira de tubos em U
concéntricos)
Para casco-tubo, definir o tipo TEMA -
Disposicéo (horizontal/vertical) Horizontal
Circulagdo (forcada, termosiféo...) Termosiféo
Numero de carcagas Em série ou 1 i
estimadas paralelo?
CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAQO
TUBO - INTERIOR/FLUIDO | CASCO - EXTERIOR/FLUIDO
Lado FRIO DO TROCADOR - QUENTE DO TROCADOR -
Hidrocarbonetos Vapor agua
Entrada | Saida Entrada | Saida
Vazao total 15981,84 Kg/h 1049,8 Kg/h
Fracdo de vapor/gas 0 1 1 0
Vazao de vapor/gas 0 10378,84 1049,8 0
Vazdo de liquido 1508184 | 5603 | Ko/ 0 10408 | KoM
Temperatura 150,3 150,3 °C 230 230 °C
Presséo 0,0 0,0 Kg/cm? g 0,0 0,0 Kg/lcm? g
Perda de pressdo permitida 0,1 Kg/cm? 0,1 Kg/cm?
Coeficiente individual de Kcal /h Kcal /h
transmisséo de calor 2447 m?2°C 9950 m?2°C
Fator de deposigéo 0,0003 h Tz c/ 0,0001 hm? °C/
cal kcal
Coeficiente global de 1100 Kcal / h
transmisséo de calor m?°C
ATmi 104,56 °C
Fr 1
Calor trocado 0,737 Gceal/h
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Pressdo de projeto 35 Kg/lcm? g
Temperatura de projeto 180,3 °C
CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS DO TROCADOR
Area de troca de calor 6,41 m?
Didmetro dos tubos 3/4 polegadas
Comprimento dos tubos 10 pés
Espessura dos tubos 14 BWG
Espacamento entre centro dos tubos 1 polegadas
Tipo de disposicdo dos tubos (triangulas, triangular A
rotada, quadrangular, rdmbica)
Diametro do casco 60 | polegadas




ANEXO 4: FOLHAS DE ESPECIFICACAO DE TORRES/VASOS

Numero do equipamento C-1
Descricao Coluna de destilacdo fracionada
Pressdo no topo 0,0
Pressdo no fundo 0,0 Kglcm? g
Presséo de projeto 0,0
Temperatura no topo 150,3
Temperatura no fundo 95,8 °C
Temperatura de projeto 120,1
Nivel normal de liquido 17424
Nivel maximo de liquido (80%b) 2787,8
Nivel minimo de liquido (20%6) 697,0 mm
Altura 21400,0
Diametro 890,0
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade Qa fase leve @P e T de 3,489 Kg/m?
operacao no prato chave
Densidade daifase pesada @Pe T 775.0 Kg/m?
de operacgdo no prato chave
CONEXOES
Sigla Numero Didmetro Servico
AA Alimentacéo
B Saida de vapor
C Refluxo
D Liquido de fundo
E Bocal de inspecdo
F Instrumentacdo de nivel
G Instrumentacao de nivel
H Vélvula de seguranga
1 Drenagem/ Purga com Vapor




ESQUEMA DO RECIPIENTE

B

H
;/j:\ A

1 c

12
cH ™ 21.400,00 mm
H aa
HLL = 27878 mm E

MNLL = 17424 mm

LLL = 697 mm
e

~— v

D

-
890,00 mm




ESPECIFICACOES VASOS/TORRES/REATORES

Numero do equipamento C-2
Descrigéo Tanque-pulméo
Pressdo no topo -
Pressdo no fundo - Kg/lcm? g
Pressdo de projeto 3,5
Temperatura no topo -
Temperatura no fundo - °C
Temperatura de projeto 95,89
Nivel normal de liquido 470,00
Nivel maximo de liquido (80%b) 752,00
Nivel minimo de liquido (20%6) 188,00 mm
Comprimento 4680,00
Diametro 940,00
Material Aco Carbono
PROPRIEDADES DO FLUIDO
Densidade da fase leve @P e T de Ka/m?
operacao no prato chave 2,852 gm
Densidade da fase pesada @P e T Ka/m?
de operacgdo no prato chave 796,7 g/m
CONEXOES
Sigla NUmero Diametro Servigo
AA Alimentacéo
B Saida do efluente liquido
C Instrumentacdo de nivel
D Instrumentacdo de nivel
E Vélvula de seguranca
F Drenagem
G Purga com vapor
H Bocal de inspec¢éo
ESQUEMA DO RECIPIENTE
4680.0 mm
AA H E
T T T
HLL = 752,0 mm
8400 mm C MLL = 470,0 mm
D }_ LLL = 188.0 mm
L L 1

F G B




ANEXO 5: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE BOMBAS

Identificacdo do equipamento operacao /

P-1a
reserva

P-1b

Descricao

Impulsionar o refluxo

Numero de bombas operacéo / reserva 1

Tipo de bomba (centrifuga, volumétrica
alternativa, volumétrica rotativa)

Centrifuga

Funcionamento (continuo ou descontinuo /

. Continuo
série ou paralelo)

Série

CARACTERISTICAS DOS FLUIDOS E CONDICOES DE OPERACAO

PARTE DA BOMBA Aspiracdo | Impulsdo
Vazao volumétrica de operacdo 4,14 m3/h
Pressdo 3,78 kg/cm? g 5,55 kg/cm? g
Temperatura 95,89 °C 95,89 °C
Densidade 796,7 kg/m® 796,7 kg/m?®
Viscosidade 0,2714 cP 0,2714 cP
Presséo de vapor - kg/cm? g - kg/lcm? g
CARACTERISTICAS DE PROJETO DA BOMBA
Vaz&o de projeto (110 ou 120% da vazao de operagao) 4,97 mi/h
Vazao minima de processo (60% da vazdo de operacéo) 2,98
Pressdo na aspiracdo na vazdo de projeto 3,78 ka/cm?
Pressdo na impulsdo na vazao de projeto 5,55 g g
Pressdo diferencial 1,06 kg/cm?
Altura diferencial 13,30 m
NPSH disponivel 3,78 m
Maxima pressao diferencial a impulséo fechada 1,77 kg/cm?
Pressdo mé&xima na aspiracao 3,78 K 2
— - ~ glcm? g
Pressdo méxima na impulséo 5,55
Didmetro da tubulacdo aspiracdo/impulsdo - - polegadas
CONDICOES DE PROJETO MECANICO
Presséo de projeto 3,5 Kg/cm? g
Temperatura de projeto 95,89 °C
CARACTERISTICAS DE ACIONAMENTO
Poténcia elétrica a vazao
de projeto 100 kW
ESQUEMA DO SISTEMA DE BOMBEAMENTO
Refluxo

B ——

Saida do pulmao




ANEXO 6: FOLHAS DE ESPECIFICACAO DE TUBULACOES

ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 1
De/a Planta | C-1
Existem componentes corrosivos? (sim ou hdo) Né&o
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazio total 10000 | kgl
Frac8o de vapor 0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 11,5069 mh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 0
Massa molar 101,96 kg/kmol
Densidade do gés/liquido @ P e T de operacéo 3,444 775 kg/m?3
Viscosidade do gés/liquido @ P e T de operacéo 2,523 0,3165 cP
CONDICOES DE OPERACAQO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,2 )
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 120,1 oC
Temperatura de projeto 120,1
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacio 2,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 2
De/a c-1 | E-2
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou v
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazio total 7694,53 | kg/h
Fracéo de vapor 1
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao - méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 2234,03
Massa molar 88,24 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 2,85 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,00839 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,2 )
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 150,3 oC
Temperatura de projeto 150,3
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 24,75 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 3
De/a E-2 | C-2
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazio total 7694,53 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 9,65 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao -
Massa molar 872 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 796,7 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2714 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 95,89 oc
Temperatura de projeto 95,89
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 2,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 4
Dela C-2 | Destilado
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazéo total 4397 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 5,52 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 0
Massa molar 87,2 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacao 796,7 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2714 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 95,89 oc
Temperatura de projeto 95,89
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacao 2,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 5
De/a c-2 | P-1
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazéo total 3298,17 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 9,65 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 0
Massa molar 87,2 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 796,7 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2714 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 95,89 oc
Temperatura de projeto 95,89
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 2,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 6
Dela P-1 | c-1
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazéo total 3298,17 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazdo volumétrica de liquido @ P e T de operacéo 4,14 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 0
Massa molar 87,2 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 796,7 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2714 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 95,89 oc
Temperatura de projeto 95,89
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 1,07 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 7
De/a E-1 | C-1
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou v
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazéo total 10279,96 | kg/h
Fracéo de vapor 1,0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 0 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao 2946,39
Massa molar 116,5 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 3,489 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,00797 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 150,3 oC
Temperatura de projeto 150,3
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 28,4 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 8
De/a c-1 | E-1
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazéo total 15981,84 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazéo volumétrica de liquido @ P e T de operacao 21,45 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao
Massa molar 117,6 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacdo 744.9 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2079 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 150,3 oC
Temperatura de projeto 150,3
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacéo 4,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ESPECIFICACOES TUBULACOES

Identificacio da tubulacéo 9
De/a E-1 | Residuo
Existem componentes corrosivos? (sim ou néo) Néo
Se sim, porcentagem em peso (% p.) -
Fases presentes [liquido (L), vapor ou gas (V) ou L
mista (M)]
CARACTERISTICAS DO FLUIDO
Vazio total 5603 | kg/h
Fracéo de vapor 0
Vazdo volumétrica de liquido @ P e T de operacéo 7,521 méh
Vazéo volumétrica de vapor/gas @ P e T de operacao
Massa molar 117,6 kag/kmol
Densidade do gas/liquido @ P e T de operacao 744.9 kg/m3
Viscosidade do gas/liquido @ P e T de operacao 0,2079 cP
CONDICOES DE OPERACAO/PROJETO
Presséo de operacdo 0,0 2
Presséo de projeto 3,5 kglem™g
Temperatura de operacéo 150,3 oC
Temperatura de projeto 150,3
DADOS DA TUBULACAO
Diametro da tubulacao 2,00 polegadas
Perda de pressédo kg/cm?/km




ANEXO 7: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE ALARMES

Identificacéo no
diagrama
mecanico

Localizagdo (nam.
da tubulacgéo ou
vaso)

Descricdo da
acdo

Vinculado a qual elemento de
medic&o e/ou controle

PAH-02

C-1

Alarme por alta
pressdo na torre
de destilacdo

PIC-02

LAL-03

LAH-03

C-2

Alarme por baixo
nivel do vaso
pulmao

Alarme por alto
nivel do vaso
pulméo

LIC-03

FAL-03

5

Alarme por baixa
vazdo de refluxo

FIC-03

FAL-04

Entrada do vapor de
aquecimento no
refervedor

Alarme por baixa

vazao de vapor de

caldeiras usado no
reboiler

FIC-04

LAL-05

LAH-05

C-1

Alarme por baixo
nivel de fundo na
torre de destilacdo

Alarme por alto
nivel de fundo na
torre de destilacdo

LIC-05




ANEXO 8: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE VALVULAS DE SEGURANCA

Identificacdo Loczlillzagao Vazao de Pressdo de
. (nim. da Caso de . ~
no diagrama ~ descarga/ | acionamento/ Funcéo
N tubulacéo ou descarga 2
mecanico kg/h kg/lcm? g
vaso)
FSV-03 5 Bloguelo de 3296 5,54 Protege[ a
valvula tubulacdo
Entrada do
FSV-04 vapor de Bloquelo de 1050 45 Proteger 0 vaso
aquecimento vélvula C-1
no refervedor
ESV 4 Bloquelo de 4397 35 Protege[ a
véalvula tubulacéo




ANEXO 9: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE VALVULAS DE CONTROLE

Identificagdo | Localizacdo | Vinculada x . Acéo a falha no ar
. ; Vazéo normal do fluido .
no diagrama (nim. da ao laco de . (abrir ou fechar
N ~ circulante
mecanico tubulacao) controle completamente)
PCV-02 2 02 7694 Abrir completamente
FCV-03 5 03 3296 Abrir completamente
Entrada do
FCV-04 vapor de 04 1050 Fechar completamente
aquecimento
no refervedor
FCV-05 9 05 5603 Fechar completamente




ANEXO 10: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE ENCRAVAMENTO

Identificacdo

Localizacdo

; ; Sistemas de - Vinculado a qual
do interruptor (nim. da Descricdo da -
. ~ encravamento 4 elemento de medic¢éo
no diagrama tubulacao ou . acao
NP acionado e/ou controle
mecanico Vaso)
Abrir a vazéo
de uma
- PIC-02 atuando
PSH-02 2 SE-1 valvula diretamente sobre PCV-02
exterior a
planta
Entrada do Abri .
FSL-04 vapor de SE-2 der:/raa c\)/raézo FIC-04 atuando
aquecimento no P diretamente sobre FCV-04
refervedor

refervedor




ANEXO 11: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE INSTRUMENTOS

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE VAZAO

Identificacdo Localtllzjzfﬁaltgg(g(;m. da (L gajs M) Vazdo normal / kg/h
FI-01 1 L 10000
FT-03
FIC-03 5 L 3298

FCV-03
FT-04
FIC-04
FCV-04 aq UEQ ;[rrr?éjr?ltg c:jc\)/ Z7;zIE)errij/(édor G 1050
FAL-04
FSL-04
FT-05
FIC-05 9 L 5603
FCV-05

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE NIVEL

Identificacéo

Localizagéo (num. do
vaso)

Tipo de interfase (L-
L ou L-V/G)

Nivel normal / mm

LG-03

LT-03

LIC-03

LAH-03

LAL-03

C-2

470,0

LT-05

LIC-05

LAH-05

LAH-05

LAL-05

C-1

1742,0

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Identificaco Localizaggo (num. da Fase Temperatura normal
tubulacéo ou vaso) (L, G ou M) /°C
TI-01
TT-04 C-1 M 150
TIC-04

ESPECIFICACOES INSTRUMENTOS DE PRESSAO

Identificaco Localizaggo (num. da Fase Pressdo normal /
tubulacéo ou vaso) (L, G ou M) kglcm? g
PT-02
PAH-02
PSH-02 2 G 35
PIC-02

PCV-02




ANEXO 12: FOLHA DE ESPECIFICACAO DE LACOS DE CONTROLE

Identificacéo no

Localizacdo do
transmissor (nam.

Descricdo da

Elementos vinculados (medidor,

diagrama da tubulacs 4 controle, acionador e valvula de
mecanico a tubulagao ou agao controle)
vaso)
Controle da
02 C-1 pressdo no topo PT-02, PIC-02, PCV-02
da coluna
Controle do nivel
do tanque-pulméo
C-2 (nivel) e 5 (malha mestre) a LT-03, LIC-03
03 (vazio) partir do controle
da vazdo de FT-03, FIC-03, FCV-03
refluxo (controle
Servo)
Controle da
temperatura do
prato da coluna de
C-1 (temperatura) e destilacdo (malha TT-04. TIC-04
04 tubulacdo do vapor de mestre)I adpartir do ’
aquecimento ao controle da vazdo
refervedor (vazao) do vapor de FT-04, FIC-04, FCV-04
aquecimento ao
refervedor
(controle servo)
Controle do nivel
da torre de
destilacdo (malha : )
C-1(nivel)e 9 mestre) a partir do LT-05, LIC-05
05 < x
(vazdo) controle da vazao

da corrente de
residuo (controle
Servo)

FT-05, FIC-05, FCV-05
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