B4 Universidade de Brasilia

v

PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DA
HIDROFORMILACAO DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Alessandra Pinto Soares, Bruna Barbosa Borges, Carolina Barros Ferreira,
Diogo Lopes da Costa de Oliveira Dornelas, Gabriela Teixeira Alves, Igor
Stavale Schimicoscki, Marina Curcio dos Santos, Rafael Jatoba Rossiter, Rafael

Paranhos Gouvéa Miranda

Brasilia
2018



Alessandra Pinto Soares — 14/0079467
Bruna Barbosa Borges — 14/0058630
Carolina Barros Ferreira — 14/0056017
Diogo Lopes da Costa de Oliveira Dornelas — 14/0038213
Gabriela Teixeira Alves — 13/0009415
Igor Stavale Schimicoscki — 14/0022309
Marina Curcio dos Santos — 12/0061406
Rafael Jatoba Rossiter — 14/0078151
Rafael Paranhos Gouvéa Miranda — 14/0030484

PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DA
HIDROFORMILACAO DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Projeto de graduacéo da disciplina Projeto
de Engenharia Quimica 2 apresentado ao
Instituto de Quimica da Universidade de
Brasilia como parte dos requisitos
necessarios para obtencdo do grau de

Bacharel em Engenharia Quimica.

Orientador: Dr. Jose Joaquin Linares

Leodn

Universidade de Brasilia
Junho de 2018



AGRADECIMENTOS

Aos nossos familiares, pela compreensédo, apoio, incentivo, por sempre acreditarem
em nossas capacidades e sobretudo pelo amor.

A todo o corpo docente, por nos auxiliar ao longo de toda a trajetoria académica e
compartilhar seu conhecimento conosco, nos tornando mais capazes de realizar esse trabalho.

Ao professor Dr. Jose Joaquin Linares Leon, pela valorosa e atenciosa orientacéo,
paciéncia e apoio ao longo da realizacdo do projeto.

Aos professores componentes da banca, pela disposicao para a avaliacdo do trabalho.

Aos amigos de turma, pelo colaboracdo e apoio em momentos dificeis e felizes ao
longo dos anos que passamos juntos.

Ao corpo técnico-administrativo da Universidade de Brasilia, em especial do Instituto
de Quimica, pela solicitude, aten¢do e infraestrutura.

Ao0s amigos que, embora ndo citados, sempre estiveram por perto demonstrando
carinho e compreenséo.

A todos aqueles que de alguma forma contribuiram para a realizacdo deste trabalho,

nosso muito obrigado.



RESUMO

Neste projeto foi realizada a engenharia de processo da unidade de producdo de n-
butiraldeido a partir da hidroformilacdo de propileno e gas de sintese. O processo foi
simulado utilizando o software Aspen HYSYS® e a partir dos dados gerados foi possivel
dimensionar e calcular os custos dos equipamentos e servicos utilizados. Com esses dados foi
possivel fazer uma otimizacdo do sistema de modo a definir um 6timo econdémico para a

planta. Além disso, foram realizadas a estratégia de controle e a analise ambiental da planta.

Palavras-chave: Butiraldeido. Butanal. Hidroformilagdo. Propileno. Gas de sintese.

Simulacao. Dimensionamento.
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1. INTRODUCAO

1.1. O composto

O n-butiraldeido (nome IUPAC n-butanal) é um liquido incolor e inflamavel que tem
um odor pungente e desagradavel. Ele sofre reacdes tipicas para os aldeidos de baixo peso
molecular, que, devido ao grupo carbonila terminal, s&o muito reativos. A contaminagao ou a
exposicdo a temperaturas elevadas pode induzir uma polimerizagdo perigosa. O n-
butiraldeido é facilmente oxidado se em contato com o oxigénio e deve, portanto, ser
armazenado sob gases inertes (BASF, 2017).

Em relacdo a toxicidade, o n-butiraldeido causa irritacdo dos olhos, da pele, do trato
respiratério, tosse, dor de garganta, edema pulmonar (pode ser retardado), tontura,
vermelhiddo, queimaduras (em contato com o liquido) (NCBI', 2005). A seguir sdo
apresentadas as propriedades fisicas do n-butanal (ROYAL SOCIETY OF CHEMISTRY,
2015).

Tabela 1 — Propriedades fisicas do n-butanal

Férmula molecular C4HgO
Ponto de fusdo -99°C
Ponto de ebulicdo 75,5°C
Massa molar 72,11 g/mol
Densidade 0,8 g/mL
Solubilidade em &gua 7,6 g/100mL (20°C)

O

HsC H 37

Figura 1. Férmula estrutural plana e modelo 3D do n-butanal.




1.2.  Aplicac0es e derivados

O n-butanal é um intermediario para a industria quimica, por exemplo, para
fabricacdo de produtos farmacéuticos, pesticidas, resinas sintéticas, aceleradores de
vulcanizacdo e perfumes. O principal uso de butiraldeidos é para a producdo de 2-etil-
hexanol e butandis (BASF, 2017).

1.2.1. O 2-etilhexanol

O 2-etilhexanol (2-EH), € um liquido claro, mével e neutro com um odor
caracteristico. Este composto é miscivel para os solventes organicos mais comuns, no
entanto, a sua miscibilidade com a agua é bastante limitada (BASF, 1999). No geral, o 2-
etilhexanol apresenta baixa toxicidade pelas vias oral e dérmica, porém, causa irritacdo
moderada para a pele e severa para os olhos. Além disso, os dados disponiveis na literatura
mostram que o 2-EH ndo é mutagénico, nem tdxico para o desenvolvimento e ndo foi
identificada evidéncia de neurotoxicidade (EPA, 2006).

A principal aplicacdo do 2-etilhexanol, por sua vez, € como matéria-prima na
producdo de ésteres de baixa volatilidade, sendo o mais importante o bis- (2-etilhexil) ftalato,
o0 qual é um plastificante multiuso para PVC e copolimeros de cloreto de vinilo. As principais
propriedades deste plastificante sdo baixa volatilidade, excelente poder de gelificacdo, grande
resisténcia a altas e baixas temperaturas e a dgua, e suas excelentes propriedades dielétricas
(BASF, 1999).

Outra aplicacdo do 2-etil-hexanol € na fabricacdo de um produto quimico usado na
fabricacdo de materiais de revestimento, adesivos, tintas de impressdo e agentes de
impregnacdo (Elvers, B. et al., 1989). Além disso, é adicionado a comidas e bebidas como
flavorizante volatil e também utilizado na producdo de pesticidas (JECFA, 1993). Outros
usos estdo listados abaixo: (BASF, 1999)

= Solvente de baixa volatilidade (por exemplo para resinas, ceras, gorduras
animais, 0leos vegetais e derivados de petroleo).

= Ingrediente de baixa volatilidade em misturas de solventes para a industria de
corantes.

= Matéria-prima para a fabricacdo de etoxilados, herbicidas, extratores (por
exemplo, para metais pesados), 2-etil-hexil sulfato (usado como surfactante para
eletrolitos).

= Na producdo do correspondente diéster de acido maleico para uso como

material de partida para surfactantes.



= Na producdo de ésteres 2-etil-hexilicos de fosfitos de trialquilo que podem
servir como estabilizadores térmicos e antioxidantes em plasticos.
= Em antiespumantes para quase todos os sistemas aquosos (por exemplo, nas

industrias téxtil e do papel).

1.2.2. O n-butanol

O n-butanol é um liquido claro, mével e neutro com um odor caracteristico. E
miscivel com varios solventes comuns, como alcoois, cetonas, aldeidos, ésteres, glicidios e
hidrocarbonetos aromaticos e alifaticos. Sua miscibilidade com a agua, no entanto, é restrita.
Algumas de suas aplicacdes sdo: (BASF, 2006) (ELEKEIR0OZ,2016)

= Matéria-prima para tensoativos, detergentes, industria de cosméticos, aromas e
fragrancias.

= Solventes na industria de revestimentos e para corantes.

= Extratante na producdo de drogas e substancias naturais, tais como
antibioticos, hormonios, vitaminas, alcaldides e canfora.

= Solubilizante na indastria téxtil, como aditivo em banhos de fiacdo ou
transportadora para colorir plasticos.

= Aditivo em polimentos, em limpadores, em fluidos de descongelamento e na
gasolina para motores de ignicdo por centelha.

= Fase movel em papel e cromatografia em camada fina.

= Umectante para nitrato de celulose.

= Matéria-prima para a producdo de éteres glicolicos e de auxiliares de flotacao.



1.3. Producao

Por meio de bultiraldeidos resultantes da hidroformilacdo do propileno é possivel
obter 2-etilhexanol, o alcool plastificante mais utilizado, cujo nivel de producdo mundial &,
atualmente, de cerca de 2,5 milhdes de toneladas. Por volta de 1940 até o inicio dos anos 80,
0s maiores produtores de 2-EH baseavam-se em processos de hidroformilacdo de propileno,
frequentemente denominados "oxo”, para obter o n-butiraldeido usando cobalto como
catalisador. Porém, o uso desse catalisador resultava em baixa conversédo e baixa seletividade
da principal matéria-prima, o propileno, para os produtos desejados, além de plantas
complexas que operam sob alta pressdo. A adogdo de um sistema de catalisador a base de
rodio de baixa pressdo no lugar do cobalto de alta pressdo para a hidroformilagdo de
propileno por reacdo com mondxido de carbono e hidrogénio para produzir butiraldeidos
(uma oxo-reacédo) trouxe grandes beneficios econémicos aos produtores. 1sso ocorreu devido
a eficiéncia aprimorada da matéria-prima, menor uso de energia e configuracfes de plantas
mais simples e baratas (TUDOR; ASHLEY, 2007).

A alta atividade e boa estabilidade do catalisador de rodio significa que ndo €
necessario usar as pressées muito altas necessarias com o cobalto para reter a integridade do
catalisador. O processo Low Pressure Oxo (LP Oxo°™) opera a menos de 20 bar e a uma
temperatura de reagdo mais baixa, além de resultar em menos formagao de subproduto. A
temperatura mais baixa também trouxe outras vantagens sobre a catalise de cobalto. No geral,
a mistura de produtos da reacdo € muito "limpa" e livre de muitos dos componentes formados
usando cobalto, assim, medidas especiais aplicadas frequentemente para reduzir seu impacto
ambiental deixaram de ser necesséarias. Com o LP Oxo*™, o produto pode ser trabalhado
usando um sistema muito mais simples e a seletividade da conversdo de propileno ao n-
butiraldeido é significativamente melhor do que com o cobalto, uma vez que a razdo n:iso é
aproximadamente trés vezes maior (TUDOR; ASHLEY, 2007).

A pressdo operacional mais baixa em comparagdo com o cobalto eliminou ou reduziu
a necessidade de compressao do gas de sintese de entrada, e a demanda global de energia foi
reduzida devido a um sistema de destilacdo mais simples necessario para trabalhar o produto
butiraldeido. Desde que o rédio foi usado pela primeira vez comercialmente na
hidroformilacdo, esse catalisador foi adotado para atender a pelo menos 95% da demanda
mundial de butiraldeido (TUDOR; ASHLEY, 2007).



2. ESPECIFICACOES DE PROJETO

2.1. Caso de projeto

Este projeto tem como objetivo realizar a engenharia de processo da unidade de

producdo de n-butanal a partir da hidroformilacéo de propileno e gas de sintese.

2.2. Descricdo da unidade

A Figura 2 apresenta um diagrama simplificado da planta.

Unidade de
craqueamento

ISOBUTANAL

PROPENO

GAS DE SINTESE
N-BUTANAL

Figura 2. Diagrama simplificado do processo.

A primeira etapa do processo é a hidroformilacéo (reacdo oxo), na qual propeno e gas
de sintese reagem, na presenca do Rodio, e o principal produto obtido é o n-butanal. Esta
reacdo ocorre no reator R-01 e forma, além do n-butanal, propano e isobutanal. O catalisador
se encontra dentro do reator em forma liquida e este é alimentado com gases que sao
borbulhados no liquido, atingindo uma alta intensidade de mistura, o que permite considerar
0 reator como um de mistura perfeita (CSTR).

Na hidroformilacdo ocorrem duas reagdes quimicas, formacdo de n-butanal e de
isobutanal:

C3Hg + CO + H, - n-C,HgO
C3Hg + CO + H, — iso-C4HgO



O efluente gasoso do reator, onde se encontram os produtos da reacdo, é parcialmente
condensado e a mistura de vapor e liquido resultante € separada no separador gas-liquido V-
01. A parte gasosa desta separagdo € comprimida e reciclada ao reator R-01, sendo que 10%
(em vazdo maéssica) dessa corrente é purgada para manter a concentracdo de gases inertes
constante no laco de reciclo e também controlar o acimulo do que ndo reage ou possiveis
impurezas existentes nas matérias-primas.

O liquido separado é bombeado para o topo da coluna de absor¢do C-01, onde entra
em contato em contracorrente com o gas de sintese. Nesta coluna, todo o propano e propeno
dissolvidos no liquido sdo removidos pelo gas de sintese. No topo da coluna de absorcéo
saem 0 gas de sintese, propano e propeno, 0s quais sdo comprimidos e alimentados ao reator.
No fundo desta coluna, obtém-se uma mistura dos aldeidos n- e iso- butanal.

A corrente de aldeidos é, entdo, bombeada para a coluna de destilagdo C-02, onde
obtém-se isobutanal no topo e n-butanal no fundo. A corrente de isobutanal contém 1,2 mol%
de n-butanal, enquanto a corrente de n-butanal possui 1,3 mol% de isobutanal.

Em outra unidade da planta, a corrente de isobutanal é craqueada de volta a propeno,
mondxido de carbono e hidrogénio com 80% de conversdo. O gas craqueado é alimentado ao
reator R-01.

Todas as simulacbes deste sistema foram realizadas utilizando o software Aspen
HYSYS®.

2.3. Capacidade da unidade e qualidade da alimentacao

A unidade é projetada de modo a processar 50000 toneladas por ano de n-butanal,
sendo operada por 8000 horas ao ano.

As matérias-primas da unidade sdo propeno e gas de sintese e as composicdes destes
séo indicadas na Tabela 2.

Tabela 2 — Composicdo em base molar da corrente de alimentacdo

Composto Composicao
Propeno 93%; 7% propano
Gas de sintese 48,6% Hy; 49,5% CO; 0,4% CHy; 1,5% N,




2.4. Critérios de projeto

Considerou-se que a coluna de destilacdo possui pratos do tipo valvula e que 0s
trocadores de calor possuem tubos com comprimento de 6100 mm.

Os outros dois critérios de projeto sdo o sobredimensionamento e os coeficientes de
formac&o de crosta, apresentados na Tabela 3.

Tabela 3 — Critérios gerais de projeto

Sobredimensionamento

Bombas e compressores 120%
Trocadores de calor 110%
Colunas 120%
Coeficiente de formagc&o de crosta (h.m?.°C/kcal)
Hidrocarbonetos 0,00015
Vapor d’agua 0,0001
Agua de refrigeracgéo 0,0003

2.5. Servicos auxiliares

Os servicos auxiliares utilizados na planta sdo agua de resfriamento e vapor. Tem-se
disponivel dgua de resfriamento a 20°C e vapor de baixa pressao.

Além disso, hd um terceiro servico auxiliar necessario para o funcionamento da
planta: eletricidade. Utiliza-se também ar de instrumentacdo para as valvulas de controle. A
Tabela 4 apresenta os custos destes servigos auxiliares.

Tabela 4 — Custos unitarios de servicos auxiliares

Servico Custo
Vapor 0,025 R$/kg
Agua de refrigeracio 0,12 R$/m®
Eletricidade 0,15 R$/kWh
Ar de instrumentagao 0,04 R$/m*




2.6. Sistema de unidades

Por fim, a Tabela 5 apresenta o sistema de unidades utilizado no projeto.

Tabela 5 — Sistema de unidades

Propriedade Unidade
Temperatura °C
Press&o kglcm?g
Peso (massa) kg
Volume de liquidos m?®

Volume de gases
Vazdo de liquidos
Vazdo de gases
Vazao de vapor
Calor
Poténcia térmica/elétrica
Densidade
Coeficiente de transmisséo de calor
Viscosidade
Tamanho de equipamento e
comprimento de tubulagéo

Diametro de tubulacéo

m?® (nas condicdes de fluxo e/ou a 0°C e 1 atm)
m*/h (a 15°C)
m*/h (nas condicdes de fluxo e/ou a 0°C e 1 atm)
kg/h
kcal
kcal/h, KW
kg/m®
kcal/h.m?.°C
cP

mm

Polegada




3. DIMENSIONAMENTO E CUSTO DE EQUIPAMENTOS

E necessario avaliar os custos de projeto da planta. A seguir é apresentado o
dimensionamento de cada equipamento utilizado, o qual foi feito buscando o 6timo
econdmico.

As formulas utilizadas foram retiradas de Towler & Sinnott (2008) e 0s 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 esta em USGC de janeiro
de 2006. Ao final do cdmputo de todos os custos, é feita a atualizacdo dos custos para 2017 e
a transformacéo para os custos de se fabricar tal planta no Brasil.

O custo de cada equipamento (C,) € estimado utilizando-se a equacdo 1, na qual S é a
dimenséo de parametro do equipamento e os fatores a, b e n variam para cada equipamento.

C,=a+bS" (1)

Na subsecdo de cada equipamento, estdo explicitados os valores utilizados para o
cbmputo do custo. A seguir sdo apresentadas apenas as caracteristicas dos equipamentos ja
otimizados. No Anexo A, encontram-se os dados de todos os casos estudados para cada

equipamento.

3.1. Reator

Em um reator, ocorre a transformacdo de matéria em produtos. A planta de producéo
de n-butanal possui apenas um reator, R-01, onde ocorre a reacdo de hidroformilagdo. No
meio reacional estdo presentes as fases aquosa (onde esta disperso o catalisador de rodio
complexado a trifenilfosfina) e gasosa (tanto os reagentes quanto os produtos estdo na fase
gasosa). A reacdo ocorre na interface liquido-gas e a configuracdo adequada para o reator é
um reator do tipo coluna de borbulhamento.

O reator ¢ o “coragdo” coragdo de um processo quimico. Nele ocorre a conversdo de
matéria-prima em produto e para escolha e dimensionamento de um reator quimico quatro
aspectos principais devem ser levados em conta (TOWLER; SINNOTT, 2008):

= Qs fatores de reacdo: cinética quimica, catalise e condi¢cdes termodinamicas
para reacéo.
= Qs fatores de transferéncia (massa, e momento): difusdo das espécies no meio

reacional, estratificacdo no meio reacional.



= Qs fatores de transferéncia de energia: como sera tratado o calor liberado ou
recebido pela reacdo para o meio reacional considerando as dimensGes do
reator.
= QOs fatores de seguranca: avaliacdo dos possiveis riscos as pessoas e ao
ambiente de reagentes, produtos, catalisador e condicGes de operacao.
A cinética da hidroformilacéo € regida pelas taxas de formacao de n-butanal (1,,_54) €
de isobutanal (r;_g4) (HERMAN et al., 1987):

mol —70,6 (k] /mol)
Tn—pa = 6,25+ 101 ( ) : exp< 'PC3H61’57 Do " PH, 0,09

MPal712-m3 ., s RT

mol ) (—60,4 (kJ/mol)
" exp

MPq?2346 . m3cat oy RT

Ti_pa = 3,97 109( > 'PC3H61'59 . pCOO,68  Du, 0,076

Esta cinética é valida em uma faixa restrita de temperatura entre 90-110°C e de
pressdo entre 9 e 11 bar. O limite superior para a reacdo € dado pois temperaturas superiores
afetam a seletividade, atividade e estabilidade da solucéo catalitica (HERMAN et al., 1987).
O reator deve ser desenhado de tal forma a permitir tempo de contato suficiente entre as fases
reagentes e o catalisador e também de tal forma que a perda e desativacdo de catalisador seja
minima. O desenho como um reator coluna de borbulhamento atende a essas necessidades. O
desenho como reator de borbulhamento onde na fase aquosa estd presente o complexo de
rodio (TPPTS) tem rendido uma boa atividade do catalisador em plantas que utilizam essa
tecnologia: entre 18 e 24 meses de operacdo da planta até a proxima carga de catalisador
(TUDOR; ASHLEY, 2007).

Quanto aos fatores de transferéncia de massa, essa configuragdo permite trabalhar
com um reator com o meio reacional praticamente homogéneo. Isso ocorre devido a elevada
turbuléncia causada pela formacdo e transporte das bolhas de reagentes no meio catalitico,
dessa forma tem-se que o reator € bem modelado como um reator perfeitamente agitado
(CSTR) (TUTA; BOZGA, 2012).

Para transferéncia de energia deve-se tomar certo cuidado, pois a reacdo é exotérmica.
Portanto, sem um controle adequado da temperatura do meio reacional, a temperatura
ultrapassa a temperatura adequada para o catalisador. Devido a isso, € necessario um sistema
de refrigeragdo. Escolheu-se uma “camisa externa” de forma que pela carcaga externa do
reator ha passagem de agua de refrigeracdo, retirando o calor do meio reacional e evitando a
ultrapassagem de temperatura.

O material do reator € um dos fatores de seguranca. Devido ao fato de que um dos

reagentes € o gas de sintese (rico em gas hidrogénio) é utilizada carcaca feita em ago inox
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304, pois na utilizacdo do material mais comum que é aco-carbono ocorre a difusdo do
hidrogénio no metal, fragilizando-o. O hidrogénio interage com o carbono livre da matriz
metalica, piorando as propriedades mecénicas do material (ELIEZER, 1981). Além disso, foi
realizada uma anélise HAZOP dos riscos de operacdo deste reator na se¢do 4.2 do projeto.

A seguir é apresentado um esquema que ilustra o funcionamento de um reator de
borbulhamento. O sistema de refrigeracdo ndo estd presente na imagem. A dispersdo de gas
no reator pode ser configurada de diversas maneiras como um dispersor no fundo onde os
reagentes sdo alimentados em estruturas similares a pratos valvulados em diversos pontos na
secdo do prato de dispersao, outra opc¢do consiste em varios desses pratos em toda a extensao
do reator ou apenas uma hélice que rotaciona e alimenta nas pontas os reagentes gasosos. A
configuragcdo escolhida é de um Unico dispersor no fundo onde todas as correntes de
alimentacédo se encontrardo e como todas as correntes de alimentagéo do reator estdo na fase
vapor serdo misturadas perfeitamente e alimentadas ao reator. As correntes de alimentacéo
sdo a de propileno matéria-prima, uma recirculacdo dos produtos que ndo condensaram no
condensador e-01 (basicamente para recircular o propileno que ndo reagiu), a corrente de
topo recirculada da coluna de desabsor¢do C-01 que é basicamente gas de sintese com um
pouco de propileno e uma corrente proveniente do cragueamento do isobutanal, que consiste

em propileno, mondxido de carbono e hidrogénio.

corriente de

salida de gas
QGS (m3fs)
3
Cy (T-Qﬂm )
N A A A A
= =1 =} s © (=1 < s ©
s O e o
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Figura 3. Representacio de um reator de borbulhamento (SANTAMARIA, 2000).
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As condicdes de operacdo do reator sdo a pressdo e a temperatura. A temperatura de
projeto equivale a temperatura de operagdo acrescida de 30°C. A pressdo de desenho é a
pressao sob a qual o processo é conduzido acrescida de uma margem de seguranca de 10% ou
1,8 kgf/cm?g, escolhendo-se a que resultar em maior pressio. A reacéo de hidroformilacéo
ocorre entre 90 e 110°C (HERMAN et al., 1987), sendo que a maior temperatura resultou em
maior conversao. Dessa forma, as condi¢6es de desenho do reator séo 140°C de 10,8 bar.

A conversdo da reacdo ¢ de 85% (TUTA; BOZGA, 2012) para um reator de 50 m®,
que foi a configuracéo escolhida para simulacéo e projeto. Na simulacdo do projeto, obteve-
se uma conversdo de 73,12%. Como o volume do reator deve ser o dobro do volume normal
de liquido, necessita-se, entdo, de um volume de liquido catalitico de 25 m°.

O passo seguinte é encontrar 0 didmetro (D,qc0r) € @ altura do reator (Lyeqior) €M
que se tem o Otimo econémico. O diametro do reator pode ser encontrado utilizando a
equacéo 2.

4V
Dreator = |5 ()

TLyeator

Tendo em méos o volume do reator, varia-se a razdo entre comprimento e diametro
(L/D) para encontrar a configuracdo que gera menor custo. A razdo L/D foi variada entre 2 e
7 e a razdo que resultou em menor custo do reator foi de L/D = 6.

A espessura das paredes (e) do reator pode ser calculada por meio da equagédo 3 e
depende da pressdo de desenho (Pp), do diametro do reator (D,.4:0r), da SObre espessura de
anti-corrosdo (CA = 3mm) e das caracteristicas do material de fabricacdo. Para aco

inoxidavel, as constantes S; e E valem 1223,8 e 0,85, respectivamente.

P, <Dreator/2> 1000

= cA
¢ SE—06P,

(3)

O peso do material utilizado na constru¢do do reator (Wyeq:or) € calculado pela
equacdo 4, utilizando-se o diametro, a altura e a espessura do reator, bem como um fator de
complexidade X. Esse fator vale 2 para casos simples e 4 para casos complexos e assume 0

valor de 4 para o caso de um reator.

Wreator = 24:6Dreator(l‘reator + 0'8Dreator)(e + X) (4)
Finalmente, o custo do reator, em dolares Gulf Coast de 2006, é dado pela equagéo 5.

Esta equacdo considera que o reator é fabricado em aco inoxidavel 304,
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Creator (USGC2006) = —10000 4 600W,oqr0r>° ©)

O gréafico a seguir mostra 0s custos do reator para as razdes entre comprimento e
didmetro onde obteve-se 0s menores custos. Fica claro a partir da Figura 4 que a razdo L/D

igual a 6 foi a que resultou em menor custo do reator.

%10°
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1.819 |

1.818

1.817 -

1.816 | | 1 1 1 1 1
< 4.5 5 5.5 6 6.5 7

Razéao Comprimento/Diametro

Figura 4. Otimizacgdo da razdo entre comprimento e didmetro do reator R-01.

O dimensionamento do reator é apresentado na Tabela 6.

Tabela 6 — Dimensionamento do reator R-01

Razéo L/D 6
Diametro (m) 2,20
Altura (m) 13,18
Espessura (mm) 14,48
Peso (kg) 14925,60
Energia retirada pela camisa (GJ/h) 11,2
Custo (USGC2006) 181650,63
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3.2. Separador gas-liquido

A unidade V-01 é responsavel por separar liquido e vapor da corrente proveniente do
condensador E-01. O separador € um vaso vertical, cujo custo € uma funcdo do peso do
material utilizado em sua construcdo, que por sua vez, depende do didmetro, da altura e da
espessura do recipiente.

O diametro do separador (Ds.parador) deve ser suficiente para desacelerar o gas e é

dado pela equacéo 6.

(6)

Dseparador =

Na equagdo 6, Q,qp, € a vazdo volumétrica de vapor e vy, € a velocidade limite, a

qual é obtida por:

PL — Py
Pv

Vim = k (7)

Na equacédo da velocidade limite, k é uma constante empirica que assume valor 0,07
para o separador gas-liquido. J& p, e p, sdo as densidades massicas do liquido e do vapor,
respectivamente.

A altura do separador depende da quantidade de liquido retida, a qual depende da
vazdo volumétrica de liquido (Q,) e do tempo de retencdo. Tipicamente, utiliza-se um
tempo de retengéo de 10 minutos. Assim, a altura de liquido (h,;,) € dada por:

Qiiq - 10 - 60
2
- Dseparador /4 (8)

hll’q =

Entdo, a altura do separador (hs.paraaor) € €ncontrada multiplicando-se a altura de
liquido por 2.

Como ambos o separador gas-liquido e o reator sdo vasos sob pressdo, o célculo de
suas especificaces é dado de maneira analoga. A espessura do separador € calculada pela
equacdo 3, assim como para o reator, e 0 peso do material utilizado para a construcdo do
separador também é dado pela equacdo 4, com exce¢do do fator de complexidade (X) que
assume valor 2 para o separador. O custo do separador também ¢ dado pela equacdo 5.

A Tabela 7 apresenta 0s parametros encontrados para o separador.

14



Tabela 7 — Dimensionamento do separador gas-liquido V-01

Diametro (m) 2,47

Altura (m) 0,76

Espessura (mm) 15,42
Peso (kg) 2891,50
Custo (USGC2006) 80061,20
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3.3. Coluna de desabsorc¢éo

A absorcdo de gases € um processo de transferéncia de massa que tem como objetivo
purificar a corrente gasosa, por meio da fixacdo de componentes de uma corrente gasosa em
um liquido. A operacdo contraria, chamada de desabsor¢do ou stripping, ocorre quando
deseja-se transferir componentes de uma mistura liquida para a fase gasosa. A Unica
diferenca € a direcdo da transferéncia do soluto, os principios fisicos associados a absorcao e
a desabsorcéo sdo os mesmos (TREYBAL, 1980; FAIR et al., 1999).

A coluna de desabsorcdo é uma torre vertical cilindrica equipada com entrada para
gases no fundo, entrada para liquidos no topo, saida para gases e liquidos no topo e fundo,
respectivamente, e uma massa de solidos inertes chamada de empacotamento da torre. O gas
flui em contracorrente em relacdo ao fluxo de liquido e 0 empacotamento proporciona uma
grande area de contato entre o liquido e o gas, promovendo a desabsor¢do (MCCABE, 2005).

A coluna C-01 tem como objetivo limpar a corrente liquida, provinda do separador
gas-liquido, para recuperar o propeno e propano dissolvidos no liquido. A desabsor¢do ocorre
por meio do contato com o gas de sintese e o produto gasoso da coluna é reciclado ao reator
R-01. No fundo, tem-se como produto uma mistura de n- e iso- butanal.

Para o dimensionamento da coluna, é necessario obter os valores de diametro e altura
da coluna, para tanto, foi seguida a metodologia descrita em (TOWLER; SINNOTT, 2008)

iniciada com o calculo de fator liquido-vapor da coluna (F,;) pela equagéo 9.

P

Na equacéo 9, Ly, é o fluxo massico da corrente de liquido por unidade de area, V",
o0 de vapor e p; e py sdo as densidades do liquido e do vapor, respectivamente.

Em seguida, é preciso calcular a queda de pressdo por altura tedrica de recheio
(AP/Hp,c ), comecando pelo calculo do Ny, que é o nimero global de unidades de
transferéncia em fase gasosa, dado pela equacdo 10, em seguida, multiplicando isso pela

altura do prato teérico (HEPT = 0,85m), obtém-se Hp 4.

1 m-Gu,\y1 m- Gy
Nog = —n [(1-222) 2 4 )
o6 1— (m—GTn) Lm Y2 Lm (10)
L
Hpac = HEPT - Nog (11)

Assim, obteve-se:
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= 99,45 mmH,0/m
Hpac

A partir do valor de AP/Hp 4 € utilizando AP = 50 kPa, o parametro K, foi retirado

do grafico da Figura 5 no ponto de operacdo e no flooding, para se a coluna esta inundando.
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20 N I ‘\\‘ ?;79/!
\(l\_—-—- %\,’)@
%2 T \\
1.0 N \\\ NN
‘H?‘--_ \ k:\
A 06 7 ~ 1 NN
04 — & T— SN

NN

0.2 F

7
%
/4
127

0.1
0.06
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Fov >
L Py

Fry= Vi, N PL

Figura 5. Correlacéo geral da queda de pressdao (TOWLER; SINNOTT, 2008).

Foram obtidos os seguintes valores para o parametro Ky:

Tabela 8 — Parametro K,

K4 no ponto de operacéo 3,86
K4 no flooding 3,94
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Entdo, é possivel calcular a porcentagem de inundacdo (%flooding) da coluna por:

K4ponto de operacio

(12)
K4flooding

%flooding =\/
Obteve-se %flooding = 99,09%.
Calcula-se entdo, a area da coluna (Acomwna) cOM 0 fluxo méssico de gas na saida
(Vi *49%) pela equagéo 13.

VWsaida

Acotuna = Vo (13)
w

O didmetro da coluna (D,;,s) pode ser obtido a partir da velocidade do vapor (i) e do

’414
Daps = c7oTluna (14)

O didmetro obtido é de 0,731 metros. Sobredimensionando o didmetro da coluna em

fluxo massico de vapor (¥,):

20%, o diametro obtido é de 0,877 metros, contudo, por simplicidade, aproxima-se o
didmetro da coluna para 0,9 metros e nessas condicdes, 0 %flooding é de 80,45%.

No computo da altura da torre sdo contabilizadas a altura da se¢éo de recheio e duas
secdes de folga de 0,91 m e uma secdo de acimulo de liquido no fundo da coluna. A altura do
recheio € obtida multiplicando-se 0 numero de estagios tedricos (11 estagios) pela altura
média do recheio para absorcdo de hidrocarbonetos (0,8 m) (TOWLER; SINNOTT, 2008).
Nesse ponto, é importante ressaltar que o nimero de estagios tedricos foi selecionado a fim
de obter uma recuperacao de 100% de propeno.

Entdo, a altura da torre (H,;s), a qual depende da vazao de liquido na saida da coluna
(Ls#4a) ¢ obtida pela equagéo 15.

saida

) .

Haps =2+0,91+10-0,8 +

A altura da coluna H,; vale 13,34 metros.

Determinados estes parametros, parte-se para a etapa de determinacdo de custos. A
coluna de desabsorcdo também é um vaso sob pressdo, assim como o reator e 0 separador
gas-liquido, e o calculo de suas especificacdes € dado de maneira andloga. A espessura da
coluna é calculada pela equacéo 3 e o peso do material utilizado para a construcao da coluna
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também ¢ dado pela equacédo 4, com o fator de complexidade (X) assumindo valor 4. O custo
da torre também é dado pela equacdo 5.
Ja 0 custo do recheio depende da &rea de secdo transversal da torre (Aiprre =
0,636 m?) e da altura de recheio (H,ecneio = 9,35 m) e € dado pela equacéo 16.
Crecheio(USGC2006) = 4000 * Asyrre * Hrecheio (16)
O custo total da coluna é dado pela soma entre os custos da torre e dos pratos.
Ccoluna(USGC2006) = Ctorre + Crecheio (17)
A Tabela 9 apresenta os parametros encontrados para a coluna de desabsorcéo.

Tabela 9 — Dimensionamento da coluna de desabsor¢do C-01

Diametro (m) 0,90
Altura do recheio (m) 9,35
Altura da torre (m) 13,34
Espessura (mm) 3,52
Peso (kg) 2340,59
Custo da torre (USGC2006) 53058,97
Custo de recheio (USGC2006) 23792,85
Custo total (USGC2006) 76851,82
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3.4. Coluna de destilacdo

A destilacdo € um método de separacdo baseado no equilibrio liquido-vapor de
misturas, ou seja, quanto maior a diferenca do coeficiente de volatilidade das substancias
melhor ser4 o processo de separagdo da mistura. O processo de separacdo se da pela
transferéncia de massa e calor entre as correntes ascendentes e descendentes da coluna de
modo que, 0s componentes mais volateis saem no topo da coluna enquanto os componentes
menos volateis saem no fundo (MCCABE, 2005).

A coluna de destilacdo presente na planta separa os aldeidos presentes no sistema.
Pelo topo da coluna sai o isobutanal, enquanto o n-butanal sai pelo fundo da coluna de
destilacdo. A coluna de destilacdo foi projetada considerando que a composi¢cdo molar do
produto de topo seja 98,8% (molar) de isobutanal enquanto que o produto de fundo, seja
obtido com pureza 98,7% (molar), sendo este o produto de interesse. Outra opcdo de
especificacdo da coluna poderia ser a vazdo de produto de fundo, entretanto, neste caso
permitir-se-ia que no topo se obtivesse uma corrente menos pura em isobutanal. A
configuracdo de composicdes dos produtos de fundo e de topo foi escolhida pois possibilita
obter isobutanal em elevada pureza, o qual poderia ser outro produto de venda.

O custo da coluna de destilacdo, analogamente ao custo dos outros vasos sob presséo,
é uma funcdo do peso do material utilizado em sua construcdo, que por sua vez, depende da
altura, do diametro minimo e da espessura da coluna.

A torre ou coluna de destilacdo € um vaso cilindrico de diametro constante ao longo
de sua extensdo. A se¢do minima que a torre devera possuir € aquela que resulte na maior
velocidade ascendente de vapor possivel para que ndo ocorra gotejamento do liquido pelas
aberturas dos pratos e, também, para que ndo haja arraste do liquido por parte do vapor
ascendente. Para dimensionar tal especificacdo, utiliza-se a equacdo 18, uma adaptacdo da
equacdo 7, porém com outro fator k para a coluna de destilacdo. Esta equacdo relaciona a
velocidade limite (v;;,,) as densidades do liquido (p;) e do vapor (p,) no estagio de maior

vazdo volumétrica de gas.

vun [ 3] = 3600 [7] 03048 [] -0.23 [ W

A secdo transversal minima (S,,,;,), Necesséria para manter a vazdo de vapor maxima

(18)

dentro da coluna (Q,, . ), pode ser calculada pela equagao 19.
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vaax
Smin = m (19)

Como a secdo transversal € circular, o didmetro minimo (D,,,;,) pode ser calculado a
partir da equacao 20.

4Smin

Diin = - (20)

Conforme especificado na se¢do 2.4, ha um critério de sobredimensionamento de
120% na coluna de destilagdo para que se garanta seguranga na operacdo. Portanto, o
didmetro minimo real da torre sera dado por D;yrre = 1,2Dpin-

A altura de uma coluna de destilacdo depende do espagamento entre os pratos e da
altura minima no fundo da torre para reter o residuo por um tempo determinado. Para
determinar a altura minima do fundo (hfynq,), Calcula-se o volume do fundo multiplicando a
vazdo de produto de fundo (Qfynao) POr um tempo de retencdo de 10 minutos (ou 1/6 de

hora) e divide-se este volume pela secdo transversal minima, como mostra a equacao 21.

1 Q fundo
h ==
fundo 6 Smin (21)

O espacamento entre pratos tem valor tipico de 460 mm. Os pratos de fundo, de topo
e de alimentacdo necessitam de maiores espacamentos. Tipicamente, utiliza-se 910 mm para
os pratos de fundo e de topo e 610 mm para o de alimentacdo. Sendo assim, a altura da torre
(htorre) POde ser calculada pela equacdo 22, sendo esta uma funcdo do numero de pratos
(NP).
Reorre = 0,912 4 0,61+ 0,46 - (NP — 2) + hynao (22)

A coluna de destilacdo também € um vaso sob pressdo, assim como 0 reator, O
separador gas-liquido e a coluna de desabsorcdo, e o calculo de suas especificacbes é dado de
maneira analoga. A espessura da coluna de destilacdo é calculada pela equacgdo 3, o peso do
material utilizado para a construcdo da coluna de destilacdo também é dado pela equacdo 4 e
o fator de complexidade (X) assume valor 4 para a coluna.

Na coluna de desabsorcéo, todo o hidrogénio sai pela corrente de topo e € recirculado
ao reator. Na auséncia de hidrogénio, ndo h& mais a necessidade de empregar 0 ago inox
como material de construcdo. Devido a isso, considera-se que os equipamentos apés a coluna
de desabsorcdo séo fabricados em ago carbono. O custo da torre de destilacdo (Cioprre),

fabricada em ago carbono, é dado pela equacédo 23.
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Corre(USGC2006) = —400 + 230Wyyye*° (23)

Ja o custo dos pratos depende do diametro da torre e do nimero de pratos e € dado
pela equacdo 24. O custo total da coluna é dado pela soma entre os custos da torre e dos

pratos.
Cpratos(USGC2006) = NP - (130 + 146 Deorye”) (24)

Com as equagdes acima, é possivel fazer a andlise de custos da coluna de destilag&o,
variando-se 0 nimero de pratos da coluna.

Além da otimizacdo do numero de pratos da coluna em torno dos custos de
fabricacdo, deve-se avaliar também os custos operativos. Para isso, é preciso analisar 0s
custos gerados no consumo de servigos auxiliares nos 15 anos de operagdo da planta
(horizonte temporal considerado para avaliagdo econdmica da planta), os quais dependem do
consumo de agua de refrigeracdo pelo condensador (E-02), do consumo de vapor pelo
refervedor (E-03) e dos gastos de eletricidade com a bomba de refluxo (P-02).

O custo do fornecimento de agua de refrigeracdo depende da vazdo desta (Q4z), que
por sua vez depende do calor trocado no condensador (Q.0nq), do calor especifico da agua
(Cp HZO), da densidade da agua (py, o) € das temperaturas de entrada (T,) e saida (7).

— Qcond
pHZOCPHzo(TS - Te) (25)

QAR

Entdo, o custo da dgua de refrigeracdo (C,z) € dado pela equacéo 26.

Car [R$2017] = Qg [m3/h] £0,12 R$/m3] 8000("/gno| - 15[anos]  (z6)

O custo do fornecimento de vapor depende do calor latente da dgua (1) a temperatura
de operacdo e do calor fornecido para a corrente de refluxo (Q,.f). O calor latente € dado
pela equagdo de Regnault, equacdo 27, e o custo do vapor (Cyqp) ao final dos 15 anos € dado
pela equacdo 28.

A = 606,5 — 0,695T 7)

Qres [kcal /h]
A |kealy kg] 11000 [kg/ ton)

O custo de fornecimento de energia elétrica (C,;) € dado pelo produto da poténcia

Coap [R$2017] =

25,96 [R%/,0,] - 8000[/ano| - 15[anos]  (2g)

consumida pela bomba pelo pregco do servico e pelo fator de operagéo para 15 anos, como

mostra a equagéo 29.
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Co; [R$2017] = Pot[kW] - 8000[h/an0] - 15[anos] - 0,15 | R%/ KkWh (29)

Os custos operativos totais sdo dados pela soma dos custos com agua de refrigeracéo,
vapor e eletricidade.

Busca-se sempre 0 6timo econdmico. Ao trabalhar com mais pratos, reduz-se a razao
de refluxo e consequentemente ha menos acimulo por estagio. Sendo assim, a quantidade
maéssica a ser condensada ou evaporada sera menor quanto maior a coluna, reduzindo os
custos com condensador e refervedor, mas ao mesmo tempo o custo de bombeamento sera
maior pelo fato de a coluna ser mais alta e 0 gasto com material para construgdo também

aumenta, conforme pode-se observar no grafico da Figura 6.

—a— Vapor
—a— Agua de refrigeracéo

—g— Coluna
\’\‘\‘\ —a&— Eletricidade

Custo (R$)

| | | | | | | | |
35 40 45 50 55 60 65 70 75 80 85 90 95 100
Namero de pratos

Figura 6. Custos de servicos auxiliares e da coluna de destilacdo em funcéo do nimero de pratos.

A otimizacgéo do investimento na coluna de destilacdo foi realizada em uma primeira
etapa encontrando o nimero de pratos da coluna que minimiza o investimento, considerando
tanto o custo de materiais quanto o custo operativo da coluna. Portanto, para definir o 6timo
econémico, foi variado o numero de pratos da coluna de destilacdo e para cada caso, foram

calculados os precgos da coluna, do condensador de produto de topo, do pulméo, da bomba de
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refluxo, do refervedor de produto de fundo e dos servicos auxiliares. Inicialmente, supde-se
que a alimentacdo se da no meio da coluna e que a eficiéncia de Murphree dos pratos de
equilibrio é total (igual a 1,0).

O custo total da destilacdo é dado pela soma dos custos operativos e do custo de
materiais utilizados para a fabricacdo da coluna em si. Com auxilio do Aspen HYSYS, foi feita
a simulacdo da coluna de destilacdo considerando desde 35 até 100 pratos. No grafico da
Figura 7 sdo ilustrados os resultados obtidos apenas para as configuracdes com 60 a 100

pratos, para melhor visualizagdo do ponto 6timo.

1.194 219 : : : : :

1.192 - -

1.188 | —

1.186 - -

1.184 i

1.182 .

Custos totais da destilagdo (R$)

—_
-
o
T
1

1.178 -

1.176 =
1 | 1 1 1 | | 1 1
60 65 70 75 80 85 90 95 100
Numero de pratos

Figura 7. Otimizacdo do nimero de pratos da coluna de destilacéo.

A partir da Figura 7, é possivel observar que a configuracdo que gera menor custo € a
da coluna de destilagdo com 80 pratos.

Feita a otimizacdo quanto ao nimero de pratos, € necessario avaliar qual o melhor
prato de alimentagdo. Para isso, variou-se na simulacdo o prato de alimentacdo da coluna e
calculou-se os custos operacionais para cada caso. O prato 6timo de alimentacdo € o que
resulta em menor custo de operagdo. Nesta etapa, a simulagéo foi feita de maneira um pouco

mais rigorosa, supondo uma eficiéncia de Murphree de 80%, 0 que é mais proximo da
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eficiéncia de um prato real (TOWLER; SINNOTT, 2008). No grafico da Figura 8 sdo
ilustrados os resultados obtidos apenas para as configuracdes de alimentacdo nos pratos 32 a

60, para melhor visualizagdo do ponto 6timo

7
13 x10 ‘

1.28 |- -

1.26 | .

1.24 =

1.22 | =

Custos totais da destilagéao (R$)

| | |
32 40 45 47 50 55 60
Prato de alimentacéo

Figura 8. Otimizacdo do prato de alimentacéo da coluna de destilag&o.

Na Tabela 10, estdo apresentados os parametros encontrados para o caso 6timo da
coluna de destilacdo: a coluna com 80 pratos de equilibrio e alimentacéo no 45° prato.

Tabela 10 — Dimensionamento da coluna de destilagido C-02

NUmero de pratos 80
Prato de alimentacao 45
Razéo de refluxo 34,24
Diametro (m) 1,34
Altura (m) 39,81
Espessura (mm) 5,62
Peso (kg) 12970,90
Custo (USGC2006) 98514,28
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3.5. Pulmao

O vaso pulméo € um recipiente acumulador destinado ao armazenamento de produtos
em qualquer etapa da producdo. O uso desse equipamento € importante para garantir que a
alimentacdo dos equipamentos que o sucedem seja constante, evitando problemas de
desempenho nas operacgdes posteriores. A funcdo da unidade V-02 é acumular o liquido que
sai do condensador e garantir que a coluna de destilacdo recebe refluxo a uma vazéo
constante.

O volume de liquido retido no pulméo (V;,) € encontrado utilizando-se as vazdes de

refluxo (Qrefiuxo) € de destilado (Qgestitaao) COM UM tempo de retencdo de 10 minutos (ou

1/6 de hora), como mostra a equacdo 30. Como o nivel normal de operacdo no pulmao é de

50%, 0 volume do pulmao (Vyyimao) deve ser o dobro do volume de liquido.

Vouimao = 2Viig = 2 % (Qrefiuxo + Qaestitaao) (30)

O didmetro minimo do pulm&o pode ser encontrado a partir de uma razdo entre
comprimento e diametro (L/D), como mostra a equagdo 31. Para um recipiente horizontal,
geralmente a razdo L/D varia entre 2 e 5. Neste caso, estipulou-se uma razéo L/D = 5, pois
razes menores que esta costumam aumentar os custos do equipamento.

1
4V, ’
Dpulméo = pulmao (31)
nL/
Dpulméo
Assim como o reator, o separador gas-liquido e as colunas, o pulmdo também é um
vaso sob presséo e tem espessura e peso calculados a partir das equacdes 3 e 4. O fator de
complexidade (X) assume valor 2 para o pulméo. Ja o custo do pulméo, o qual é um vaso

horizontal, € dado pela equacéo 32.
Cpulmao(USGC2006) = —2500+ ZOOWpulmﬁoO’é (32)

O dimensionamento é apresentado na Tabela 11.

Tabela 11 — Dimensionamento do pulméo V-02

Vazdo total (m*/h) 14,75
Volume (m®) 4,92
Diametro (m) 1,08

Espessura (mm) 511
Peso (kg) 1178,04
Custo (USGC2006) 1142277
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3.6. Trocadores de calor

Trocadores de calor sdo equipamentos utilizados para promover o0 processo de troca
de calor entre dois fluidos, um quente e outro frio, por meio do contato indireto entre os
fluidos. Nestes equipamentos, 0 escoamento pode ser contracorrente ou paralelo, como ilustra
a Figura 9. Na primeira configuragdo, os fluidos entram e saem por extremidades opostas,
escoando em sentidos opostos. Ja na configuracdo paralela, os fluidos entram e saem pela
mesma extremidade, escoando no mesmo sentido. Se for admitido um mesmo valor de
coeficiente global de troca térmica para as duas configuracGes visando uma certa taxa de
transferéncia de calor, a &rea necessaria € menor no arranjo contracorrente, uma vez que a
média logaritmica das diferencas de temperatura € maior nesse arranjo (INCROPERA et al.,
2006).

(a) (b)
T, |
t, t, ta

[ T, '
T l | T1 k_-
t, l T,
T,f’F 1.[ T.fﬂF fz
T | ' t
1 1, | .

t X 4)(
L L

Figura 9. Trocadores de calor com escoamento em (a) contracorrente, (b) paralelo (KERN, 1965).

O trocador de calor de casco e tubos possui varios tubos acomodados em um casco
com orientagdo paralela aos tubos. A transferéncia de calor ocorre quando um fluido passa
pelo casco e outro pelos tubos. Esse trocador de calor é classificado a partir da quantidade de
passes dos fluidos pelos tubos e casco (CENGEL, 2002). Além de ser um modelo
extensamente utilizado na industria, o trocador de calor de casco e tubo apresenta diversas
vantagens quando comparado aos outros, como alta versatilidade, podendo ser fabricado em
uma grande variedade de materiais, capacidade de suportar altas pressdes e temperaturas e
alta capacidade (ESTEVES, 2009).

A planta de producdo de n-butanal possui trés trocadores de calor, indicados pelas
siglas E-01, E-02 e E-03. O primeiro trocador, E-01, condensa a corrente gasosa que sai do

reator de hidroformilagdo. Os outros dois s&o o condensador e o refervedor da coluna de
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destilacdo. A unidade E-02 condensa o produto de topo da coluna de destilacdo, enquanto o
trocador de calor E-03 agquece o produto de fundo da destilacao.

O principal pardmetro de projeto é a area de troca térmica, obtida através da equacéo
33. A éarea de troca térmica de cada trocador (A:rocador) depende da quantidade de calor
trocada (Q), do coeficiente global de troca térmica (U), da temperatura média logaritmica
(AT,,,;) e do fator de correcao (F;). Este Gltimo pode ser encontrado por meio de graficos ou
por meio da equacao analitica 38.

Q
Atrocador = U-Fp-AT,, (33)
T m

O coeficiente global de troca térmica (U) é estimado a partir dos coeficientes de troca
convectivos dos fluidos quente (h,) e frio (hy) e dos coeficientes de formacéao de crosta (7; e

T¥), COMO Mostra a equagao 34.

1 1 N 1
U h; h
A avaliagdo dos coeficientes de formagdo de crosta é importante para averiguar qual

+ 1, + 77 (34)

dos fluidos passard por cascos ou tubos, visto que é preferivel que o fluido com maior
coeficiente de formacdo de crosta passe pelos tubos. Para avaliacdo dos coeficientes de troca
térmica por conveccao, utilizou-se a Tabela 12 mostrada a seguir.

Tabela 12 — Coeficientes de transferéncia de calor por convecgdo em kcal/h.m?.°C

Sem mudanca de fase

Agua 1400 - 10000
Gases 10 - 240
Solventes organicos 300 - 2400
Hidrocarbonetos 50 - 600

Produtos condensando

Agua 4900 - 15000
Solventes organicos 700 - 2400
Hidrocarbonetos leves 950 - 1950
Hidrocarbonetos pesados 100 - 250

Produtos evaporando

Agua 3900 - 9800
Solventes orgéanicos 500 - 1500
Hidrocarbonetos leves 740 - 1450

Hidrocarbonetos pesados 50 - 250
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Para obter-se os coeficientes de transferéncia de calor por conveccdo utilizou-se a
média dos intervalos mostrados na Tabela 12. Os coeficientes de formacdo de crosta
utilizados séo os ja descritos na secdo 2.4. A Tabela 13 abaixo apresenta os valores utilizados
para cada trocador de calor.

Tabela 13 — Coeficientes de troca térmica por convec¢do (h) e de formacéo de crosta (r) utilizados

para cada trocador de calor

E-01 E-02 E-03
h, (kcal/lh.m*.°C) 550 1450 9950
h; (kcal/h.m>.°C) 5700 5700 1100
r, (h.m?.°Clkcal) 0,00015 0,00015 0,0001
rs (h.m?.°Clkcal) 0,0003 0,0003 0,00015

Para o calculo da area de um trocador de calor, faz-se necessario o computo da
diferenca de temperatura média logaritmica (AT,,,;). Esta pode ser obtida a partir da equacéao
35, em que t corresponde a temperatura da corrente fria e T, a temperatura da corrente
quente. Os indices 1 e 2 representam a entrada e a saida da corrente, respectivamente.

(Ty —t;) — (T, — t1)
In (71=2) (35)

T, -t

ATml =

O fator de correcdo Fr depende de duas razdes adimensionais de temperatura, R € S,

definidos nas equacdes 36 e 37.

L —T
R =
tz - tl (36)
bt
S N Tl - tl (37)

As Figuras 10 e 11 apresentam os graficos utilizados para encontrar o fator de

corregéo.

29



o
0]
0°0¢
0'Gl
00L=4
0'8
09
ov
/
go __J
!
@
QY
—
g
g v
%t
S
%) 50
=%
e
/
g0
VAO/
=
o
20

Figura 10. Fator de corre¢do para um trocador de calor com um passe pela carcaga e n passes pelos tubos
sendo que n é multiplo de 2 (TOWLER; SINNOTT, 2008).
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Figura 11. Fator de correcdo para um trocador de calor com dois passes pela carcaca e n passes pelos
tubos, sendo que n é multiplo de 4 (TOWLER; SINNOTT, 2008).
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Além do método gréfico, pode-se utilizar a equacdo 38 para determinar

analiticamente o fator de correcao.

R+ 1) In[(1—-5)/(1—-R-95)]
2—S(R+1—\/W) (38)
2-S(R+1+/RZ+ 1)

ApoGs calcular a area de troca térmica do trocador de calor, é possivel calcular o

FT =
(R=1lIn

namero de tubos (Ngyp0s) NECESSArios por meio da equagédo 39.

— Atrocador (39)

Ntubos
A
tubo

Os tubos sdo cilindricos e sua area (A:,p,) € calculada pela equacao 40, na qual dyp,
é o didametro da base do tubo e L;,;, € 0 comprimento do tubo.
Atubo = T * drubo * Leubo (40)
Neste trabalho, foi adotado o padrdo TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers
Association), que emprega um codigo de trés letras para classificar um trocador de calor do

tipo casco e tubos de acordo com seu cabecote frontal, casco e cabegote posterior.
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Figura 12. Padrdo TEMA para classificacdo de trocadores de calor de casco e tubo (PERRY, 1980).

Todos os trocadores de calor deste projeto sdo de casco e tubo, carcaca Unica e

disposi¢do triangular dos tubos. Os tubos tém didmetro interno de % de polegada e pitch

(distancia centro a centro entre os tubos) de 1 polegada. Assim, pode-se determinar o
didmetro interno da carcaca com a tabela a seguir.
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Shell ID TEMA LorM TEMAPorS TEMAU
(in.)

Number of passes Number of passes Number of passes
1 2 4 6 1 2 4 6 2 4 6

8 42 40 26 24 31 26 16 12 32 24 24
10 73 66 52 44 56 48 42 40 52 48 40
12 109 102 88 80 88 78 62 68 84 76 74
13 136 128 112 102 121 106 94 88 110 100 98
15% 183 172 146 148 159 148 132 132 152 140 136
17% 237 228 208 192 208 198 182 180 206 188 182
19% 295 282 258 248 258 250 228 220 266 248 234
21 361 346 318 320 320 314 290 276 330 316 296
23 438 416 382 372 400 384 352 336 400 384 356
25 507 486 448 440 450 442 400 392 472 440 424
27 592 574 536 516 543 530 438 468 554 528 502
29 692 668 632 604 645 618 574 556 648 616 588
31 796 774 732 708 741 716 666 648 744 716 688
33 909 886 836 812 843 826 760 740 852 816 788
35 1023 1002 942 920 950 930 878 856 974 932 908
37 1155 1124 1058 1032 1070 1052 992 968 1092 1056 1008
39 1277 1254 1194 1164 1209 1184 1122 1096 1224 1180 1146
42 1503 1466 1404 1372 1409 1378 1314 1296 1434 1388 1350
45 1726 1690 1622 1588 1635 1608 1536 1504 1652 1604 1560
48 1964 1936 1870 1828 1887 1842 1768 1740 1894 1844 1794
54 2519 2466 2380 2352 2399 2366 2270 2244 2426 2368 2326
60 3095 3058 2954 2928 2981 2940 2832 2800 3006 2944 2884
66 3769 3722 3618 3576

72 4502 4448 4324 4280

78 5309 5252 5126 5068

84 6162 6108 5964 5900

90 7103 7040 6898 6800

96 8093 8026 7848 7796

108 10260 10206 9992 9940

120 12731 12648 12450 12336

Figura 13. Didmetro interno da carcaca para tubos de % de polegada de diametro interno e 1 polegada de
pitch em arranjo triangular (SERTH, 2007).

3.6.1. Condensadores E-01 e E-02

Os condensadores mais comumente utilizados na industria quimica possuem
orientacdo horizontal e carcaga tipo E, por ser a com menor custo. Os trocadores E-01 e E-02
foram definidos com TEMA AES, por ser uma configuracdo mais préatica para limpeza, uma
vez que as letras A e S indicam que tanto o cabecote frontal quanto o posterior possuem

tampa e carretel removiveis.

33



O custo de cada condensador é dado pela equacéo 41, sendo que para o condensador
E-01, o custo é multiplicado por 1,3, que € o fator de conversdo do custo do material em aco
carbono para aco inoxidavel 304.

Ceondensador (USGC2006) = 11000 + 115Asocador ™ (41)

A Tabela 14 apresenta o calor trocado (Q), o coeficiente global de troca térmica (U), a
diferenca de temperatura media logaritmica (ATm), 0 fator de correcéo (Fr), a area de troca
térmica (Awocador), @ area do tubo (Awno), 0 nimero de tubos (Nuwboes), 0 didmetro da carcaga e o
custo encontrados para os condensadores E-01 e E-02.

Tabela 14 — Dimensionamento dos trocadores de calor E-01 e E-02

E-01 E-02
Q (kcal/h) 1415878,5 1160502,50
U (kcal/h.m?.°C) 409,23 760,40
ATm (°C) 38,18 33,24
Fr 0,85 0,97
Atrocador (M?) 117,35 51,96
Ao (M?) 0,37 0,37
Ntubos 322 143
Diametro da carcaca (cm) 55,25 38,74
Custo (USGC2006) 31844,44 16975,78

3.6.2. Refervedor E-03

O refervedor E-03 é responsavel por vaporizar a corrente de fundo da coluna de
destilacdo, que sera devolvida a coluna para conduzir a separagéo. Este trocador de calor é do
tipo AKT, TEMA comumente utilizado em caldeiras em processos quimicos. A letra A
indica, assim como nos condensadores, que o cabecote frontal é removivel, K indica que a
carcaga € do tipo kettle e T indica que o cabegote posterior também é removivel e possui seus
tubos em U. O fator de correcdo do refervedor é 1, dado que a razdo adimensional de
temperatura R € igual a zero, pois a temperatura se mantém constante, uma vez que todo o
calor trocado € utilizado para transformar vapor em liquido saturado.

O custo do refervedor E-03 é dado pela equagéo 42.

Crefervedor(USGCZOO6) = 14000 + 83Atr0cad0r1'0 (42)
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A Tabela 15 apresenta os parametros encontrados para o trocador de calor E-03.

Tabela 15 — Dimensionamento do trocador de calor E-03

E-03
Q (kcal/h) 1435785,85
U (kcal/h.m?.°C) 793,91
ATmi (°C) 146,41
Fr 1,00
Avrocador (M°) 13,59
Awbo (M?) 0,37
Ntubos 38
Diametro da carcaca (cm) 25,40
Custo (USGC2006) 15127,78
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3.7. Bombas

O transporte de fluidos € essencial para o funcionamento de uma planta quimica. A
impulsdo de uma corrente liquida é promovida pelo fornecimento de energia mecénica a essa
e contribui para modificar a velocidade, pressdo e elevacdo do fluido. Uma bomba cede a
energia necessaria para o escoamento por meio da movimentacdo de partes moveis
(MCCABE, 2005).

Bombas do tipo centrifuga aumentam a energia do fluido por meio da movimentagéo
de um rotor e sdo as mais utilizadas na industria quimica por operarem em uma grande faixa
de vazdes e fornecerem uma boa carga ao sistema. As duas bombas presentes na planta sdo
do tipo centrifuga.

O projeto de cada bomba é dado pela vazdo que a bomba movimenta, pela diferenca
de pressdo (ou carga) a ser fornecida ao fluido e pela poténcia fornecida a corrente.

A vazdo de fluido a ser movimentada (Q) é resultado da simulacdo da planta e as
capacidades minima e méaxima da bomba sdo definidas em funcéo dessa vazéo.

Qmin = 0,6Q (43)
Qmax = 1,2Q (44)

A pressao de admisséo (Pgamissao), Calculada pela equacdo 45, depende da pressdo na
qual o fluido se encontra na unidade anterior (P;), da carga hidrostética devido a altura de
liquido (hyiquia0). da aceleracdo da gravidade (g) e da densidade massica do fluido (pfiyigo)-
A altura de liquido corresponde a elevacdo em relacdo ao solo da unidade anterior a bomba e
vale 3 metros para todos 0s casos.

Paamissao = P1 + Miiquido * 9 * Priuido (45)

A pressdo maxima de admissdo € obtida a partir da pressdo de projeto no recipiente
anterior a bomba e do valor maximo da altura de liquido (considerando que o recipiente
anterior esta completamente preenchido).

A presséo de impulsdo (P;mpuisao), Calculada pela equagdo 46, depende da presséo na
qual o fluido deve se encontrar na unidade seguinte (P,), da carga hidrostatica devido a altura
de liquido (hjquiqo), da aceleragcdo da gravidade (g), da densidade massica do fluido

(Pf1uiao) € da perda de carga (h,,) na valvula da saida da bomba.

Pimpulséo =P+ hll’quido "9 " Pfluido t h, (46)
A pressdo maxima de impulsdo pode ser obtida ao adicionar a pressdo maxima de

admissdo a variagdo méxima de pressao (AP).

36



A variacdo de pressdao (AP) que a bomba deve fornecer ao liquido é dada pela
diferenca entre as pressdes de impulsdo e admissao.
AP = Pinpuisio — Padmissao (47)
A carga ou head (H) de uma bomba centrifuga é a altura de fluido que esta pode
impulsionar e é definida pela razéo entre a pressao diferencial e o peso do fluido.
AP [Pa]
~ p lkg/m®] - gim/s7]

Utilizando a diferenca de pressdo, a vazdo volumétrica maxima (Q,sx) € as

H [m] (48)

eficiéncias hidraulica (n,:4) € elétrica (n.;), € possivel calcular a poténcia fornecida pela

bomba com a equacao 49.

_ Qméx [m3/h] AP [Pa]
Pot W] = 3600 [s/h] Npia " Ner

A eficiéncia hidraulica leva em consideracdo o fato de que o consumo de energia €

(49)

maior que a poténcia absorvida devido a perdas de calor por atrito e no motor. Seus valores
variam entre 0,3 e 0,6 e utilizou-se o valor médio de 0,45. Ja a eficiéncia elétrica considera a
perda de calor no motor e vale 0,9.

Um fator importante a ser considerado € o0 NPSH (Net Positive Suction Head), que é a
carga liquida de succdo do sistema necessaria para ndo ocorrer cavitacdo da bomba. O NPSH
quantifica o qudo maior é a pressao de aspiracdo em relacdo a pressao de vapor do liquido a
ser bombeado, pois bombear um liquido a pressdes muito proximas de sua pressdo de vapor
pode causar o aparecimento de bolhas que podem danificar o impelidor ao colapsarem e
diminuir a eficiéncia da bomba com o passar do tempo, eventualmente causando danos
irreparaveis as partes méveis devido ao desgaste. Portanto, a pressdo de admissdo deve ser
maior que a pressdo de vapor do liquido e o NPSH disponivel deve ser maior que o requerido
pelo fabricante do equipamento. Na equagdo 50, P4y € @ pressdo de vapor do liquido nas

condicdes de processo.

Padmiss”o - Pvapor
NPSHdisponl’vel = pflzido ‘g (50)

O NPSH requerido depende da bomba e é fornecido pelo fabricante. Para bombas que
operam com vazdes pequenas, menores que 100 m*/h, pode-se considerar um valor razoavel
de NPSH de 3 metros. Como todas as bombas da planta se encaixam nessa condicao,

NPSHgjsponiver deVe ser maior que 3 metros.
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O custo da bomba centrifuga depende dos custos do motor e da carcaca. O custo do
motor (Cpotor) € funcdo da poténcia da bomba em kW, enquanto o custo da carcaca

(Ccarcaga) depende da vazdo de fluido de entrada, em L/s.

0,7

Pot
Crnotor (USGC2006) = 920 + 600 - (—1 50 0) (51)
Qrefluxo L2
Cearcasa(USGC2006) = 3300 + 48 (—— (52)

O custo total da bomba é dado pela soma dos custos do motor e da carcaca. E
importante observar que em uma planta quimica sempre se instalam duas bombas, para que
no caso de falha da primeira bomba, a segunda entre em agéo e o sistema permaneca em

operacdo normal. Por isso, 0 custo das bombas é multiplicado por 2.

Cbombas(USGCZOO6) = 2(Cmotor + Ccarcaga) (53)

A Tabela 16 apresenta os parametros encontrados para as bombas P-01 e P-02.

Tabela 16 — Dimensionamento das bombas P-01 e P-02

P-01 P-02
Q (kg/h) 6739,58 308,85
p (kg/m®) 820,00 737,90
AP (kg/cm?) 3,47 4,02
H (m) 43,14 57,23
NPSHisp (M) 28,26 12,25
Pot (KW) 2,35 0,14
Custo (USGC2006) 10879,39 8754,39
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3.8. Compressores

Os dois compressores presentes na planta sdo responsaveis por aumentar as pressées
das correntes de reciclo ao reator R-01 para que estas sejam adequadas para entrar no reator.

Assim como as bombas, os compressores sdo projetados para uma vazdo minima
igual a 60% de sua vazdo normal e vazédo de projeto com sobredimensionamento de 120% em
relacdo a vazdo normal. Os compressores utilizados sdo centrifugos de fluxo continuo.

A pressdo de aspiracao (P,) é dada pela soma de todas as contribui¢cdes de pressao na

entrada do compressor menos as perdas de carga por atrito nas tubulagdes.
b, = Palimentagéo + Peleva(;éo - APcarga (54)
Na equagao 54, Pyjimentacao € @ Pressdo na alimentagdo do condensador, Peepqcso € @
pressdo equivalente a altura da alimentagcdo em relagéo ao solo e AF,,,4, € a perda de carga

por atrito e vale 0,07 kg/cm?,
A pressao de impulsédo (P;) é obtida pela equacéo 55.
P; = Pr_o1 + Paitura + BPearga (55)
Pr_o1 corresponde a pressao no reator R-01 e P44 € @ pressao relacionada a altura
estatica do reator.
A razdo de compressao € a razao entre a pressdo na impulsao e na aspiragao:
P:

Razdo de compressao = P_; (56)

Para razbes de compressdo da ordem de 3-4, a compressdo é feita em uma Unica
etapa. Para razdes maiores, a compressao deve ser feita em varias etapas e com resfriamento.
Nesse caso, a poténcia real (Pot,) é dada pela soma das poténcias calculadas em cada uma
das etapas. O compressor K-02 possui razdo de compressdo igual a 7,03, por isso, este € um
compressor multiestagios com dois estagios. O primeiro estdgio comprime até a pressao
intermediaria (P;,;), dada pela equacdo 57, e 0 segundo estagio, da pressao intermediaria até

a pressao final, de forma que 0 mesmo trabalho € realizado em cada estagio.

Pint:\/Pi'Pa (57)

A poténcia absorvida (Pot,) por um compressor € calculada pela seguinte equacéo.

n Pi n
POta=m'Zl'R'T1'F' (—) -1 (58)
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Na equacdo 58, n é um fator que depende do tipo de compressor, Z; é o fator de
compressibilidade na admissdo, R € a constante dos gases (8,314 J/mol.K), T, é a temperatura
na aspiracdo, F € o fluxo molar do gés e P; e P, sdo as pressGes na impulsdo e na aspiracao,

respectivamente. O fator n para um compressor centrifugo é definido pela equacéo 59.

1
"t1om (59)
A variavel m pode ser obtida por:
y—1
m=yn np (60)

Na equacéo 60, 1, € a eficiéncia politropica do compressor, que vale 0,75 e y € a
razéo entre os calores especificos a pressdo e a volume constante (C,/C,). A poténcia real

(Pot,) € dada, entdo, pela equacéo 61.
Pot,

Pot, = (61)

Nr
Conforme especificado nos critérios de projeto, 0s compressores Sdo
sobredimensionados em 20%. O custo do compressor é dado pela equacdo 62, sendo que o

fator 1,3 é o fator de conversao do material utilizado de aco carbono para aco inoxidavel 304.
Ceompressor(USGC2006) = (8400 + 3100Pot,.*°) - 1,3 (62)

A Tabela 17 apresenta os parametros dos compressores K-01 e K-02.

Tabela 17 — Dimensionamento dos compressores K-01 e K-02

K-01 K-02
Razéo de compressao 1,40 7,03
Poténcia real (kW) 47,99 585,25
Custo (USGC2006) 52033,52 195299,02
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3.9. Conversao de moeda

Geralmente, os dados de custos para plantas e equipamentos estdo em base da regido
da Costa do Golfo dos Estados Unidos (USGC) ou base do Nordeste Europeu (NWE). Os
custos foram calculados em délares em base U.S. Gulf Coast, que é historicamente um dos
maiores centros da industria quimica. O custo de se construir uma planta em outra localidade
depende de fatores como o local de fabricacdo, a infraestrutura de construcao, disponibilidade
e custo de médo de obra, custo de transporte de equipamentos até o local de construcdo,
impostos locais e cotagdo da moeda. Para incluir essas diferengas no custo, utiliza-se um fator
de localidade (FL), como mostra a equacdo 63 (TOWLER; SINNOTT, 2008).

Custo da planta na localidade A = Custo da planta em USGC X FL, (63)

Na equacdo 63, FL, corresponde ao fator de localidade para a localidade A relativo a
uma base USGC. Towler & Sinnott (2008) apresentam os fatores de localidade para o ano de
2003. Para atualiza-lo, basta dividir esse fator pela razdo dolar americano/moeda local de
2003 e multiplicar pela razéo dolar americano/moeda local do ano de interesse, como mostra

a equacao 64.

o (RSY . (USS
e o U_S$ 2003 R_$ 2006 (64)

Como todos os custos foram calculados em USGC de 2006, o fator de localidade foi
atualizado de 2003 para 2006. Para as cotacgdes, foi utilizada uma média das cotacdes do ano,
fornecidas pelo Banco Central do Brasil. Em 2003, a cotacdo média do dolar americano foi
de R$3,07 e em 2006, R$2,18. O fator de localidade para o Brasil em 2003 é de 1,14. Dessa
maneira, tem-se:

3,07R$ 1US$
1US$ 2,18R$

Somando-se todos 0s investimentos em equipamentos da planta, tem-se o custo em

FL2006 = 1,14 ) = 1,61

USGC2006. Multiplicando o valor obtido pelo fator de localidade 1,61, obtém-se 0s custos
em dolares americanos (US$) de se construir tal planta no Brasil em 2006.

Para atualizar o valor de US$2006 para US$2017, utilizam-se indices publicados em
revistas de engenharia quimica. Esses indices relacionam custos passados a custos presentes e

devem ser utilizados como mostra a equagao 65.

indice de custo no ano A
Custo no ano A = Custo no ano B - —— (65)
Indice de custo no ano B
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Os indices de custo mais utilizados sdo o Chemical Engineering Plant Cost Index
(CEPCI) e o Marshall and Swift Index (indice M&S). Neste trabalho, sera utilizado o indice

CEPCI. Em 2006, o indice CEPCI foi de 499,6 e no ano de 2017, 567,5. Assim, tem-se:

567,5
Custo em 2017 (US$2017) = Custo em 2006 (US$2006) 299G

Tendo em maéos o custo em dolares americanos de se construir a planta quimica no
Brasil em 2017, resta transformar este valor para reais. A cotagdo média do ddlar em 2017 foi
de US$ 1,00 = R$3,19. Entdo, tem-se:

3,19 R$
1US$
A Tabela 18 apresenta os investimentos em cada equipamento e a conversdes de

Custo em 2017 (R$2017) = Custo em 2017 (US$) -

moeda de dolares em base U.S. Gulf Coast para reais.

Tabela 18 — Investimentos, em milhdes, em equipamentos e conversdo de moeda

_ Investimento Investimento
Equipamento
(USGC2006) (R$2017)
Reator (R-01) 181650,63 1059734,09
Trocador de Calor (E-01) 31844,44 185777,71
Separador (V-01) 80061,20 467070,13
Compressor (K-01) 52033,52 303559,06
Coluna de absorc¢éo (C-01) 76851,82 448346,88
Compressor (K-02) 195299,02 1139357,61
Bomba (P-01) 10879,39 63469,42
Coluna de destilacdo (C-02) 98514,28 574723,80
Trocador de calor (E-02) 16975,78 99035,23
Recipiente pulméo (V-02) 11422,77 66639,45
Bomba (P-02) 8754,39 51072,36
Trocador de calor (E-03) 15127,78 88254,16
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4. CONTROLE, INSTRUMENTACAO E SEGURANCA

4.1. Instrumentacao de controle

Uma planta quimica € um arranjo de unidades operacionais (reatores, trocadores de
calor, bombas, colunas de destilacdo, absorcdo, evaporadores, tanques, etc.) integrados uns
com os outros de maneira sistematica e racional. Durante sua operagdo, a planta precisa
satisfazer vérias especificagdes definidas técnica, econdémica e socialmente na presenca de
influéncias externas (disturbios) (STEPHANOPOQULOS, 1984).

Os instrumentos tém o papel de monitorar as variaveis chave do processo durante a
operacdo da planta. Eles podem ser incorporados em loops automaticos de controle ou
utilizados para manuten¢do manual da operagdo (TOWLER, 2008).

Em um processo produtivo, uma variedade de instrumentos € utilizada para realizar o
controle da planta, dentre eles: medidores, transmissores, controladores, atuadores, etc. O
funcionamento desses instrumentos é de comparar o sinal recebido da medicdo de uma
varidvel com um valor padrdo (set point) estabelecido no design da planta e, em seguida,
enviar outro sinal para o elemento atuador, a fim de modificar as condigdes de operacéo.

Os instrumentos empregados para o controle da planta sdo representados em um
diagrama mecéanico, Piping and Instrumentation Diagram (P&ID), com simbologia
normalizada pela International Society of Automation (ISA) em termos de siglas e numeragéo
para identificacdo dos loops de controle. Para auxiliar o entendimento, a Tabela 19 apresenta

um compilado dos instrumentos utilizados na planta para producéo de n-butiraldeido.

Tabela 19 — Codigo de letras para os simbolos dos instrumentos

Controlador Elemento final

Variavel Indicador Transmissor
indicador de controle
Fluxo Fl FT FIC FV
Temperatura TI TT TIC TV
Pressdo Pl PT PIC PV
Nivel LI LT LIC LV
Qualidade Xl XT XIC XV
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4.2. Analise HAZOP

4.2.1. Descricao da instalagdo em estudo

O sistema a ser estudado é o reator R-01 no qual ocorre a hidroformilacdo do propeno
e do gas de sintese para a formacdo de n-butanal e isobutanal com ajuda de um catalisador
liquido a base de rédio. A reacdo ocorre em uma faixa de temperatura entre 90 e 110°C. O
ponto de fulgor do isobutanal é de -19°C e do n-butanal é de -7°C, portanto os dois produtos
da reacdo sdo inflaméaveis na temperatura de trabalho. O catalisador atua em uma temperatura
Otima igual a temperatura de operacdo e 0 mesmo se degrada caso a temperatura se eleve
demais. Além disso, o catalisador precisa ser trocado quando seus sitios ativos passam a estar
ocupados.

Se realiza o controle de nivel do reator com o controlador LIC-01 que atua na valvula
de entrada do catalisador e o controle de pressdo é realizado pelo controlador PIC-01 que atua
na vélvula de saida de produtos do reator. O esquema simplificado da instalacdo e dos
equipamentos de controle esta representado na Figura 14.

Reciclo de gas de
sintese e propeno

Reciclo
do A
Agua de
cragueamento refrigeragdo
/PICY
NN
Propeno E
Yv y |:| i
E P>
SE-1 E-01

Veneno ——— > }—p] i

Agua
l residual

&> ’ e
Catalisador

R-01
1

Figura 14. Esquema da instalacéo e dos equipamentos de controle do reator R-01.
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4.2.2. Descricdes das prote¢des do reator R-01

As protecdes do reator R-01 séo:
= Controlador PIC-01 que atua tanto na valvula de saida de produto, abrindo-a
caso a pressdo dentro do reator comece a aumentar, quanto no sistema de
encravamento 1, que abre uma valvula para a entrada de um veneno no reator
para parar a reacdo e, consequentemente, diminuir a pressao dentro do reator.
= Controlador LIC-01 que atua na valvula de controle da entrada de catalisador,

impedindo que o reator inunde.

4.2.3. Consideracdes prévias a anélise

Considerando as condi¢des normais de operagdo, temos as seguintes hipoteses:

= Considera-se que uma bomba P03-A impulsiona veneno para o reator. A
bomba P03-B somente entra em operagdo quando se produz uma queda de
pressdo na linha do veneno.

= Considera-se que uma bomba P04-A impulsiona catalisador para o reator. A
bomba P04-B somente entra em operagdo quando se produz uma queda de
pressdo na linha do catalisador.

= Considera-se que 0s produtos gasosos da reacdo de hidroformilagdo saem
livremente do reator e entram livremente no separador gas-liquido V-01, ou
seja, ndo existe nenhum sistema de impulséo.

= O catalisador é liquido e este é responsavel pelo volume de liquido dentro do

reator.

4.2.4. Estudo preliminar

A Tabela 20 apresenta em quais situagdes as substancias dentro do reator representam
algum perigo, seja em condigdes normais de operagdo ou com excesso de temperatura
(NCBI% NCBI*; NCBI*; NCBI’; NCBI°; NCBI’; NCBI?, 2018).
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Tabela 20 — Estudo preliminar dos componentes dentro do reator R-01

Ar 1 @ @B @ G) @®) (7 (8 Comentarios

Propeno

Metano

Hidrogénio

Propano

Isobutanal

n-Butanal

Monoxido de
carbono
Nitrogénio
Temperatura
de trabalho
Temperatura

€m eXCcesso

. ) ] ) ) ] ) ] ] Atmosfera
explosiva
Atmosfera
explosiva
Atmosfera
explosiva
Atmosfera
explosiva
Atmosfera
explosiva
Atmosfera
explosiva
Atmosfera

explosiva

- X X X X X X X - Inflamavel.

Explosivo se
- X X X X X X X
esquentado.

Legenda: (1) Propeno; (2) Metano; (3) Hidrogénio; (4) Propano; (5) Isobutanal;

(6) n-Butanal; (7) Mondxido de carbono; (8) Nitrogénio.

Apos a andlise da Tabela 20 foi possivel identificar as seguintes situacfes perigosas:

Todas as substancias que se encontram dentro do reator, com exce¢do do
nitrogénio, formam uma atmosfera explosiva em contato com o ar.

No caso de excesso de temperatura dentro do reator, todas as substancias ou
entram em autoignicao ou explodem.

A temperatura de trabalho esta acima do ponto de fulgor do propeno, metano,
hidrogénio, propano, isobutanal, n-butanal e do monéxido de carbono, o que

faz com que todos esses compostos sejam inflamaveis.
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4.2.5. Analise HAZOP

As Tabelas 21, 22, 23 e 24 apresentam os resultados da analise HAZOP.

Tabela 21 — Resultados da analise HAZOP da entrada de propeno

i CAUSAS CONSEQUENCIAS PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
1. Temperatura acima
da especificacdo da
Mais Temperatura agua de refrigeracao Autoignicao dos 1. Controlador TIC-01 2. Instalar TAH no
P do condensador E-01 aldeidos 2. Nenhuma TIC-01
2. Falha no lago de
controle TIC-01
1. Temperatura abaixo 1. A reagao nao~ocorre
e 2. A conversdo da
da especificagdo da reacio & preiudicada
agua de refrigeracao ¢ Prej " 1. Controlador TIC-01 2. Instalar TAL no
Menos Temperatura acarretando em uma

do condensador E-01 ) 2. Nenhuma TIC-01
menor quantidade de

aldeidos na corrente de
produto

2. Falha no lago de
controle TIC-01
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(continuacao)

] CAUSAS CONSEQUENCIAS  PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
1. Falha no sistema de 1.2e3. Ocorre~uma
reciclo queda de pressao no
2. Falha no reator~e ? con.ver.sao da 1. Controlador FIC-01 2 e 3. Instalar FAL no
reacao € prejudicada,
x x compressor 2. Nenhuma FIC-01
N&o / menos Vazao acarretando em uma
3. Falha no lago de menor quantidade de 3. Nenhuma 4. Instalar PAL no
controle FIC-01 . a 4. Nenhuma PIC-01
aldeidos na corrente de
4. Falha no roduto
controlador PIC-01 P
L Falharg(c:)i;lztema de 1, 2 e 3. Aumento da
> Ealha o pressdo no reator, 0 1. Controlador FIC-01
Mais Vazao ' que pode acarretar na 2 e 3. Sistema de Medida ja adotada
compressor «
explosédo do encravamento SE-1
3. Falha no lago de equipamento
controle FIC-01 quip
Inverso Vazao N&o procede - - -
1. Falha no sistema de
reciclo 1 e 2. Controlador
Mais Pressio 2. Falha no 1,2e3. Ptzde acarretar P_IC-Ol Medida j4 adotada
compressor na exploséo do reator 3. Sistema de

3. Falha no lago de
controle PIC-01

encravamento SE-1
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(continuacao)

. CAUSAS CONSEQUENCIAS PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
1. Falha no sistema de
reciclo
2. Falha no
compressor 1 e 2. Controlador
Menos Pressio 3. Falha no lago de 1,2, 3 e 4. Menor PIC-01 3 e 4. Instalar PAL no
controle PIC-01 conversao do reator 3. Nenhuma PIC-01
4. Perda de propeno 4. Nenhuma
pela tubulagéo ou
esgotamento do
mesmo
1. Falha no sistema de
- reciclo 1 e 2. Menor 1 e 2. Controlador .
Outra Composicao 2. Falha no sistema de  conversao do reator. FIC-01 Medida j adotada
purga
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Tabela 22 — Resultados da analise HAZOP da entrada de catalisador

] CAUSAS CONSEQUENCIAS  PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
Mais Temperatura Né&o procede - - -
Menos Temperatura Né&o procede - - -
1. Falha na bom L
alha na bomba de . 1. Ativacao da bomba
x x carga 1 e 2. Ndo ocorre a 2. Instalar LAL no
N&o / menos Vazéo o « reserva.
2. Falha elétrica que reacéo LIC-01
2. Nenhuma
afete as duas bombas
1 e 2. Maior
quantidade de calor
1. Falha na bomba de I1| Zezraiiaﬁilra r:;zigz
Maiis Vazio carga o rez;ltor o Ee ode 1. Controlador LIC-01 2. Instalar LAH no
2. Falha no acarretar’na Zx IFc))séo 2. Nenhum LIC-01
controlador LIC-01 P
do mesmo
1 e 2. Desperdicio de
catalisador
Inverso Vazéo N&o procede - - -
Mais Pressao Né&o procede - - -
Menos Presséo N&o procede - - -
- lidade d M dod T d
Outra Composicao Qualidade do enor con\fersao a Nenhuma roca do
fornecedor reacdo fornecedor
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Tabela 23 — Resultados da analise HAZOP da entrada de veneno

] CAUSAS CONSEQUENCIAS  PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
Mais Temperatura N&o procede - - -
Menos Temperatura Né&o procede - - -
1. Falha na bomba de ) . 1. Ativacio da bomba
x x carga A reacao continua 2. Instalar LAL no
N&o / menos Vazéo o reserva
2. Falha elétrica que ocorrendo LIC-01
2. Nenhuma
afete as duas bombas
Mais Vazao N&o procede - - -
Inverso Vazao N&o procede - - -
Mais Pressao N&o procede - - -
Menos Pressao N&o procede - - -
Outra Composicéo N&o procede - - -
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Tabela 24 — Resultados da anélise HAZOP da saida de produto

] CAUSAS CONSEQUENCIAS  PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
1. Aumento do volume
1. Falha no sistema de de falgua d~e
. . N refrigeracédo e
Mais Temperatura refrigeracéo do T . 1. Controlador PIC-01 Medida ja adotada
2. Diminuicdo da vida
condensador . i
atil do catalisador
3. Aumento de presséao
1. Falha no sistema de
refrigeracéo do
condensador . 1 e 2. Menos produto L e 2. Controlador 3. Instalar TAL no
Menos Temperatura 2. Menor conversao TIC-01
formado TIC-01
dentro do reator 3. Nenhuma
3. Falha do
controlador TIC-01
1. Menor pressao no
reator
< . 2. Menor conversao 1. Menor quantidade 1. Controlador PIC-01 2. Instalar PAL no
N&o / menos Vazao

dentro do reator
3. Falha no
controlador PIC-01

de produto formado

2. Nenhuma

PI1C-01
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(continuacao)

] CAUSAS CONSEQUENCIAS  PROTECOES DO MEDIDAS
PALAVRA GUIA VARIAVEL POSSIVEIS POSSIVEIS SISTEMA CORRETIVAS
1. Falha nos
ot maior vazio prodto mrodunida 1+ Controlador PIC-01
Mais Vazéo P . P . 2. Sistema de Medida ja adotada
de entrada no reator 2. Maior presséao encravamento SE-1
2. Falha no dentro do reator
controlador PIC-01
Falha na valvul Aumen ressé .,
Inverso Vazao alha na valvula de umento de pressao Controlador PIC-01 Medida ja adotada
contra fluxo no reator
1. Maior pressédo
dentro do reator
2. Falha no 1, 2 e 3. Risco de 1. Controlador PIC-01
Mais Pressdo ' T 2 e 3. Sistema de Medida j& adotada
compressor explosdo do reator
encravamento SE-1
3. Falha no
controlador PIC-01
1. Menor conversao 162 Menor
Menos Pressio dentro do reator uantida d'e de produto 1. Controlador PIC-01 2. Instalar PAL no
2. Falha no a formad(f 2. Nenhuma PIC-01
controlador PIC-01
Outra Composicéo N&o procede - - -
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Assim, com as observacgdes das Tabelas 21, 22, 23 e 24, podemos alterar a Figura 14

com as seguintes modificagdes:

Instalacdo de alarme de alta no controlador TIC-01, pois caso a temperatura de
saida de saida dos produtos do reator estiver muito alta, esse corre o risco de
explodir devido a alta pressao.

Instalacdo de alarme de baixo no controlador TIC-01, pois como a reagdo
necessita de uma certa temperatura para ocorrer, caso a temperatura de saida
do reator esteja muito, a conversdo da reacdo pode estar muito baixa ou a
reacao pode ndo estar acontecendo como um todo.

Instalacdo de alarme de alta no controlador LIC-01 para o reator ndo ser
inundado por catalisador, pois este € caro e seu desperdicio ndo é
recomendado.

Instalacdo de alarme de baixa no controlador LIC-01, pois o reator precisa de
um certo volume de catalisador para a reagdo ocorrer com a conversao
necessaria para se obter a quantidade de produto final desejada.

Instalacdo de alarme de baixa no controlador PIC-01, pois caso a pressao
dentro do reator estiver menor do que ela deveria estar, isso pode causar uma
menor conversdo da reacao de hidroformilacéo.

Instalacéo de alarme de baixa no controlador FIC-01, pois uma menor vazéo
indo pro compressor significa que o reciclo estaria indo para a purga e nao
voltando para o reator, o que resultaria em uma conversdo menor dentro do

reator.
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4.3. Alarmes e encravamentos

Um dos requisitos para o controle da planta € sua seguranca, dessa forma, €
imprescindivel a utilizacdo de mecanismos que indiguem um funcionamento incorreto dos
lagos de controle (STEPHANOPQOULOS, 1984)

Sé&o utilizados alarmes sonoros e visuais para sobressaltar os operadores acerca de
variacdes sérias e potencialmente perigosas nas condicGes de processo. Nos casos em que ha
atraso ou falta de resposta do operador, levando a um rapido desenvolvimento da situacao
perigosa, alguns instrumentos sdo equipados com um sistema de encravamento que age
automaticamente para evitar maiores riscos, desligando bombas, fechando vélvulas ou
operando sistemas de emergéncia (TOWLER, 2008)

Os alarmes sdo postos em acdo quando alguma variavel atinge valores baixos (AL),
altos (AH), muito baixos (ALL) ou muito altos (AHH). A Tabela 25 apresenta todos 0s
alarmes que foram utilizados na planta, assim como 0s equipamentos e instrumentos aos
quais estdo associados.

Tabela 25 — Alarmes utilizados

Variavel Alarme Instrumento Equipamento
PAH/PAL PIC-01 R-01
Presséo PAH/PAL PI1C-02 C-01
PAH/PAHH PIC-03 C-02
LAH/LAL LIC-01 R-01
LAH/LAL LIC-02 V-01
Nivel LAH/LAL LIC-03 C-01
LAH/LAL LIC-04 V-02
LAH/LAL LIC-05 C-02
Temperatura TAH/TAL TIC-01 E-01
FAL FIC-01 V-01
FAL FIC-02 V-01
Vazao FAL FIC-03 C-02
FAL FIC-06 C-02

Entretanto, para os casos de riscos maiores, faz-se necessario implementar sistema de
encravamento, os quais sdo associados a um sinal muito alto (SHH) ou muito baixo (SLL)

que, em seguida, envia outro sinal que aciona uma medida emergencial. Cada um dos
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sistemas foi representado no diagrama P&I pela sigla SE e um numero de identificacdo. A

Tabela 26 apresenta os sistemas utilizados na planta, assim como o instrumento associado e

sua atuacao.
Tabela 26 — Encravamentos utilizados
Sistema de encravamento Instrumento Acéo
SE-1 PT-01 Abre FV-01
SE-2 FT-03 Fecha FV-08
SE-3 PT-02 Fecha FV-08
SE-4 FT-04 Fecha FV-13
SE-5 PT-03 Fecha FV-13
SE-6 FT-07 Fecha FV-13
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4.4. Valvulas de seguranca

Vélvulas de seguranca sao projetadas para impedir que a pressdo em determinados
vasos atinja valores criticos, que comprometam a seguranca da planta. O aumento da pressédo
pode ocorrer devido a situagdes de fogo ou falha de equipamentos.

A vazdo de descarga da valvula é calculada pela razdo entre o calor recebido
responsavel pelo aumento de pressdo (Q) e o calor de vaporizagdo do liquido (1) que absorve
a energia, dada pela formula:

Q [kcal/h]

Vka/hl = kg

(66)

Foram consideradas 3 situacdes de risco para dimensionamento das valvulas: fogo,

falha no condensador ou falha no refervedor. Para o caso de fogo o calor recebido é dado por:
Q [BTU/h] = 20000 - A[ft?] (67)

Em que Q é o calor liberado e A, a &rea molhada do equipamento, para areas entre 20

e 200 ft?. Para o caso de falha no condensador ou refervedor o calor recebido é igual ao fluxo

de calor do equipamento e o calor de vaporizacdo igual ao da corrente que passa pelos

equipamentos. A vazdo de descarga da valvula é entdo definida como a maior vazéo

calculada para todos os casos de risco (LIPTAK, 1995).
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4.5. Tocha

Tochas (ou flares, do inglés) sdo usadas extensivamente em industrias de processos
quimicos para queimar gases perigosos inflamaveis e lidar com condicdes adversas de
maneira segura. Por exemplo, as tochas sdo normalmente utilizadas para lidar com correntes
de gés indesejadas produzidas durante condi¢cdes adversas e para reduzir as condi¢fes de
sobrepressdo (CHEMICAL ENGINEERING, 2017).

A tocha € dimensionada para um caso de incéndio, entdo, considera-se que as
correntes liquidas internas do separador V-01, da coluna de desabsor¢do C-01 e da coluna de
destilacdo V-02 séo vaporizadas pelo calor Q fornecido pelo fogo. Para calcular a vazéo de
calor recebido para cada equipamento, utiliza-se a equacao abaixo, em funcdo da area A do
recipiente exposta ao fogo (m?).

Q [kcal/h] = 37139 - A%82 (68)

Calculou-se as vazdes de descarga para cada equipamento a partir da equacdo 66 e
com os valores obtidos, simulou-se a tubulacdo que levaria os gases a serem queimados na
tocha no Aspen HYSYS, de tal forma que a queda de pressdo ndo ultrapassasse 0,4 bar.
Usualmente, a tocha é colocada a 1,3 km do limite de bateria. Dessa forma, o didmetro obtido
para a tocha equivale a 2 pés. Com isso, é possivel calcular a altura da tocha por meio da

equacdo abaixo.

4mqexs — 960Qm\/ﬁ> (69)

Hiochg = —60 * Diocng + \/(120 ) DtochoL)2 - < 4

A altura da tocha obtida foi de 91,92 metros. Na equacdo 69, H;,.,, corresponde a

altura da tocha, Dy,cn, a0 diametro da tocha, g, equivale a 1500 BTU/(h ft?) (uma vez que
2000 BTU/(h ft%) provoca bolhas na pele em 20 segundos), x¢ € a distancia da base da tocha
onde a incidéncia g, € menor que o valor proposto e tem valor tipico de 20 pés, Q,, € a vazdo

de descarga (-103500 Ib/h) e M é a massa molar da corrente que vai para a tocha (32,50

g/mol).
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4.6. Tubulacdes

As tubulacdes sdo sistemas responsaveis pelo transporte dos fluidos na planta, os
quais sdo influenciados diretamente pelo tipo de substancia que sera transportado.
Geralmente o material utilizado para sua construcdo € o ago-carbono, mas no caso deste
projeto foi utilizado o Aco Inoxidavel 304 em algumas regides da planta onde ha presenca de
hidrogénio (Hy) nas correntes, cuja presenca fragiliza a liga ago-carbono. Nas demais regides,
foram empregadas tubulacdes de aco carbono.

A geometria das tubulacdes e o atrito do fluido contra ela gera uma perda de carga,
fator muito importante para a determinagdo dos custos operativos dos sistemas de
bombeamento, podendo a perda ser localizada (geometria) e distribuida (atrito).

Para o dimensionamento das tubulacdes das correntes 1 a 14 foi utilizada a ferramenta
para projeto de linhas do simulador HYSY'S, considerando:

= Comprimento: 40 metros
= Pipe schedule: 40
= AP méximo: 0,12 kg/cm?

As tubulacdes das correntes 15 a 28 foram dimensionadas a partir da Equacdo de

Fanning, apresentada a seguir, seguindo 0s mesmos critérios de comprimento, schedule e

queda de pressdo maxima utilizados no dimensionamento pelo HYSYS,
L 2
AP=2-f-a-p-V (70)

Na equacdo 70, AP é a queda de pressdo em Pascal, f é o fator de Fanning, L é
comprimento da tubulacdo em metros, ¢ € o didmetro nominal em metros, p € a densidade do
fluido em kg/m® e V é a velocidade do fluido em m/s.

Os dados de densidade do fluido e de velocidade foram obtidos a partir do HYSYS e

o fator de Fanning foi obtido a partir do calculo da férmula de Reynolds:

16
f= Ro'POTG Re < 2100 (71)
pvd
Re = R (72)

Na equacdo 72, Re é o nlmero de Reynolds, p é a densidade em kg/m® d é o

diametro nominal em metros e u € a viscosidade em cSt.

59



Para um regime turbulento (nimero de Reynolds maior que 2100), foi utilizado o
Gréafico de Moody para a determinacdo do fator de Fanning, considerando a rugosidade igual
a4,57,10° metros (NAYYAR, 1992).
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4.7. Diagrama de interconexdes

A Figura 15 mostra o diagrama de interconexdes do processo, onde sdo mostradas a pressdo, a temperatura e a vazao massica de cada

corrente, além do fluxo de calor envolvido nos trocadores de calor.

C) Fluxo de calor (kcal/h)
O Pressdo (kg/em?2g) @

O Temperatura (°C) 0
\j Vazdo massica (kg/h)

<> Nimero da corrente

EDE

PROPENO

Y

ISOBUTANAL
CRAQUEADO

6 8455

EE®
D
(B

OHOE
&

GAS DE SINTESE

6738

Figura 15. Diagrama de interconexdes.
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4.8. Diagrama P&ID
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Figura 16. Diagrama P&ID.




5. ANALISE DE IMPACTO AMBIENTAL

O avango tecnologico e industrial que vem ocorrendo hd algumas décadas tem
aumentado consideravelmente os impactos ambientais negativos causados pelos diferentes
processos e produtos de organizag@es industriais. Tal avango resultou em elevados niveis de
degradacdo ambiental afetando direta ou indiretamente toda a populagdo. Assim sendo, ha
uma crescente preocupacédo da sociedade com o meio ambiente tendo como consequéncia a
criacdo de demandas e exigéncias cada vez mais rigorosas a serem cumpridas em um
contexto industrial. H&, por fim, uma maior atengdo por parte das empresas aos residuos
gerados, bem como a materia prima utilizada e os produtos formados.

A andlise ambiental de determinado projeto tem como objetivo investigar a sua
viabilidade através da verificacdo de variaveis e condi¢cBes ambientais, prevendo solucdes,
tratamentos e alternativas legais e compativeis com os parametros ambientais e territoriais
definidos pelo projeto em questdo. Normas foram criadas pela organizacdo ndo-
governamental International Organization for Standardization (ISO) para padronizar e
definir critérios representando a concordancia e consenso entre 0s paises congregados. A
série de certificacdo ISO 14000 foi criada para as empresas interessadas em obté-la
implementarem projetos de gestdo ambiental seguindo requisitos basicos e padronizados.
Entre as vantagens da implementacdo de sistemas baseados nas normas ISO podem ser
citadas a melhoria da eficiéncia do processo, a reducdo de custos e aumento na receita,
incentivos reguladores, acesso a capital de baixo custo e melhor relagdo com o consumidor
(HARRINGTON; KNGHT, 2001). A série de certificacdo I1ISO 14000 é fundamentada por
diretrizes e orientacGes para a implementacdo de um sistema de gestdo ambiental (SGA),
avaliacdo de desempenho ambiental integrando normas de qualidade e de meio ambiente,
requisitos para a certificacdo ambiental, rotulagem e auditoria ambiental. E importante
ressaltar que esta norma nédo substitui as leis locais em vigor e entre as exigéncias para a
obtencdo da certificacdo estd o cumprimento total destas leis (OLIVEIRA; PINHEIRO,
2010).

O SGA tem como base o conjunto de normas ISO 14001 e consiste em praticas de
gerenciamento com procedimentos uniformes adotadas pelas instituicdes de acordo com as
exigéncias do mercado, resultando em uma expressdo consistente de qualidade ambiental
(GASPAR; SPERANDIO, 2008). A I1SO 14001 consiste em um ciclo de melhoria continua
do SGA e as suas etapas sdo apresentadas a seguir:
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= Planejamento: consiste em analisar 0s aspectos e prever possiveis impactos
ambientais, os requisitos legais da area do empreendimento, objetivos e metas a serem
alcangados no ambito ambiental e os programas de gestdo ambiental j& adotados pela
instituicdo.

= Execucdo: implementacdo da estrutura, treinamento e conscientizacdo de
funcionarios com treinamentos e responsabilidades definidas com eficiéncia na comunicacao,
documentacao e controle operacional, além de preparagdo adequada no caso de emergéncias.

= Verificagdo: monitoramento, medicdo e registros adequados ao sistema
proposto, além de auditorias internas e externas para acompanhar e regular a implementacéo
do SGA.

= Acdo corretiva e analise critica: verificacdo da adequacdo dos métodos
adotados, avaliacdo da sua eficacia com a finalidade de se fazerem modificacdes ou

adaptacdes nos processos implementados.

5.1. Legislacdo

O Conselho Nacional do Meio Ambiente (CONAMA) é um 6érgdo consultivo e
deliberativo do Sistema Nacional do Meio Ambiente presidido pelo Ministro de Estado do
Meio Ambiente, instituido pela Lei 6.938/81 que dispbe sobre a politica nacional do Meio
Ambiente, sua finalidade e mecanismos de formulacdo e aplicacdo (BRASIL, 1981). E um
colegiado que representa a sociedade civil, setor empresarial e os 6rgdos federais, estaduais e
municipais.

No ambito industrial compete ao CONAMA o estabelecimento de critérios, padrdes e
regras concernentes a manutencdo do meio ambiente, normas e critérios para o licenciamento
de atividades potencialmente poluidoras, sistemas de monitoramento para a avaliacdo do
cumprimento ou nao das normas estipuladas, determinar a realizagdo de estudos de
alternativas e possiveis impactos ambientais de projetos além de determinar a perda ou
restricdo de beneficios fiscais concedidos pelo poder publico (CONAMA, 2017).

O CONAMA age na criagdo das resolugdes de diretrizes e técnicas a serem utilizadas
com a finalidade de proteger o meio ambiente e estimular o uso sustentavel de recursos
ambientais. Também é o responsavel por recomendar a implementacao de politicas e normas
com influéncia na area ambiental e faz as proposi¢des no &mbito ambiental quando estas séo

encaminhadas ao Conselho de Governo ou as Comissdes do Senado ou Céamara dos
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Deputados. Por fim, age como decisdo final no caso de penalidades impostas pelo IBAMA
(CONAMA, 2017).

5.2. Previsdo dos possiveis impactos ambientais da producdo de n-

butanal

A producdo de n-butanal do presente projeto se realiza a partir das matérias primas
propileno, corrente com tragos de propano e outras possiveis impurezas provenientes da
fabricacdo da matéria prima ou dos processos de transporte e armazenamento; e gas de
sintese, que € predominantemente composta por mondxido de carbono e gas hidrogénio, no
entanto, como toda corrente industrial, estd também sujeita a impurezas. Além disso
considerou-se para o0 projeto a presenca de metano e nitrogénio na corrente de gas de sintese.
Uma vez obtido o propileno do fornecedor ou de outra unidade de producao, este é submetido
a um pré-tratamento para atingir as condi¢des de entrada na reacdo pré-estabelecidas (10bar,
90°C). As correntes provenientes do reciclo sdo alimentadas juntamente ao propileno tratado
no reator de hidroformilacdo. Este reator é do tipo coluna de borbulhamento no qual o
catalisador de rodio esta presente na fase aquosa, bem como os ligantes trifenilfosfina é
alimentado com os reagentes por dispersores de maneira a borbulhar todo o leito reacional.
No topo do reator sdo recuperados os produtos e a fracdo que ndo reagiu. E importante
colocar que nesta configuracdo de reator o catalisador, por ter elevada massa molecular e
estar na fase aquosa, praticamente nao é transportado junto com os produtos para as demais
unidades (TUDOR; ASHLEY, 2007).

O catalisador de rddio utilizado no processo tem uma vida Gtil de dezoito a vinte e
quatro meses e ap0Os passado esse tempo é realizado um tratamento utilizado para a
recuperacdo do rédio (TUDOR; ASHLEY, 2007). O tratamento se baseia em um processo de
oxidacdo do catalisador, a eliminacdo de todos os produtos oriundos da oxidacéo das fosfinas
e regeneracdo do catalisador a partir de um tratamento com gas de sintese. Ap0s estas etapas,
é realizada a extracdo de compostos aquosos e a adi¢cdo de ligantes de fosforo (CHANG,
1994).

Sucedendo a reacdo de hidroformilagdo, o proximo passo consiste na condensagdo
dos produtos que saem do reator na forma vapor junto com a fracdo que ndo reagiu. O
condensador tem capacidade para condensar boa parte da corrente organica de aldeidos,

entretanto permanecem em fase gasosa 0s compostos de menor massa molar como propileno,
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propano, nitrogénio, mondxido, metano e hidrogénio. Esta corrente multifasica ¢ entdo
enviada a um separador liquido-vapor e apds a separacdo a corrente gasosa passa por um
reciclo e € mandada de volta para a alimentacdo do reator. Como ha recirculacéo no projeto,
hé& também o cuidado para ndo acumular possiveis impurezas no restante do processo e para
isto parte dessa corrente que sera realimentada é purgada.

A corrente de purga é majoritariamente composta por gas hidrogénio e mondxido de
carbono, mas também estdo presentes propileno que ndo reagiu, butiraldeidos na forma
gasosa e 0s possiveis incondensaveis existentes nas correntes de matéria-prima. A existéncia
da purga se da justamente para evitar o acumulo de substancias na planta que podem
prejudicar a eficiéncia do catalisador ou tornar as condicdes de operacéo perigosas. O sistema
de purga se mostra necessario quando ha recirculacdo de correntes de processo que tenham
componentes que ndo apresentam processos especificos de separacdo ou quando essa
separacao ndo é viavel.

O destino das correntes que passaram pela purga é o tratamento em outra unidade ou a
queima em uma tocha industrial, sendo esta Gltima a escolha inicial para o destino desse
residuo gasoso. A tocha industrial € um sistema de seguranca tanto para a empresa, quanto
para a comunidade, pois impede explosdes mantendo a seguranca de trabalhadores e das
instalaces e também impede o descarte de gases altamente toxicos na atmosfera. Salienta-se
que o processo de queima dos gases 0s torna apenas menos poluentes, diminuindo assim 0s
possiveis impactos ambientais em comparagdo aos impactos gerados pelos gases que seriam
liberados na atmosfera sem a presenca da tocha. Portanto, futuramente é necessaria a criacdo
de uma tecnologia para o tratamento dos gases de forma que estes sejam reaproveitados no
préprio sistema ou vendidos a uma planta de olefinas. Esta Ultima solugdo resultaria em um
impacto ambiental menor ainda, sem desperdicio de compostos de interesse e melhora nos
aspectos econdmicos.

Apds o processo de separacdo dos gases e liquidos, a corrente liquida proveniente do
separador vai para uma coluna de desabsorcdo para que 0 propano e propeno presentes no
liquido sejam recuperados atraves do contato em contracorrente dessa corrente liquida com a
corrente de gas de sintese. O produto de fundo da coluna é composto por uma mistura
basicamente composta pelos aldeidos, enquanto o produto gasoso obtido no topo é
essencialmente a corrente de gas de sintese com o pouco de propano e propileno que havia na
fase liquida, esta é recirculada ao reator de hidroformilagéo. Este reciclo faz com que nao
ocorra liberagcdo de gases toxicos na atmosfera, portanto ndo ha necessidade de tratamento de

residuos gasosos além de promover o reaproveitamento de reagentes.
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A etapa seguinte é a separacdo dos aldeidos provenientes do fundo da coluna de
desabsorcdo através da destilacdo. O produto de topo é o isobutanal e o de fundo, que é o
produto de interesse, é 0 n-butanal. O isobutanal passa por um processo de craqueamento e
forma propileno, gas hidrogénio e mondxido de carbono, enquanto o n-butanal passa por
processos de hidrogenacdo e condensacdo aldodlica para se obter o 2-etil-hexanol. Os
produtos da reacdo de craqueamento do isobutanal sdo recirculados e voltam ao reator de
hidroformilacéo.

Os condensadores e refervedores utilizados nos processos de troca de calor liberam
correntes de agua residual que sdo armazenadas com o objetivo de serem reutilizadas

futuramente em novos processos.
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6. AVALIACAO ECONOMICA

Uma planta quimica visa ao lucro, portanto, é de suma importancia analisar a
rentabilidade de um projeto. Procura-se desenvolver um projeto o mais rentavel possivel e
com uma anélise econémica € possivel concluir se o projeto é economicamente viavel.

A avaliacdo econdmica consiste em estimar os custos associados a implementacédo e
operacdo da planta, plano financeiro e lucratividade das vendas. Na avaliacdo estdo presentes
o capital imobilizado e o capital de giro. O capital imobilizado representa o custo total de
desenho, construcdo e instalacdo da planta. J& o capital de giro corresponde ao dinheiro

necessario para iniciar a atividade operacional e dar continuidade ao negdécio.
6.1. Capital Imobilizado

Para estimar o capital imobilizado, utilizou-se 0 método das porcentagens, no qual o
imobilizado se segmenta nas etapas mostradas a seguir.

6.1.1. Equipamentos

Os custos dos equipamentos foram calculados na secdo anterior e se encontram

resumidos na Tabela 27.

Tabela 27 — Custos dos equipamentos

Equipamento Sigla Custo (MMR$)
Reator R-01 1,06
Trocador de Calor E-01 0,19
Separador V-01 0,47
Compressor K-01 0,30
Coluna de absorcao C-01 0,45
Compressor K-02 1,14
Bomba P-02 0,06
Coluna de destilacéo C-02 0,57
Trocador de calor E-02 0,10
Recipiente pulmao V-02 0,07
Bomba P-02 0,05
Trocador de calor E-03 0,09
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6.1.2. Materiais

O custo com materiais é estimado como uma porcentagem dos custos com
equipamentos principais, variando entre 60 e 70% (DUENAS et al., 2010). Para este projeto,
utilizou-se o valor intermediério de 65%. Dessa maneira, o custo total dos materiais é de
R$ 2955575,94.

A Tabela 28 apresenta os custos de cada um dos materiais considerados.

Tabela 28 — Custos dos materiais

Material Porcentagem (%) Custo (MMR$)
Obra civil e edificios 28 0,83
Tubulagdes e infraestrutura 45 1,33
Instrumentacao 10 0,30
Eletricidade 10 0,30
Isolamento 5 0,15
Pintura 2 0,06

6.1.3. Engenharia de detalhe

O custo da engenharia de detalhe depende do tamanho do projeto. Neste caso foi
considerado um projeto de porte pequeno. Assim, 0 gasto com engenharia de detalhe pode
variar entre 40 e 50% do gasto com equipamentos mais materiais (DUENAS et al., 2010).
Neste projeto, utilizou-se a porcentagem média de 45%.

Tabela 29 — Custos de engenharia de detalhes em relagdo ao de equipamentos e materiais

Porcentagem (%) Custo (MMR$)
Equipamentos + Materiais 100 7,50
Engenharia de detalhe 45 3,38

6.1.4. Engenharia de processo

A engenharia de processo ndo é avaliada pelo método das porcentagens. Os valores

necessarios de licenca e engenharia basica estdo apresentados na Tabela 30 a seguir.
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Tabela 30 — Custos em engenharia de processo

Engenharia de processo Custo (MMR$)
Licenca 2,80
Engenharia bésica 2,00

6.1.5. Construgao e supervisao

Os gastos com construcdo e supervisdo também sdo dados em fungdo dos custos de
equipamentos e materiais. O custo de construgéo equivale a 60% deste custo, enquanto para o
calculo da supervisao utiliza-se 10% (DUENAS et al., 2010).

Tabela 31 — Custos de construgdo e superviséo

Porcentagem (%) Custo (MMR$)
Construcéo 60 4,50
Supervisao 10 0,75

6.1.6. Gastos gerais do processo

Os investimentos calculados até agora representam 0S custos necessarios para dar
partida na planta e sdo chamados de ISBL (Inside Battery Limits).

A partir do ISBL s&o calculados outros custos da unidade industrial, por meio do
método das porcentagens. Estes sdo 0s custos de: servigcos auxiliares, como agua e vapor; off-
sites, que sdo itens fora dos limites fisicos da planta e necessarios para seu funcionamento,
como elevadores, tanques de armazenamento de matéria-prima, estacdo de tratamento de
efluentes; gastos de arranque, para dar partida as operacdes na planta, como eletricidade;
contingéncias e imprevistos. Todos esses custos, os quais sdo chamados de OSBL (Outside
Battery Limits) sdo apresentados na Tabela 32, a partir de uma porcentagem do custo ISBL.

Tabela 32 — Custos gerais de processo

Porcentagem (%0) Custo (MMR$)
ISBL 100 20,93
Servicos auxiliares 4 0,83
Off-sites 8 1,67
Gastos de arranque 3,5 0,73
Contingéncias e imprevistos 10 2,09
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6.1.7. Capital imobilizado total

Por fim, o capital imobilizado é dado pela soma dos custos ISBL e OSBL, como
mostra a Tabela 33.

Tabela 33 — Capital imobilizado

Custo (MMR$)

ISBL 20,93
OSBL 5,34
TOTAL 26,27

6.2. Capital de giro

O capital de giro € o investimento necessario para operar a unidade industrial em
plenas condi¢des de produgdo por tempo suficiente para que o retorno representado pelas
vendas dos produtos suporte as despesas.

Neste projeto, o capital de giro é dado pelo custo de estoque da alimentacdo da planta
durante 7 dias (168 horas). As matérias-primas desta planta sdo propeno e gas de sintese e 0
capital de giro associado é apresentado na Tabela 34.

Tabela 34 — Capital de giro

Vazdo massica (t/h) Preco (R$/t) Custo (MMR$)
Propeno 3,94 3668,50 2,43
Gas de sintese 3,07 1030,78 0,53

' (ZIANE; TITOV, 2014)
2 (ZULDIAN; FUKUDA; BUSTAN, 2017)
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6.3. Investimento total

O investimento total € a soma do capital imobilizado e do capital de giro, como
mostra a Tabela 35.

Tabela 35 — Investimento total

Custo (MMR$)

Capital imobilizado 26,27
Capital de giro 2,96
TOTAL 29,23
6.4. Vendas

O valor obtido com vendas foi estimado com base na quantidade produzida de n-
butanal ao longo de um ano. A receita anual é calculada multiplicando-se a producdo anual
de n-butanal pelo preco de venda do produto. A receita obtida com a venda anual de n-
butanal é apresentada na Tabela 36.

Tabela 36 — Receita anual

Vazdo massica  Producdo Preco de ]
Produto Receita (MMR$)
(t/h) anual (t)  venda (R$/t)

n-Butanal 6,44 51528,00 4274,60 1 220,6

1 (ZAUBA, 2016)

6.5. Custos anuais

Os custos de fabricacdo representam os gastos com bens e servicos consumidos para
obter o produto de interesse. Estes podem ser classificados em custos diretos e indiretos. Os
primeiros sdo consumidos diretamente na atividade produtiva, como matéria-prima e servigos
auxiliares. Ja os custos indiretos ndo participam da producdo, mas Sa0 necessarios para a
obtencéo do produto, como manutencéo e servicos auxiliares. Além dos custos de fabricacao,
tem-se 0s gastos gerais da planta.

Os custos anuais do processo séo dados na Tabela 37.
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Tabela 37 — Custos anuais da planta

Custo (MMR$)

Materia-prima 140,88
Mao de obra 0,45
Mao de obra indireta 0,14
Servicos gerais 1,67
Abastecimento 1,57
Manutencéao 1,26
Diretivos e empregados 0,11
Amortizacao 2,63
Impostos 0,16
Seguros 0,21

Gastos Gerais

Gastos comerciais 11,18
Geréncia 6,41
Pesquisa e servico técnico 2,20

Consideragdes para o calculo dos custos anuais:

Para o calculo de méo de obra, foram consideradas 3 vagas de trabalho e 5
operadores por vaga, ou seja, um total de 15 operadores, com salario mensal
de R$ 2500,00 por operador.

O valor da méo de obra indireta foi considerado como 30% do valor da méo
de obra direta.

Abastecimento e manutencdo equivalem, respectivamente, a 7,5 € 6 % do
capital ISBL.

O custo de laboratério foi desconsiderado por se tratar de uma planta
industrial pequena com tecnologia bem estabelecida.

Né&o foram considerados custos com embalagem e expedicdo, pois a planta é
integrada em uma unidade maior.

Os custos diretivos e empregados sao de 25% sobre a méo de obra direta.

A amortizacdo distribui o valor do imobilizado durante a vida Gtil do processo
e para esse projeto foi considerada amortizagéo linear a 10 anos.

Impostos representam 0,75% do capital ISBL.
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= Seguros foram calculados como 1% do capital ISBL.
= Gastos comerciais representam 7,5% do custo de fabricacdo e gastos de
geréncia, 4%.
= Custos de pesquisa representam 1% das vendas.
Resta explicitar os custos com servicos gerais, 0s quais incluem os servicos auxiliares
de a&gua de refrigeracdo, vapor de alta pressdo, eletricidade e ar de instrumentacao,

apresentados a seguir.

6.5.1. Eletricidade

Os gastos com eletricidade foram estimados a partir do gasto energético das bombas e
dos compressores, sabendo que o custo por kWh é de R$ 0,15 e que a planta opera por 8000
horas ao ano.

Tabela 38 — Custos anuais de eletricidade

Equipamento Consumo (kW) Custo anual (R$)
Bomba P-01 2,35 2817,22
Bomba P-02 0,14 162,87

Compressor K-01 47,99 57588,00
Compressor K-02 585,25 702300,00

6.5.2. Agua de refrigeracao e vapor de alta pressdo

A camisa do reator e os condensadores E-01 e E-02 utilizam agua de refrigeracao,
enquanto o refervedor E-04 utiliza vapor de aquecimento. Sabendo que o custo da agua de
refrigeraco é de 0,12 R$/m* e do vapor, 0,025 R$/kg, é possivel calcular os gastos com esses
servigos a partir do consumo de cada equipamento.

Tabela 39 — Custos de fluidos auxiliares de refrigeracdo e aquecimento

. ) Custo anual
Equipamento Consumo de agua/vapor
(R9)
Camisa do reator 107,75 m°/h 103439,66
Trocador de calor E-01 57,03 m*/h 5474914
Trocador de calor E-02 58,02 m/h 55704,12
Trocador de calor E-03 3278,65 kg/h 680910,69
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6.5.3. Ar de instrumentacéao

Os gastos com ar de instrumentacdo séo baseados no consumo de ar pelas valvulas de
controle ao longo de um ano. Considerando uma vazéo de 2 m*/h por vélvula e um custo de
0,04 R$/m®, é possivel calcular o custo total de ar de instrumentacio para as 14 valvulas
presentes no projeto.

Tabela 40 — Custos de ar de instrumentacéo

Vazao total de ar de Custo anual
Instrumento . . 3
instrumentacédo (m°/h) (R$)
Valvulas de controle 28,00 8960,00

6.6. Avaliacdo da rentabilidade

Como o proposito de investir em uma planta quimica € obter lucro, é necessario
verificar a rentabilidade do projeto para que os investidores fiqguem seguros de que a
performance econdmica do projeto serd boa. A analise da rentabilidade depende das vendas,
custos anuais e capital requerido. A fim de se fazer uma melhor estimativa considera-se
também a inflacdo, os impostos e 0 horizonte temporal do projeto. Neste caso, considerou-se
trés anos de projeto e quinze anos de operagéo da planta.

Dois indicadores comumente utilizados na avaliacdo da rentabilidade sé&o o Valor
Atualizado Liquido (VAL) e Taxa Interna de Retorno (TIR). O valor atualizado liquido é a
soma de todos os fluxos de caixa ocorridos a cada ano ao longo da vida do projeto, incluindo
o desembolso inicial, atualizados segundo uma taxa de juros especificada. Para o projeto ser
rentavel, VAL deve ter um valor positivo e caso tenha um valor negativo o projeto € inviavel
economicamente. Quanto maior o valor obtido de VAL, maior serd a rentabilidade do

projeto. O célculo do valor atualizado liquido é feito pela seguinte férmula:

n=t
CF,
VAL = azor (73)
n=1

Na equacdo 73, CF, € o fluxo de caixa no ano n, t € a vida do projeto em anos e i
representa os juros de referencia. Os fluxos de caixa sdo calculados levando-se em

consideracdo os dados da Tabela 41.
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Tabela 41 — Pardmetros utilizados para o célculo do fluxo de caixa

Horizonte temporal 3 anos de posta em funcionamento + 15 anos de operagao
Capital imobilizado 26,27 milhdes de reais

Curva de investimento Ano 0: 10%, Ano 1: 60%, Ano 2: 30%

Capital de giro 2,96 milhdes de reais

Vendas 220,6 milhdes de reais por ano

Custos

Amortizagdo

168,86 milhdes de reais por ano

Linear, 10% ao ano em 10 anos

Impostos 35%
Inflagéo 5%
Juros de referéncia 10%

Na Tabela 42, encontra-se a analise dos fluxos de caixa anuais, cujos calculos foram

feitos considerando-se os seguintes fatores de implementacéo da planta:

A curva de investimento significa que nos trés anos de projeto, o imobilizado
do ano 0 é 10% do capital imobilizado calculado para a planta, no ano 1 é de
60% e no ano 2, 60%.

O capital de giro é investido no ultimo ano de implementacdo da planta (ano
2).

A quantidade de fundos investidos (FI) em um ano é a soma do capital
imobilizado e do capital de giro.

As vendas e os custos séo influenciados pela inflacdo de 5% ao ano.

Os beneficios antes dos impostos (BAI) sdo vendas menos custos e
amortizacdo.

Os impostos séo 35% de BAL.

Os beneficios depois dos impostos (BDI) sdo a subtracdo: BAI menos
impostos.

Os fundos gerados (FG) sé@o BDI menos amortizacao.

O fluxo de caixa (CF) é o montante dos fundos gerados menos fundos
investidos no ano.

O somatorio dos fluxos de caixa atualizados é o valor atualizado liquido.
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ANO

Tabela 42 — Fluxos de caixa anuais, em milhdes de reais

3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17

Imobilizado
Giro
Fl
Vendas
Custos
Amortizagdo
BAI
Impostos
BDI
FG

Fluxo de caixa

CF atualizado

CF atualizado

acumulado

220,3 231,3 2428 2550 267,7 2811 2952 3099 3254 341,7 358,8 376,7 3956 4153 436,1

168,9 177,3 186,2 1955 2052 2155 226,3 2376 2495 2620 2751 2888 3032 3184 3343

2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 2,6 0 0 0 0 0

488 513 540 5,9 599 630 663 697 733 771 837 879 923 969 1018
171 180 189 199 209 220 232 244 257 270 293 308 323 339 356
31,7 334 351 370 389 409 431 453 477 501 544 571 600 630 66,2
343 360 378 396 415 436 457 479 503 528 544 571 600 630 66,2
343 360 378 396 415 436 457 479 503 528 544 571 600 630 66,2
258 246 234 224 213 203 194 185 176 168 158 150 144 13,7 131
-01 245 479 703 916 1119 1313 1498 1674 184,2 200,0 2150 2294 2431 256,2
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A seguir sdo apresentados os graficos de fluxo de caixa atualizado anual e acumulado.

2.5+ B
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Fluxo de caixa atualizado anual (R$)
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Fluxo de caixa atualizado acumulado anual (R$)
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Figura 18. Fluxo de caixa acumulado.
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Como evidenciado pelo historico de fluxos de caixa anuais, apés o0s 3 anos de projeto,
a planta comeca a ter fluxos positivos. A partir do grafico de fluxo de caixa acumulado, é
possivel ver que o investimento comeca a ter retorno no ano 4, quando a planta comeca a
gerar lucros. Os fluxos de caixa atualizados anuais resultaram em um VAL de R$
251.168.907,72, 0 que indica um projeto rentavel.

Enquanto o valor atualizado liquido é um medidor da rentabilidade do
empreendimento, a taxa interna de retorno representa a viabilidade do projeto em relagdo aos
juros de referéncia e é obtida substituindo o valor dos juros de referéncia na equagédo 73 até
que o VAL seja zero. Caso a TIR seja maior do que o valor dos juros de referéncia, o projeto
é considerado rentavel. A TIR encontrada foi de 78%, o que significa que se a taxa de juros
aumentasse de 10% para 78%, o projeto ainda seria rentavel.

Conclui-se entdo, pelos dois indicadores, que o projeto é bastante rentavel.

A analise econémica realizada é bastante sensivel ao preco de venda do n-butanal.
Considerou-se o preco de mercado do n-butanal (4274,6 R$/ton = 1340 US$/ton). Entretanto,
variando o preco de venda, é possivel perceber que mesmo vendendo o n-butanal a 3346,31
R$/ton (1049 US$/ton), a planta ainda € rentavel, porém passa a dar lucro somente no Gltimo
ano, como mostra a Figura 19. Isso significa que é possivel vender o n-butanal a um preco

mais competitivo no mercado e ainda assim obter lucros.

0.5 T T T T T T T T T

Fluxo de caixa atualizado acumulado anual (R$)

1 1 1 1 | 1 | 1
0o 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16 17

Figura 19. Fluxo de caixa acumulado para menor preco de venda do n-butanal.
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7. CONSIDERACOES FINAIS

O presente projeto teve como objetivo realizar a engenharia de processo de uma
planta de sintese de n-butanal. O sistema envolve uma reagédo de hidroformilacéo a partir de
propileno e gés de sintese na presenca de um complexo catalitico de rodio e posteriores
etapas de separacdo para obter o produto de interesse. Foram desenvolvidos os métodos e
estratégias de controle e instrumentacéo, escolha de equipamentos, otimizacdo dos processos
e analises ambiental e econémica para verificar a viabilidade do projeto.

O projeto é rentavel, com custo de venda competitivo do produto final, além de
atender todas as demandas de normas e legislagio no a&mbito ambiental. Melhorias no
tratamento de residuos sdo necessarias além de analises mais especificas e profundas de
sistemas do projeto visando a constante melhora do processo.

Pode-se ponderar, ainda, sobre o local de construcdo da planta. As duas principais
maneiras de obtencdo do propileno, matéria-prima da planta, sdo a partir do craqueamento de
matérias liquidas como nafta e GLP e a partir de gases de purga produzidos em unidades de
craqueamento catalitico de refinarias (ICIS, 2007). Por isso, a planta de producdo de n-
butanal deve estar localizada proximo a uma refinaria de petréleo, a qual também produz o
gés de sintese. Instalar a planta de n-butanal ao lado de uma planta de olefinas traria grandes
beneficios, pois possibilitaria mandar a corrente de saida do separador gas-liquido que esta
sendo purgada a planta de olefinas, além do fato de que uma planta de olefinas produz
propileno.

Ademais, uma planta de producdo de 2-etilhexanol se beneficiaria bastante
instalando-se junto a planta de producdo de n-butanal, visto que o n-butanal apds

condensacdo alddlica e hidrogenacdo forma o 2-etilhexanol.
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ANEXO A - MEMORIA DE CALCULO

O dimensionamento de equipamentos foi realizado visando a atingir um 6timo econdmico,
ou seja, 0 menor custo. Para isso, foram variados os parametros de cada equipamento e a seguir

estdo apresentados estes dados.

ANEXO A.l1. Reator

O reator € otimizado com base na razdo entre altura e didmetro (L/D) para encontrar a
configuracdo que gera menor custo. A razdo L/D foi variada entre 2 e 7 e 0s resultados encontrados
estdo na Tabela 43.

Tabela 43 — Otimizacéao do reator R-01

LD Diametro Altura Espessura Peso Custo
(m) (m) (mm) (ko) (R$)

2,00 3,17 6,34 19,55 16295,80 1120234,34
3,00 2,77 8,31 17,46 15377,89 1079941,31
4,00 2,52 10,06 16,14 15046,74 1065170,25
5,00 2,34 11,68 15,20 14935,56 1060181,68
6,00 2,20 13,18 14,48 14925,60 1059734,10
7,00 2,09 14,61 13,90 14967,85 1061632,40
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ANEXO A.2. Coluna de destilacao

A coluna de destilacdo é otimizada ndo s6 em funcdo do nimero de pratos da coluna, mas
também do consumo de servicos auxiliares (agua de refrigeracdo, vapor e eletricidade) e dos custos
dos equipamentos necessarios para o funcionamento da coluna. Portanto, para definir o 6timo
econdmico, foi variado o nimero de pratos da coluna de destilacdo e para cada caso, foram
calculados os precos da coluna, do condensador de produto de topo, do pulmédo, da bomba de
refluxo, do refervedor de produto de fundo e dos servigos auxiliares. Entdo, escolheu-se a
configuracdo que gera menor custo e prosseguiu-se para a escolha do melhor prato de alimentagéo a
coluna.

Na Tabela 44, sdo apresentados, primeiramente, os parametros (razdo de refluxo, vazéo
méaxima de vapor, velocidade limite, se¢do transversal minima, didmetro minimo, altura, peso e

custo da torre) apenas da coluna de destilacdo para cada caso de nimero de pratos (NP).

Tabela 44 — Parametros da coluna de destilagdo em funcdo do nimero de pratos

NP Refluxo @y, Viim Smin Din hiorre Wiorre Custo
L/D (m¥h)  (m/s) (m?) (m) (m) (kg) (R$)
35 105,38 8166,46 0,8765 25882 21,784 181,793 12,022,268 542103,38
40 63,15 515544 0,8765 16,339 17,308 208,119 98,153,634 463365,86
45 4943 417844 08763 13,246 15584 233225 94,643,397 450970,96
50 40,58  3546,75 0,8205 12,007 14,837 257,373 97,311,701 460919,11
55 37,35 3317,11 0,8764 10,513 13,884 282,116 97,301,389 461237,68
60 3455 311557 0,8763 0,9875 13,456 306,022 10,100,353 47477362
65 34,14 3066,02 0,8734 09751 13,371 329,211 10,750,725 497953,19
70 33,85 3066,02 0,8763 0,9719 13,349 352,262 11,454,671 522654,76
75 3368 305446 0,8763 0,8763 13,324 375,320 12,152,575 546815,82
80 3353 304443 08763 0,9650 13,302 398,370 12,850,943 570688,99
85 3347 304166 08764 09641 13,295 421,385 13565409 594817,66
90 3341 303749 0,8764 0,9628 13,286 444,406 14,275,640 618536,13
95 33,37 303497 08764 09620 13,281 467,418 14,989,588 642127,01
100 33,35 303360 0,8764 09615 13,278 490,425 15,706,453 665577,70

Se levarmos em consideracdo apenas os custos do material da coluna de destilacdo, €

possivel perceber pela Tabela 44 que, em geral, quanto menor o nimero de pratos, mais barata é a
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coluna. Entretanto, isso ndo € valido para 0s casos com menos numero de pratos, pois a razéo de

refluxo aumenta muito quando se tem poucos pratos na coluna de destilacdo. Uma razdo de refluxo

muito alta implica em maior didmetro da coluna de destilacdo, além de maiores tamanhos do

refervedor e do condensador e altos consumos de agua de refrigeracdo e vapor de aquecimento,

gerando maiores custos totais.

Analisando, agora, o consumo de servicos auxiliares ao longo dos 15 anos de operacdo da

planta para diferentes nimeros de pratos, tem-se os seguintes dados.

Tabela 45 — Custos de adgua de refrigeracdo, vapor e eletricidade em fun¢do do nimero de pratos

NP Car Cyap Cer
(R$) (R$) (R$)
35 2532057,42 26929403,24 1462,94
40 1524401,91 17015764,69 1586,52
45 1198113,92 13797579,29 1701,34
50 987813,08 11718067,62 1811,51
55 911199,46 10961064,97 1923,22
60 844021,02 10297238,39 2029,94
65 834281,45 10201014,14 2134,01
70 827314,79 10132173,63 2237,45
75 823378,62 10093283,60 2340,90
80 819969,61 10059617,63 244427
85 818181,82 10049536,77 2548,95
90 818181,82 10042250,17 2652,26
95 816459,33 10033425,11 2755,55
100 816459,33 10028464,66 2858,79

Para definir o melhor nimero de pratos para a coluna, analisa-se também os custos do

condensador de produto de topo (Ccong.), do pulmao (Cpyimao), da bomba de refluxo (Cpompqa) € do

refervedor de produto de fundo (C..r). A Tabela 46 apresenta os custos destes equipamentos

juntamente com 0s custos da coluna (Cyy,re) € dos servicos auxiliares (Cyqy)-
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Tabela 46 — Custos do sistema de destilagdo em fungdo do nimero de pratos

Custo
Ctorre Ccona. Cpulméo Chomba Cref. Caux. total
(R9) (R$) (R$) (R9) (R$)  (MMRS) (MMRS)

35 542103,38 186190,24 121580,69  50489,00 99021,93 29,46 30,49
40 463365,86 137490,29  92670,93 50559,00 92635,85 18,54 19,39
45 450970,96 121986,42  81291,36 50623,00 90562,79 15,00 15,80
50 460919,11 111814,70  73094,59 50684,00 89223,23 12,71 13,50
55 461237,68 102190,91  69890,83 50744,00 88735,59 11,87 12,66
60 474773,62  99388,05 66966,83 50800,00 88307,97 11,14 11,98
65 497953,19  98981,83 66533,19 50854,00 88246,01 11,04 11,85
70 522654,76  98691,16 66221,42 50907,00 88201,67 10,96 11,80
75 546815,82  98526,93 66044,68 50959,00 88176,62 10,92 11,78
80 570688,99  98384,69 65891,25 51011,00 88154,93 10,88 11,76
85 594817,66  98310,10 65845,47 51063,00 88148,44 10,87 11,78
90 618536,13  98310,10 65780,67 51113,00 88139,25 10,86 11,79
95 642127,01  98238,23 65740,19 51163,00 88133,56 10,85 11,81
100 665577,70  98238,23 65717,62 51212,00 88130,37 10,85 11,82

pratos.

A partir da Tabela 46, conclui-se, entdo, que o caso 6timo é o da torre de destilacdo com 80

Apos definir o namero de pratos, alterou-se na simulagéo o prato de alimentacéo a coluna de

destilacdo e calculou-se os custos dos equipamentos do sistema e operativos. O prato 6timo de

alimentacéo é o que proporciona menor custo do sistema.
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Tabela 47 — Otimizacdo do prato de alimentacdo

Alimen- Ctorre Ccond. Cputmio  Chomba Cref. Caux. C;;J:::J
tacao (R$) (R9) (R$) (R$) (R$) (R$) (MMRS)
10 3058022,7 696491,8 313321,7 49260,7 179430,4 1669110726 171,21
20 855991,8 1491729 108432,1 49260,9 95907,1 24133602,1 25,13
32 593724,3 102822,9 70586,3 49261,1 88831,9 12039383,7 12,94
40 576205,7 992734 66893,8 49261,1 88290,7 11114076,7 11,99
45 574723,8 99035,2 66639,4 510724 73289,0 110517911 11,92
47 5751109 99097,6 66706,0 49261,1 88263,7 11067920,4 11,95
50 520403,0 99307,6 66930,2 492594  88295,7 111222752 11,95
55 580607,7 999829 67646,6 49261,1 88398,7 112988219 12,18
60 588516,1 101265,2 68988,1 49261,1 88594,3 11633166,7 12,53
75 725841,4 124890,8 90446,3 49261,0 92198,0 17793663,5 18,88

Com os dados observados na Tabela 47, é possivel concluir que o prato para melhor

alimentacéo da Coluna C-02 ¢ o prato 45.
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ANEXO B — FOLHAS DE ESPECIFICACAO

Folhas de especificacdo transmitem informacdes detalhadas dos componentes da planta. Séo
requeridas em projetos de engenharia quimica para descrever todas as caracteristicas técnicas
requeridas da planta, garantindo que a informacéo seja apresentada de forma clara e inequivoca. A
seguir sdo apresentadas as folhas de especificacdo da unidade de producéo de n-butanal.
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ANEXO B.1. Folhas de especificacdo de balanco de calor e massa

Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE P, 1 e 12
BALANGCOS DE CALOR E MASSA
1 DADOS DE OPERAGAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 1 2 3 4
4
DESCRIGAO PROPENO GAS DE SINTESE RECICLO PRODUTOS
5 CRACKING R-01
6| |PRESSAO ™ kglcm?g 9.18 9.18 9.18 8.51
7| |TEMPERATURA °C 90.00 90.00 273.90 110.00
8| [|vAzAO TOTAL kg/h 3939.63 3065.85 308.90 17789.99
of [ vAPOR %p 100.00 100.00 100.00 100.00
10 |vAZAO TOTAL DE VAPOR kgh 3939.63 3065.85 308.90 17789.99
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kgh 0.00 3053.01 127.08 6931.65
12 VAPOR DE AGUA kgh 0.00 0.00 0.00 -
13 HIDROCARBONETOS kgh 3939.63 12.83 181.81 10858.34
14| |VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h - - - -
15 AGUA LIVRE kg/h - - - -
16 HIDROCARBONETOS kg/h - - - -
17, ENTALPIA TOTAL Gceal/h 0.38 -2.54 -0.06 -10.90
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - - - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - - - -
20| SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - - - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h 277.86 605.94 57.99 2141.38
23| VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nmh 2364.40 4728.89 301.44 15037.44
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 42.22 15.33 24.23 27.97
25 DENSIDADE @P,T kg/m® 15.19 5.06 533 8.31
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® 1.67 0.00 0.60 1.18
271 |visCOSIDADE @T cP 0.01 0.02 0.02 0.02
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/h m °C 0.02 0.17 0.08 0.05
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0.45 0.46 0.53 0.44
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0.92 1.00 1.00 0.99
31 Cp/Cv 1.17 1.40 1.19 1.21
32 ENTALPIA Gcal/h 0.38 -2.54 -0.06 -10.90
33| PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m®h - - -
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m3h - - -
36 DENSIDADE @T kg/m® - - -
37 DENSIDADE @15°C kg/m® - - -
38| |VvISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt - - -
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/h m °C - - -
40| CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C - - -
41  JTENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm - - -
42| PRESSAO DE VAPOR @T kglcm® a - - -
43| ENTALPIA Gcallh - - -
44 MISCELANEOS
45|
46|
47|
48|
49
50 NOTAS:
51 (1) Apresséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Balangos de calor e massa
Pag. 2 de

12

< o X

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSIGAO

N° CORRENTE

2

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol % peso

% mol

PROPANO

7.000%

6.700%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

PROPILENO

93.000%

93.300%

0.00%

0.00%

57.66%

33.20% 8.18%

5.46%

HIDROGENIO

0.000%

0.000%

6.39%

48.60%

2.76%

33.20% 2.66%

37.02%

NITROGENIO

0.000%

0.000%

2.74%

1.50%

0.00%

0.00% 5.26%

5.27%

MONOXIDO DE CARBONO

0.000%

0.000%

90.45%

49.50%

38.38%

33.20% 29.93%

30.01%

OlolN|o|Ja|BIWIN]|E=

N-BUTANAL

0.000%

0.000%

0.00%

0.00%

1.20%

0.40% 49.78%

19.39%

=
o

ISOBUTANAL

0.000%

0.000%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 3.31%

1.29%

[y
=

2-ETHYL-HEXENAL

0.000%

0.000%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

2-ETHYL-HEXANAL

0.000%

0.000%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

i
w

2-ETHYL-HEXANOL

0.000%

0.000%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

METANO

0.000%

0.000%

0.42%

0.40%

0.00%

0.00% 0.89%

1.56%
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Total

Vazéo total seca (kg/h)

Vazo total seca (kmol/h)

Vazao total tmida (kg/h)

3939.63

3065.85

308.89

17789.98
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Vazao total imida (kmol/h)
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. de 12
R
e BALANCOS DE CALOR E MASSA
v
1 DADOS DE OPERAGAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 5 6 7 8
4 . PARA O
5 DESCRIGAO SAlbA o1 E-|TOPO o1 v PURGA COMPRESSOR K-
01
6| |PRESSAO ™ kglcm®g 8.31 8.31 8.31 8.31
7|  |TEMPERATURA °C 40.00 40.00 40.00 40.00
8| |vazAoTOTAL kgh 17852.06 9396.36 939.64 8456.72
9] |% VAPOR %p 52.63 100.00 100.00 100.00
10| |vAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 9396.36 9396.36 939.64 8456.72
11 INCONDENSAVEIS ( N2,..) kg/h 6881.78 6881.78 688.18 6193.60
12 VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
13 HIDROCARBONETOS kgh 2514.58 2514.58 251.46 2263.12
14| |vAZAO TOTAL DE LIQUIDO kgh 8455.70 - - -
15 AGUA LIVRE kgh - - - -
16 HIDROCARBONETOS kg/h 8411.15 - - -
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -12.36 -5.85 -0.59 -5.27
18 JCOMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - - - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - - - -
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - - - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h 1465.60 1465.60 146.56 1319.04
23 JVAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®h 12200.82 12200.82 1220.08 10980.74
24| |PESO MOLECULAR kg/kmol 18.21 18.21 18.21 18.21
25 |DENSIDADE @P,T kg/m® 6.41 6.41 6.41 6.41
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® 0.77 0.77 0.77 0.77
27| |visCOSIDADE @T cP 0.02 0.02 0.02 0.02
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh m °C 0.06 0.06 0.06 0.06
29 CALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C 0.45 0.45 0.45 0.45
30| |JFATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 1.00 1.00 1.00 1.00
31 Cp/Cv 1.33 1.33 1.33 1.33
32 ENTALPIA Gcallh -5.85 -5.85 -0.59 -5.27
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h 10.81 - - -
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m3h 10.45 - - -
36 DENSIDADE @T kg/m® 782.18 - - -
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 808.92 - - -
38[ JVISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0.40 - - -
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/h m °C 0.12 - - -
40| JCALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C 0.50 - - -
41| |TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 22.05 - - -
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglcm? a 923.79 - - -
43 ENTALPIA Gcal/h -6.51 - - -
44 MISCELANEOS
45|
46
47
48
49
s0| |NOTAS:
51 (1)  Apress&o e as propriedades dependentes ser&o confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
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54
55
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag 4 de 12
BALANCO DE CALOR E MASSA
1] COMPOSIGAO
2| N° CORRENTE 5 6 7 8
3 Componente / pseudocomp. % peso % mol % peso % mol % peso % mol % peso % mol
4 PROPANO 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
5| PROPILENO 8.18% 5.46% 13.36% 5.78% 13.36% 5.78% 13.36% 5.78%
6| HIDROGENIO 2.66% 37.02% 5.06% 45.69% 5.06% 45.69% 5.06% 45.70%
7| NITROGENIO 5.26% 5.27% 9.96% 6.48% 9.96% 6.48% 9.96% 6.48%
8| MONOXIDO DE CARBONO 29.93% 30.01% 56.61% 36.82% 56.61% 36.82% 56.61% 36.82%
9 N-BUTANAL 49.78% 19.39% 12.33% 3.11% 12.33% 3.11% 12.33% 3.11%
10 ISOBUTANAL 3.31% 1.29% 1.07% 0.27% 1.07% 0.27% 1.07% 0.27%
11 2-ETHYL-HEXENAL 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
12 2-ETHYL-HEXANAL 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
13 2-ETHYL-HEXANOL 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00% 0.00%
14 METANO 0.89% 1.56% 1.62% 1.84% 1.62% 1.84% 1.62% 1.84%
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24
25
26
27
28
29
30
31
32|
33|
34
35|
36
37|
38|
39
40 Agua
41 Total
12 Vazéo total seca (kg/h) 8455.7
43 Vazdo total seca (kmol/h)
44 Vaz&o total tmida (kg/h) 9396.36 9396.36 939.6359 8456.723
45 Vazao total umida (kmol/h)
46 NOTAS :
47|
48|
49
50
51
52|
53]
54
55
Rev. Por
Data Aprovado
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE P, 5 G 12
R
€ BALANGCOS DE CALOR E MASSA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 9 10 11 12
4 RECICLO PARA O RECICLO
5 DESCRIGAO PRODUTO FUNDOV-01 |COMPRESSOR K- COLUNA
HIDROFORM 02 ABSORGCAO
6| |PrRESSAO ™ kglcm?g 9.18 8.31 0.51 9.18
7 TEMPERATURA °C 49.18 40.00 20.74 221.80
8 VAZAO TOTAL kg/h 8161.70 8455.70 5155.34 5155.34
9 % VAPOR %p 100.00 0.00 100.00 100.00
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kgh 8161.70 - 5155.34 5155.34
11 INCONDENSAVEIS ( N2,..) kg/h 6077.45 - 3423.81 3423.81
12 VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
13 HIDROCARBONETOS kg/h 2084.26 - 1731.53 1731.53
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h - 8455.70 - -
15 AGUA LIVRE kgh - - -
16 HIDROCARBONETOS kg/h - 8411.15 - -
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/h -5.11 -6.51 -3.66 -3.52
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - - - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - - - -
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - - - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h 1196.27 40.15 4035.93 1022.68
23 VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®h 10733.57 55.52 5864.84 5864.84
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 17.98 39.21 21.07 20.78
25 DENSIDADE @P,T kg/m® 6.82 2.29 1.28 5.04
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® 0.76 1.66 0.88 0.88
27 VISCOSIDADE @T cP 0.02 0.01 0.01 0.02
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh m °C 0.06 0.02 0.05 0.08
29 CALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C 0.45 0.33 0.41 0.47
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 1.00 0.99 1.00 1.00
31 Cp/Cv 1.34 1.19 1.30 1.26
R ENTALPIA Gcal/h -5.11 -0.05 -3.66 -3.52
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h - 10.61 - -
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C mh - 10.29 - -
36| |DENSIDADE @T kg/m® - 788.06 - -
37| DENSIDADE @15°C kg/m® - 812.79 - -
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt - 0.42 - -
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh m °C - 0.12 - -
40 CALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C - 0.50 - -
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm - 22.60 - -
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglem?® a - 1.51 - -
43 ENTALPIA Gcal/h - -6.46 - -
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) Apressédo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Balangos de calor e massa
Pag. 6 de

12

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSIGAO

N° CORRENTE

10

1

12

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol % peso

% mol

PROPANO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

PROPILENO

13.36%

5.78%

2.45%

4.08%

3.89%

1.92% 3.89%

1.92%

HIDROGENIO

5.06%

45.70%

0.00%

0.00%

4.18%

43.11% 4.18%

43.11%

NITROGENIO

9.96%

6.48%

0.05%

0.13%

1.90%

1.41% 1.90%

1.41%

MONOXIDO DE CARBONO

56.61%

36.82%

0.39%

0.98%

59.91%

44.45% 59.91%

44.45%

OlolN|Jo|a|BIWIN]|E=

N-BUTANAL

12.33%

3.11%

91.24%

88.82%

27.43%

7.91% 27.43%

7.91%

=
o

ISOBUTANAL

1.07%

0.27%

5.78%

5.63%

2.28%

0.66% 2.28%

0.66%

[
=

2-ETHYL-HEXENAL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

2-ETHYL-HEXANAL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

i
w

2-ETHYL-HEXANOL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

METANO

1.62%

1.84%

0.08%

0.36%

0.43%

0.56% 0.43%

0.56%
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Total

Vazéo total seca (kg/h)

8363.62

10696.7

Vazdo total seca (kmol/h)

Vazéo total tmida (kg/h)

8161.705

92.08

10696.7
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 7 G 12
BALANCOS DE CALOR E MASSA
1 DADOS DE OPERAGCAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 13 14 15 16
4 ] LIQUIDO DA ALIMENTAGAO ]
s DESCRIGAO COLUNA C-01 NA COLUNA |TOCONDENSER | PARA PULMAO
C-02
6| JPRESSAO ™ kglcm®g 1.02 1.02 0.36 0.00
7 TEMPERATURA °C 18.07 18.07 72.67 64.03
8 VAZAO TOTAL kgh 6738.64 6738.64 10696.71 10696.71
9 % VAPOR %p 0.00 0.00 100.00 0.00
10 JVAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h - - 10696.71 -
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kgh - - - -
12 VAPOR DE AGUA kgh - - - -
13 HIDROCARBONETOS kgh - - 10696.71 -
14| |vAZAO TOTAL DE LIQUIDO kgh 6738.64 6738.64 - 10696.71
15 AGUA LIVRE kgh - - - -
16 HIDROCARBONETOS kg/h 6738.64 6738.64 - 10696.71
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -5.39 -5.39 -7.48 -8.62
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - - - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - - - -
20[ |SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - - - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’h - - 3053.92 -
23 VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm%h - - 3507.54 -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol - - 72.11 -
25 DENSIDADE @P,T kg/m® - - 3.50 -
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm* - - 3.05 -
27 VISCOSIDADE @T cP - - 0.01 -
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhm °C - - 0.01 -
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C - - 0.37 -
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T - - 0.97 -
31 Cp/Cv - - 1.09 -
32 ENTALPIA Gcal/h - - -7.48 -
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34| |vAZAO VOLUMETRICA @P,T m®h 8.22 8.22 - 14.50
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m3h 8.19 8.19 - 13.45
36 DENSIDADE @T kg/m® 819.96 819.96 - 737.90
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 823.14 823.14 - 795.06
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0.54 0.54 - 0.48
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh m °C 0.13 0.13 - 0.10
40| CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0.48 0.48 - 0.57
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 26.00 26.00 - 15.81
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglcm? a 0.27 0.27 - 0.38
43 ENTALPIA Gcal/h -5.39 -5.39 - -8.62
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1)  Apress&o e as propriedades dependentes ser&o confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Balangos de calor e massa
Pag. 8 de

12

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSIGAO

N° CORRENTE

13

14

15

16

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol % peso

% mol

PROPANO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

PROPILENO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

HIDROGENIO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

NITROGENIO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

MONOXIDO DE CARBONO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%
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94.42%

94.42%

94.42%

94.42%

1.20%

1.20% 1.20%

1.20%
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5.58%

5.58%

5.58%

5.58%
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98.80%

98.80%
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2-ETHYL-HEXENAL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%
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0.00% 0.00%

0.00%
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0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%
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0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%
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Total

Vazéo total seca (kg/h)

296.057

6738.63

10400.65

20591.93

Vazdo total seca (kmol/h)

Vazéo total tmida (kg/h)
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 9 de 12
R
€ BALANGCOS DE CALOR E MASSA
A"
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 17 18 19 20
4
5 DESCRIGAO ISOBUTANAL PARA BOZMBA P- REFLUXO TOPO | TO REBOILER
6| |PrRESSAO ™ kglcm?g 0.00 0.00 0.00 0.92
7 TEMPERATURA °C 64.03 64.03 64.03 95.66
8 VAZAO TOTAL kg/h 296.06 10400.65 10400.65 20591.93
9 % VAPOR %p 0.00 0.00 0.00 0.00
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h - - - -
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h - - - -
12 VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
13 HIDROCARBONETOS kg/h - - - -
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 296.06 10400.65 10400.65 20591.93
15 AGUA LIVRE kg/h - - - -
16| HIDROCARBONETOS kgh 296.06 10400.65 10400.65 20591.93
17| ENTALPIA TOTAL Gcal/h -0.24 -8.38 -8.38 -15.61
18] |comPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - - - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - - - -
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - - - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h - - - -
23] VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®h - - - -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol - - - -
25| DENSIDADE @P,T kg/m® - - - -
26| DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm* - - - -
27| VISCOSIDADE @T cP - - - -
28| CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lhm °C - - - -
29| CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C - - - -
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T - - - -
31f Jcprcv - - - -
32| ENTALPIA Gceallh - - - -
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T mh 0.40 14.09 14.09 28.04
35| VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m°h 0.37 13.08 13.08 24.98
36| DENSIDADE @T kg/m® 737.90 737.90 737.90 734.28
37| DENSIDADE @15°C kg/m® 793.18 795.06 795.06 824.31
38| VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0.48 0.48 0.48 0.30
39| CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhm °C 0.10 0.10 0.10 0.11
40 CALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C 0.57 0.57 0.57 0.56
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 15.81 15.81 15.81 16.40
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglem?® a 0.38 0.38 0.38 0.27
43 ENTALPIA Gcealh -0.24 -8.38 -8.38 -15.61
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50| NOTAS :
51 (1) Apressao e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52|
53
54
55|
Rev. Por
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Balangos de calor e massa
Pag. 10 de

12

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSIGAO

N° CORRENTE

17

18

19

20

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol % peso

% mol

PROPANO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

PROPILENO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

HIDROGENIO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

NITROGENIO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

MONOXIDO DE CARBONO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

OlolN|Jo|a|BIWIN]|E=

N-BUTANAL

1.20%

1.20%

1.20%

1.20%

1.20%

1.20% 98.34%

98.34%

=
o

ISOBUTANAL

98.80%

98.80%

98.80%

98.80%

98.80%

98.80% 1.66%

1.66%

[
=

2-ETHYL-HEXENAL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

2-ETHYL-HEXANAL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

i
w

2-ETHYL-HEXANOL

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

[
N

METANO

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

0.00%

=
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N
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Total

Vazéo total seca (kg/h)

6442.57

6442.57

Vazdo total seca (kmol/h)

Vazéo total tmida (kg/h)

14149.35

14149.35

H|1R|B|8

Vazao total imida (kmol/h)
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o
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Balangos de calor e massa

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 12
R
€ BALANGCOS DE CALOR E MASSA
A"
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 21 22 23 24
4
5 DESCRIGAO REFLUXO FUNDO NBUTANAL
6] |PRESSAO ™ kglcm?g 1.02 1.02
7 TEMPERATURA °C 97.52 97.52
8 VAZAO TOTAL kg/h 14149.35 6442.58
9 % VAPOR %p 100.00 0.00
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 14149.35 -
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h - -
12 VAPOR DE AGUA kg/h - -
13 HIDROCARBONETOS kg/h 14149.35 -
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h - 6442.58
15 AGUA LIVRE kg/h - -
16 HIDROCARBONETOS kg/h - 6442.58
17 ENTALPIA TOTAL Gceallh -9.32 -4.88
18] |comPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppm p - -
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % - -
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras - -
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m3h 2887.80 -
23] VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®h 4639.69 -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 7211 -
25| DENSIDADE @P,T kg/m® 4.90 -
26| DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm* 3.05 -
27| VISCOSIDADE @T cP 0.01 -
28| CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lhm °C 0.02 -
29| CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0.40 -
30| FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0.96 -
31 Cp/Cv 1.09 -
32| ENTALPIA Gceallh -9.32 -
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T mh - 8.80
35| VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m°h - 8.00
36| DENSIDADE @T kg/m® - 73215
37| DENSIDADE @15°C kg/m® - 804.89
38| VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt - 0.30
39| CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhm °C - 0.11
40 CALOR ESPECIFICO @T kcal/kg °C - 0.56
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm - 16.19
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglem?® a - 0.27
43 ENTALPIA Gcealh - -4.88
44
45
46
47
48
49
50| NOTAS :
51 (1) Apressao e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52|
53
54
55|
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Balangos de calor e massa

PROJETO:
Pag. 12 de 12

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSIGAO

N° CORRENTE

21

22

23

24

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso % mol

% peso

% mol % peso % mol

PROPANO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

PROPILENO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

HIDROGENIO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

NITROGENIO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

MONOXIDO DE CARBONO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

OlolN|Jo|a|BIWIN]|E=

N-BUTANAL

98.34%

98.34%

98.34% 98.34%

=
o

ISOBUTANAL

1.66%

1.66%

1.66% 1.66%

[
=

2-ETHYL-HEXENAL

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

[
N

2-ETHYL-HEXANAL

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

i
w

2-ETHYL-HEXANOL

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%

[
N

METANO

0.00%

0.00%

0.00% 0.00%
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N
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Total

Vazéo total seca (kg/h)

10400.65

20591.93

Vazdo total seca (kmol/h)

Vazéo total tmida (kg/h)

H|1R|B|8

Vazao total imida (kmol/h)
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ANEXO B.2. Folhas de especificacao de recipientes verticais

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDE{DO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° R-01
UNIDADE: Reator CSTR Pag. 1 de 6
R
e RECIPIENTES VERTICAIS
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° R-01
3 SERVICO REATOR DE HIDROFORMILAGAO
4] [conDICOES PRESSAO (kgicm® g) TEMPERATURA (°C)
5 POSICAO Topo Fundo Topo Fundo
6 DE OPERAGCAO NORMAL 8.51 9.18 110.00 110.00
7 DE DESENHO MECANICO 10.31 10.98 140.00 140.00
8 DE DESENHO MECANICO ALT. (regeneragao, pem, EOR, etc.)
9 DE DESENHO MECANICO A VACUO
10| A MINIMA TEMPERATURA (despressurizagao, etc)
11 DE LIMPEZA COM VAPOR/INERTIZADO
12| CARACTERISTICAS DO FLUIDO ESQUEMA
13 FLUIDO LIQUIDO/GAS
14 COMPOSTOS. CORROSIVOS HIDROGENIO
15, TEOR (% / ppm p)
16 DENSIDADE LiQ. LEVE @T (kg/m3) 965.7
17 DENSIDADE LiQ. PESADO @T (kg/m3) @
18 NIVEL MAXIMO LIQUIDO (mm) 7910 @
19 MATERIAL
20 Material Sob. Corroséo Trat. Térmico 'y
21 Envolvente ACOINOX
22 Fundo ACOINOX 1 1
23] [internos AGO INOX @ — @
24 Pratos
25 Isolamento
26 CONEXOES
27, SIGLA N° DIA (") FLANGE Servigo HLL 7910 mm
28 A SAIDA DE PRODUTO
29 B MEDIDOR DE PRESSAO E @ ||
30 [ INSTRUMENTAGAO DE NIVEL = —
31 D INSTRUMENTAGAO DE NIiVEL ; NLL 6582 mm
32 E SAIDA DE CATALISADOR e
33 F ENTRADA DE REAGENTE
34 G SAIDA FLUIDO CAMISA @ 1 — @
35 H ENTRADA CATALISADOR Lt szzamm
36 1 BOCAL DE INSPEGAO
37 J ENTRADA FLUIDO CAMISA
33 @ - @
39
40|
41 \j
= 1
43
44 ®
45
26 -+
47 2197 mm
48
49
50
51 NOTAS :
52, (1) Para colunas e recipientes cheios de liquido indicar P, T em topo e fundo em operag&o normal e em desenho.
53 2 Reator CSTR do tipo coluna de borbulhamento com catalisador em fase aquosa, reagentes e produtos em fase gasosa.
54
55
56
57
58
Rev. Por
Data Aprovado
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° V-01
UNIDADE: Separador Gas-Liquido Pag. 2 de 6
R
e RECIPIENTES VERTICAIS
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° V-01
3 SERVICO Separador Gas-Liquido
4] [conDICOES PRESSAO (kgicm® g) TEMPERATURA (°C)
5 POSICAO Topo Fundo Topo Fundo
6 DE OPERAGCAO NORMAL 9.6 9.6 40 40
7 DE DESENHO MECANICO 104 10.4 70 70
8 DE DESENHO MECANICO ALT. (regeneragao, pem, EOR, etc.)
9 DE DESENHO MECANICO A VACUO
10| A MINIMA TEMPERATURA (despressurizagao, etc)
11 DE LIMPEZA COM VAPOR/INERTIZADO
12| CARACTERISTICAS DO FLUIDO ESQUEMA
13 FLUIDO Orginico
14 COMPOSTOS. CORROSIVOS Sim ?
15 TEOR (% / ppm p) -
16 DENSIDADE LIQ. @T (kg/m3) 782,20
17 DENSIDADE VAP. @T (kg/m3) 6,64
18 NIVEL MAXIMO LIQUIDO (mm) 605,11
19 MATERIAL
20 Material Sob. Corroséo Trat. Térmico
21 Envolvente Aco inox 304 3mm - B
22 Fundo Aco inox 304 3mm - —|— &
23 Internos Aco inox 304 3mm -
24 Pratos - - -l e | r
25 Isolamento - HLL: 605 m |
26 CONEXOES
27, SIGLA N° DIA (") FLANGE Servigo z
28 A Alimentacdo E A }_ ML 27 :| H
29 B Saida de vapor =
30 [od Saida de liquido
31 D Drenagem | | | G
32 E Venteio |
33 F Instrumentacao de nivel J_ >‘/
34 G Instrumentacgao de nivel c P
35 H Bocal de inspegao :
36 :
37
@ | |
39 2469 mm
40|
41
42
43
44
45
46
47
48
49
50
51 NOTAS :
52, (1) Para colunas y recipientes cheios de liquido indicar P, T em topo e fundo em operag&o normal y em desenho.
53 2 Hidrogénio
54
55
56
57
58

Por

Data

Aprovado
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° C-01
UNIDADE: Coluna de desabsorcao Pag. 3 de 6
R
e RECIPIENTES VERTICAIS
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° C-01
3 SERVICO Coluna de desabsorgao
4] |coNDICOES PRESSAO (kg/cm” g) TEMPERATURA (°C)
5 POSICAO Topo Fundo Topo Fundo
6 DE OPERAGAO NORMAL 591 6.02 38.2 920
7 DE DESENHO MECANICO 7.31 7.42 68.2 120
8 DE DESENHO MECANICO ALT. (regeneragdo, pem, EOR, etc.)
9 DE DESENHO MECANICO A VACUO
10 A MINIMA TEMPERATURA (despressurizagao, etc)
11 DE LIMPEZA COM VAPOR/INERTIZADO
12 CARACTERISTICAS DO FLUIDO ESQUEMA
13 FLUIDO Aldeidos
14 COMPOSTOS. CORROSIVOS
15 TEOR (% / ppm p)
16 DENSIDADE LIQ. @T (kg/m3) 818.9
17, DENSIDADE VAP. @T (kg/m3) 1.29 @
18 NIVEL MAXIMO LIQUIDO (mm) 2173.6
19, MATERIAL T ®
20| Material Sob. Corrosao Trat. Térmico
21 Envolvente Aco inox 304
22, Fundo Aco inox 304
23 Internos Aco inox 304
24 Recheio Aco inox 304
25 Isolamento
26 CONEXOES
27 SIGLA N° DIA (") FLANGE Servigo
28, A Entrada da corrente de liquido ®
29 B Saida da corrente de vapor
30 (o3 Entrada da corrente de vapor 13343,6 mm
31 D Saida da corrente de liquido
32, E Instrumentagao de nivel
33 F Instrumentacao de nivel
34 G Vaélvula de seguranga
35 H Bocal de inspecao
36
37 HLL 2212mm _| ®
38 nCzsssmmi | (B)
39 LLL 553mm
40|
41 -
42 @ Coluna @
43
44
% Pvery—
7 900 mm
47
48
49
50
51 NOTAS :
52, 1) Para colunas y recipientes cheios de liquido indicar P, T em topo e fundo em operagdo normal y em desenho.
53
54
55
56
57
58
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

EQUIPAMENTO n°

C-01

UNIDADE: Coluna de desabsorgao Pag. 4 6
PRATOS / RECHEIOS

1] CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO

2 EQUIPAMENTO N° C-01

3| SERVICO / CASO DE DESENHO : Coluna de Desabsorgio

4 SECOES DE FRACIONAMENTO (1)

5| SECAO

6 DE PRATO REAL/A PRATO REAL DE A DE

7 PRESSAO, P Kglcm® g

8 PERDA DE PRESSAO ADMISSIVEL kglem?

9[ |NUMERO DE PRATOS TEORICOS -
10 CALOR RETIRADO NA SECAO (2) Gceal/h
11] VAPOR AO PRATO (TOPO E FUNDO nesta sequéncia)
12 VAZAO MASSICA kg/h 4776 3066
13 VAZAO VOLUMETRICA @ P,T mh 13.01 10.71
14 DENSIDADE @ P,T Kg/m3 1.29 5.06
15 VISCOSIDADE@ T cP 0.01452 0.019
16 TEMPERATURA, T °Cc 218 90
17| VAZAO DE OPERACAO MAX. / MIN. % 120/60 120/60
18] LIQUIDO DO PRATO (TOPO E FUNDO nesta sequéncia)
19 VAZAO MASSICA kg/h 8504 6794
20| |VAZAO VOLUMETRICA @ P,T mh 10.75 8.455
21 DENSIDADE@ T Kg/m3 161.4 818.9
22 VISCOSIDADE@ T cSt 0.52531642 0.5377
23 TENSAO SUPERFICIAL @ P,T Dinas/cm 22.62 25.89
24 TEMPERATURA T °C 38.20 17.93
25 VAZAO DE OPERACAO MAX. / MiN. % 120/60 120/60
26 CARACTERISTICAS DO SISTEMA
27 SYSTEM ( FOAMING) FACTOR -
28 TENDENCIA AO FOULING (baixo/moderado/alto) -
29 COMP. CORROSIVOS / TEOR % p/ ppm p
30| LIMITAGOES EM PROJETO DE PRATOS (3)
31 JET FLOODING, MAX. %
32 DOWNCOMER BACKUP, MAX. %
33| CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS (4)
34 DIAMETRO INTERIOR DA COLUNA mm 900
35| |NUMERO DE PRATOS - -
36| DISTANCIA ENTRE PRATOS mm -
37 NUMERO DE PASSES POR PRATO - -
38 TIPO DE PRATO (Perforado, valvulas,...) - -
39| ALTURA DE RECHEIO mm 9350
40 TIPO DE RECHEIO - Anéis pall 304 ss
41 NOTAS:
12 (1) Pratos numerado de cima para baixo. Dividir a coluna em segdes com uma variagao néo superior a +/- 10% no trafego de correntes. Especificar separadamento
43 os pratos de alimentag&o e extrag&o total ou parcial.
44, (3)  Valor positivo é calor agregado, negativo calor retirado.
45 3 Para revamps, flooding e downcomer backup maximos sera objeto de recomendagao/discussdo com o vendedor.
46 (4 A confirmar por engenharia de detalhe/vendedor
47|
48]
49|
50|
51
52|
53]
54
55
56
57
58 Para materiais ver folha de selegdo de materiais.
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° C-02

UNIDADE: Coluna de destilacdo Pag. 5 de
Re RECIPIENTES VERTICAIS
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTC-02
3 SERVICO Coluna de Destilagdo
4] JcONDICOES PRESSAO (kgflcm” g) TEMPERATURA (°C)
5| POSICAO Topo Fundo Topo Fundo
[§) DE OPERAGCAO NORMAL 0.00 1.02 73.05 95.66
7| DE DESENHO MECANICO 1.80 2.80 103.05 125.66
8 DE DESENHO MECANICO ALT. (regenerag&o, pem, EOR, etc.)
9| |DEDESENHO MECANICO AVACUO
10 A MINIMA TEMPERATURA (despressurizagao, etc)
11 DE LIMPEZA COM VAPOR/INERTIZADO
12) CARACTERISTICAS DO FLUIDO ESQUEMA
13| |FLuiDO
14 COMPOSTOS. CORROSIVOS
15 TEOR (% / ppm p)
16 DENSIDADE LIQ. LEVE @T (kg/m3) 737.9
17 DENSIDADE LiQ. PESADO @T (kg/m3) 732.1
18 NIVEL MAXIMO LIQUIDO (mm) 2406
19 MATERIAL
20 Material Sob. Corrosao Trat. Térmico
21 Envolvente Aco Carbono @
22| Fundo Aco Carbono
23] Internos Aco Carbono
24 Pratos Aco Carbono @ _l @
25 Isolamento
26 CONEXOES
2711 sic Ne DIA (") FLANGE Servigo
28 A Alimentagio £ @
29 B Saida Vapor £ @ [—« j @
30 C Refluxo i @
31 D Liquido de Fundo "
32 E Vazido do Reboiler | S EE—
33| F Instrumentacgao de Nivel
34 G Instrumentac3o de Nivel ———— HLL2405 mm
35 H Valvula de Seguranca @ [_‘ —— NLL 1504 mm 4{ @
36| 1 Purga com Vapor LLL 602 mm _I @
37 J Bocal de Inspecao
: S~
40
41
42
43| 1340 mm
44
45
46
47
48
49
50
51 NOTAS :
52| 1) Paracolunas y recipientes cheios de liquido indicar P, T em topo e fundo em operagéo normal y em desenho.
53
54
55
56
57
58
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° C-02
UNIDADE: Coluna de destilagdo Pag. 6 de 6
Re) PRATOS / RECHEIOS
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° C-02
3 SERVICO / CASO DE DESENHO : Coluna de destilagdo
4 SECOES DE FRACIONAMENTO (1)
5| SECAO
6| DE PRATO REAL /A PRATO REAL DE 1 A 44 DE 45 A 80
7 PRESSAO, P Kg/lcm?® g 0.36 0.66 0.67 0.92
8| PERDA DE PRESSAO ADMISSIVEL kg/cm2 0.30 0.25
9 NUMERO DE PRATOS TEORICOS -
10 CALOR RETIRADO NA SECAO (2) Gcal/h
11 VAPOR AO PRATO (TOPO, ALIMENTAGAO E FUNDO nesta sequéncia)
12 VAZAO MASSICA kg/h 1882.20 1646.6 14435.2
13 VAZAO VOLUMETRICA @ P,T m°/h 3106.90 2814.6 3091.3
14 DENSIDADE @ P,T Kg/m3 0.61 0.59 4.67
15 VISCOSIDADE@ T cP 0.3544 0.2857 0.2169
16 TEMPERATURA, T °C 73 88 95.7
17 VAZAO DE OPERAGAO MAX. / MIN. % 120/80 120/80 120/80
18] LIQUIDO DO PRATO (TOPO, ALIMENTAGCAO E FUNDO nesta sequéncia)
19 VAZAO MASSICA kg/h 11072.3 20375.30 20836.30
20| [vAZAO VOLUMETRICA @ P,T m’h 15.20 27.50 28.40
21 DENSIDADE@ T Kg/m® 728.44 740.92 733.67
22 VISCOSIDADE @ T cSt 0.3544 0.2857 0.2169
23 TENSAO SUPERFICIAL @ P,T Dinas/cm 15.8 26.00 16.20
24 TEMPERATURA T °C 72.7 88.3 95.7
25 JVAZAO DE OPERACAO MAX. / MIN. % 120/80 120/80 120/80
26 CARACTERISTICAS DO SISTEMA
27 SYSTEM ( FOAMING) FACTOR -
28 TENDENCIA AO FOULING (baixo/moderado/alto) - Baixa Baixa
29 COMP. CORROSIVOS / TEOR % p/ ppm p
30| LIMITAQOES EM PROJETO DE PRATOS (3)
31| JJET FLOODING, MAX. % 120 120
32 DOWNCOMER BACKUP, MAX. % 80 80
33| CARACTERISTICAS CONSTRUTIVAS (4)
34 DIAMETRO INTERIOR DA COLUNA mm 1.34
35 NUMERO DE PRATOS - 43 35
36 DISTANCIA ENTRE PRATOS mm 460 460
37, NUMERO DE PASSES POR PRATO -
38 TIPO DE PRATO (Perforado, valvulas,...) - Valvula Valvula
39 ALTURA DE RECHEIO mm
40 TIPO DE RECHEIO -
41 NOTAS:
42 (1) Pratos numerado de cima para baixo. Dividir a coluna em se¢des com uma variagéo ndo superior a +/- 10% no trafego de correntes. Especificar separadamento
43 os pratos de alimentag&o e extrag&o total ou parcial.
44 (©)] Valor positivo é calor agregado, negativo calor retirado.
45 (©)] Para revamps, flooding e downcomer backup maximos sera objeto de recomendagéo/discusséo com o vendedor.
46 (4  Aconfirmar por engenharia de detalhe/vendedor
47
48
49
50)
51
52
53]
54
55
56
57
58 Para materiais ver folha de selegdo de materiais.
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ANEXO B.3. Folhas de especificacao de recipientes horizontais

PROJETO: SINTESE DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° V-02
UNIDADE: Pulmao da coluna de destilacdo Pag. 1 de 1
Re RECIPIENTES HORIZONTAIS

1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO

2 EQUIPAMENTO N° | V-02

3 SERVICO Pumo

4 CONDICOES PRESSAO (kg/cm? g) TEMPERATURA (°C)

5 DE OPERACAO NORMAL 0.00 73.05

6 DE PROJETO MECANICO 3.50 103.05

7 DE DESENHO MECANICO ALT. (regeneragdo, pem, EOR, etc.)

8 DE DESENHO MECANICO A VACUO

9 A MINIMA TEMPERATURA (despressurizacdo, etc)
10 DE LIMPEZA COM VAPOR/INERTIZADO
11 ESQUEMA
12
13 o O ®
14 @
15 T 1T T
16
17 —
18
19 E 539
21
22 —
23
24 i 1 L @
25
T © o O
27
28
29 5352 mm
30
31 Indicar regides com recobrimentos, diferente material, CA, T de projeto e/ou isolamentos, enjaguetados.
32 CARACTERISTICAS DO FLUIDO CONEXOES
33 FLUIDO SIGLA | N° | DIA(") FLANGE SERVICO
34 COMP. CORROSIVOS A Entrada
35 TEOR (% / ppm p) B Saida do Efluente Liquido
36 DENS. LIQ. LEVE @T (kg/m3) C Instrumento de nivel
37 DENS. LiQ. PES. @T (kg/m3) 738 D Instrumento de nivel
38 NIVEL MAXIMO LiQ. (mm) 862 E Valvula de seguranga
39 MATERIAL F Drenagem
40 Material Sob. Corrosédo Trat. Térmico G Purga com vapor
41 Envolvente Aco carbono H Bocal de Inspecao
42 Fundos Aco carbono
43 Internos Aco carbono
44 |solamento
45 NOTAS :
46
47
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
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ANEXO B.4. Folhas de especificacdo de trocadores de calor

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° E-01
UNIDADE : Condensador E-01 Pag. 1 de 3
R
e TROCADORES DE CALOR
\
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° E-01
3 CASO DE DESENHO Condensador
4 SERVICO Resfriamento da corrente de saida do reator
5 TIPO ( casco-tubos / placas / tubo duplo) Casco-tubos TIPO TEMA AES
6 DISPOSICAO (Horiz. / Vert) Horizontal Circulagéo (Termosif., forcada) Forcada
7 NUMERO DE CARCACAS ESTIMADAS 1 Em série / paralelo |
8 CARACTERISTICAS DO FLUIDOE CONDIGOES DE OPERAGAO
9 LADO CASCO TUBOS
10, COMPONENTES CORROSIVOS / TEOR (% p) - | - - -
11 NATUREZA Agua Hidrocarboneto
12 Entrada Salida Entrada Salida
13| VAZAO TOTAL kg/h 56700.14 56700.14 17817 17817
14| |VAZAO TOTAL DE VAPOR UMIDO kgh - - 17817 9362
15, INCONDENSAVEIS (N2,...) kg/h - - 6901.8 6901.8
16 VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
17| HIDROCARBONETOS kgh - - 10909 1554
18| |VvAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 56700.14 56700.14 - 8456
19 AGUA LIVRE kg/h 56700.14 56700.14 - -
20 HIDROCARBONETOS kag/h - - - 8456
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Humeda)
22 Peso molecular kg/kmol - - 28.14 17.99
23 Densidade @P,T Kg/m® - - 8.95 6.644
24 Viscosidade @T cP - - 1.56E-02 1.55E-02
25 Condutividade térmica @T kcal/lhm K - - 0.05 0.0601
26 Calor especifico @T kcal/kg °C - - 0.365 0.3377
27 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para hidroc.)
28 Densidade @P,T kg/m3 998.21 990.21 - 782.2
29 Viscosidade @T cSt 1.0034 0.6017 - 0.3144
30 Condutividade térmica @T kcal/lhm K 514.21 645.64 - 0.1214
31 Calor especifico @T kcal/kg °C 0.999 0.997 - 0.4747
32 Tenséo superficial @P,T dinas/cm 72.75 68.74 - 22.05
33 TEMPERATURA °Cc 20 45 110 40
34[ |PRESSAO DE ENTRADA kg/cm? g 1.03 9.53
35 PERDA DE CARGA PERMITIDA kg/cm2 0.204 0.204
36 FATOR DE DEPOSICAO m?heC / kcal 0.0003 0.00015
37 CALOR TROCADO Gceal/h 1.42E-03 1.42E-03
38| |vAzAO E CALOR TROCADO MAX. %
39 PERDA DE CARGA PERMIT. A VAZAO MAX. kg/cm?
40 CONDIGOES DE PROJETO MECANICO
41 CONDICOES DE... Presséo Temperatura Presséo Temperatura
42 PROJETO MECANICO kg/lcm2g;°C
43 PROJETO MECANICO A VAZIO kglcm2g;°C
44 AMINIMA TEMPERATURA kglcm2g;°C
45 kglcm2g;°C
46 FLUSHING OU STEAM OUT kg/lcm2g;°C
47 CARACTERISTICAS CONSTRUCTIVAS Y LIMITACIONES NO PROJETO TERMICO (1)
48 MAX. DIAMETRO CASCO 60" MAXIMO PESO DO FEIXE (10-20t)
49 DIAMETRO EXTERIOR TUBOS 3/14" MINIMO ESPESSURA (BWG) 14
50 COMPRIMENTO TUBOS 20ft PITCH (1 pulgada) / TIPO 1"
51 VEL. MAX./ MiN. PERMITIDA TUBOS (m/s) VEL. MAX./ MIN. PERM.CASCO (m/s)
52 NOTAS :
53
54
55
56
57
58
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° E-02
UNIDADE: Condensador de topo da coluna T-02 2 de 3
Re: TROCADORES DE CALOR
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° E-02
3 CASO DE DESENHO Condensar produto de topo da coluna C-02
4 SERVICO Trocador de calor
5 TIPO ( casco-tubos / placas / tubo duplo) Casco-tubo TIPO TEMA AES
6 DISPOSICAQ (Horiz. / Vert.) Horizontal Circulacéo (Termosif., forcada) Forcada
7 NUMERO DE CARCACAS ESTIMADAS 1 Em série / paralelo Série
8 CARACTERISTICAS DO FLUIDO E CONDICOES DE OPERACAQO
9 LADO CASCO TUBOS
10 COMPONENTES CORROSIVOS / TEOR (% p)
11 NATUREZA
12 Entrada Salida Entrada Salida
13 VAZAO TOTAL kg/h 58025.12 58025.12 10696.71 10696.71
14 VAZAO TOTAL DE VAPOR UMIDO kg/h 0 0 10696.71 0.00
15 INCONDENSAVEIS (N2,..) kg/h 0 0 0 0
16 VAPOR DE AGUA kg/h 0 0 0 0
17 HIDROCARBONETOS kg/h 0 0 10696.71 0
18 VAZAO TOTAL DE LiQUIDO kg/h 58025 58025 0 10696.71
19 AGUA LIVRE kg/h 58025 58025 0 0
20 HIDROCARBONETOS kg/h 0 0 0 10696.71
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Humeda)
22 Peso molecular kg/kmol 72.11 -
23 Densidade @P,T Kg/m3 3.50 -
24 Viscosidade @T cP 0.01 -
25 Condutividade térmica @T kcal/h m K 0.01 -
26 Calor especifico @T kcal/kg °C 0.37 -
27 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para hidroc.)
28 Densidade @P,T kg/m3 998.21 990.21 - 737.90
29 Viscosidade @T cSt 1.0034 0.6017 - 0.0087
30 Condutividade térmica @T kcal/lh m K 514.21 645.64 - 0.48
31 Calor especifico @T kcallkg °C 1.00 1.00 - 0.10
32 Tenséo superficial @P,T dinas/cm 72.75 68.74 - 0.37
33 TEMPERATURA °C 20.00 45.00 - 15.81
34 PRESSAQ DE ENTRADA kg/cm?2 g 0 0.36
35 PERDA DE CARGA PERMITIDA kg/cm? 0.70 0.70
36 FATOR DE DEPOSICAQ m2h°C / kcal 0.0003 0.0003
37 CALOR TROCADO Gcal/h 1.1605 1.1605
38 VAZAO E CALOR TROCADO MAX. %
39 PERDA DE CARGA PERMIT. A VAZAQ MAX. kg/cm?
40 CONDICOES DE PROJETO MECAN cCO
41 CONDICOES DE... Pressao Temperatura Pressao Temperatura
42 PROJETO MECANICO kglcm2 g ; °C 3.50 103.05 3.50 94.03
43 PROJETO MECANICO A VAZIO kg/cm2 g ; °C
44 A MINIMA TEMPERATURA kglcm2 g ; °C
45 kg/cm2 g ; °C
46 FLUSHING OU STEAM OUT kg/cm2 g ; °C
47 CARACTERISTICAS CONSTRUCTIVAS Y LIMITACIONES NO PROJETO TERMICO (1)
48 MAX. DIAMETRO CASCO ( 60 polegadas) 60 MAXIMO PESO DO FEIXE (10-20 t)
49 DIAMETRO EXTERIOR TUBOS (3/4 pulgada) 3/4" MINIMO ESPESSURA (BWG)
50 COMPRIMENTO TUBOS (20 ft) 20.0 PITCH (1 pulgada) / TIPO
51 VEL,_MAX./ MIN, PERMITIDA TUBOS (m/s) VEL. MAX./ MIN. PERM.CASCO (m/s)
52 NOTAS :
53 1) Anotar se ha limitagdes diferentes as normais indicadas e/ou requerimentos de processo.
54 ) 143 tubos necessarios
55
56
57 Curvas de condensagao/vaporizagdo em folha anexe se procede.
58 Para materiais ver folha de selecao de materiais.
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PROJETO: SINTESE DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° E-03
UNIDADE: Reboiler da coluna T-02 3 de 3
Re: TROCADORES DE CALOR
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N° E-03
3 CASO DE DESENHO Refervedor do produto de fundo da coluna C-02
4 SERVICO Trocador de calor
5 TIPO ( casco-tubos / placas / tubo duplo) Casco-tubo TIPO TEMA AKT
6 DISPOSICAQ (Horiz. / Vert.) Horizontal Circulacéo (Termosif., forcada) Forcada
7 NUMERO DE CARCACAS ESTIMADAS 1 Em série / paralelo Série
8 CARACTERISTICAS DO FLUIDO E CONDICOES DE OPERACAO
9 LADO CASCO TUBOS
10 COMPONENTES CORROSIVOS / TEOR (% p)
11 NATUREZA
12 Entrada Salida Entrada Salida
13 VAZAO TOTAL kg/h 3280.93 3280.93 14149.35 14149.35
14 VAZAO TOTAL DE VAPOR UMIDO kg/h 3280.93 0 0 14149.35
15 INCONDENSAVEIS (N2,...) kg/h 0 0 0 0
16 VAPOR DE AGUA kg/h 3280.93 0 0 0
17 HIDROCARBONETOS kg/h 0 0 0 14149.35
18 VAZAO TOTAL DE LiQUIDO kg/h 0 3280.93 14149.35 0
19 AGUA LIVRE kg/h 0 3281 0 0
20 HIDROCARBONETOS kg/h 0 0 14149.35 0
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Humeda)
22 Peso molecular kg/kmol 18.00 - - 72.11
23 Densidade @P,T Kg/m3 17.50 - - 4.90
24 Viscosidade @T cP 0.017 - - 0.009
25 Condutividade térmica @T kcal/h m K 0.045 - - 0.0154
26 Calor especifico @T kcal/kg °C 1 - - 0.955
27 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para hidroc.)
28 Densidade @P,T kg/m3 - 467.29 734.28 -
29 Viscosidade @T cSt - 51.40187 0.0090 -
30 Condutividade térmica @T kcal/lh m K - 1 0.1112 -
31 Calor especifico @T kcal/kg °C - 1.150 0.5623 -
32 Tensao superficial @P, T dinas/cm - 27.7 16.4001 -
33 TEMPERATURA °C 243 243 95.66 97.52
34 PRESSAQ DE ENTRADA kg/cm2 g 34 0.9177
35 PERDA DE CARGA PERMITIDA kg/cm? 0.70 0.70
36 FATOR DE DEPOSICAQ m2h°C / kcal 0.00 0.00
37 CALOR TROCADO Gceallh 1.44 1.44
38 VAZAO E CALOR TROCADO MAX. %
39 PERDA DE CARGA PERMIT. A VAZAQ MAX. kg/cm?
40 CONDICOES DE PROJETO MECAN cCO
41 CONDICOES DE... Pressao Temperatura Pressao Temperatura
42 PROJETO MECANICO kg/cm2 g ; °C 34.0 273.0 3.50 107.52
43 PROJETO MECANICO A VAZIO kg/cm2 g ; °C
44 A MINIMA TEMPERATURA kglcm2 g ; °C
45 kg/cm2 g ; °C
46 FLUSHING OU STEAM OUT kg/cm2 g ; °C
47 CARACTERISTICAS CONSTRUCTIVAS Y LIMITACIONES NO PROJETO TERMICO (1)
48 MAX. DIAMETRO CASCO ( 60 polegadas) 60 MAXIMO PESO DO FEIXE (10-20 t)
49 DIAMETRO EXTERIOR TUBOS (3/4 pulgada) 3/4" MINIMO ESPESSURA (BWG)
50 COMPRIMENTO TUBOS (20 ft) 20.0 PITCH (1 pulgada) / TIPO
51 VEL,_MAX./ MIN, PERMITIDA TUBOS (m/s) VEL. MAX./ MIN. PERM.CASCO (m/s)
52 NOTAS :
53 1) Anotar se ha limitagdes diferentes as normais indicadas e/ou requerimentos de processo.
54
55
56
57 Curvas de condensagao/vaporizagdo em folha anexe se procede.
58 Para materiais ver folha de selecao de materiais.
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ANEXO B.5. Folhas de especificacdo de bombas

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° P-01
UNIDADE: Bomba de entrada da coluna de destilagdo C-02 1 de 4
R
e BOMBAS
v
1] CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 CASO DE PROJETO Bombeamento para coluna
3 SERVICO Impulsao até C-02
4 EQUIPAMENTO N° OPERACAQ / RESERVA P-01a/P-01b
5 NUMERO DE BOMBAS REQUERIDAS OPERAGCAO / RESERVA 1 1
6 TIPO DE BOMBA ( centrifuga / volumétrica alternativa / volumétrica rotativa) Centrifuga
7 FUNCIONAMENTO ( continuo / descontinuo ; série / paralelo) Continuo; Paralelo
8 CARACTERISTICAS DO FLUIDO
9 NATUREZA DO FLUIDO Organico
10 COMPONENTES CORROSIVOS / TOXICOS Nao Nao
11 SOLIDOS EM SUSPENSAO ( quantidade / DIAMETRO Equivalente)
12 PONTO DE FLUIDEZ ( POUR POINT) °C -
13 TEMP. DE AUTO IGNICAO / IGNICAO °C - -
14 TEMPERATURA DE BOMBEIO °C 18.07
15 Densidade @T BOMBEIO kg/mS 820
16| Viscosidade @T BOMBEIO cSt 0.42
17 PRESSAO DE VAPOR @T BOMBEIO kg/cm? a 0,27
18| CARACTERISTICAS DO PROJETO DA BOMBA
19|  |vAZAO DE PROJETO Q (rated) mh 9,82
20| JVAZAO MINIMO DE PROCESSO ? m*/h 4,93
21| JVAZAO NORMAL mh 8,22
22 PRESSAO DE IMPULSAO @ Q rated kg/cmz g 4,73
23| |PRESSAO DE ASPIRAGAO @ Q rated kglcm? g 1,80
24 PRESSAO DIFERENCIAL @ Q rated kglcmz 2,93
25| JALTURA DIFERENCIAL @ Qrated m 36,42
26 NPSH DISPONIVEL @ Q rated © m 31,64
27| IMAX. DP aIMPULSAO FECHADA ¥ kg/lem? 3,52
28 PRESSAO MAXIMA ASPIRACAO kg/ch g 2,30
29|  |PRESSAO MAXIMA IMPULSAO kglcm? g 5,82
30| |DIAMETRO TUBULACAO ASPIRACAO / IMPULSAO polegadas - -
31 JIMPULSOR / FECHAMENTO ® -
32| JTRACEJADO/ISOLAMENTO/FLUSHING © -
33 CONDICOES DE PROJETO MECANICO
34 TEMPERATURA PROJETO MECANICO °C 48.07
35 PRESSAO PROJETO MECANICO kg/cm® g 7,62
36 CARACTERISTICAS DO ACIONAMENTO
37 TIPO OPERAQ/:\O / RESERVA Elétrico Elétrico
38 CONSUMO ELECTRICO ESTIMADO A VAZAO PROJETO kWh/h 1,98 1,98
39 CONSUMO DE VAPOR ESTIMADO A VAZAO PROJETO Kg/h - -
40| NOTAS:
41 (1) O ponto de garantia deve ser para a vazao de projeto (rated) e a altura diferencial indicada.
42 (2)  Vazéo de processo em condigdes de “turn-down", posta em funcionamento ou outras operacgdes. A . de detalhe / vendedor deve especificar a vazdo minima
43 requerida pela bomba e o sistema de protegéo / recirculagdo em seu caso.
2;‘ & Na brida de aspirag&o da bomba. Exclui cargas de aceleragéo para bombas volumeétricas alternativas. Exclui contingéncias / margem para todo tipo de bombas.
46 4 Este valor no pode ser excedido pela bomba con dens., viscos. normais e velocidade de OPERAGAO continua max.
47 (5 Especificar tipo / particularidades do impulsor / fechamento, se existem requerimentos de processo.
48 (6) Especificar TRACEJADO, ISOLAMENTO, flushing se existem requerimentos de processo.
49|
50
51
52
53
54
55
56
57
58| Para materiais ver la folha de sele¢do de materiais.
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° P-01
UNIDADE: Bomba de entrada da coluna de destilagdo C-02 Pag. 2 de 4
R
e FOLHA DE CALCULO DE BOMBAS
\
1 SERVICO/CASO : Impulséo até C-02
_2 ESQUEMA DE FLUXO :
3 -
—l YN
B
| ¢
K
e
9| £
K
| 11]
3 —_
EE c
2l =
BT B
16 NATUREZA DO FLUIDO - Q Nor QDes.
17 T de BOMBEIO °C 18.07 P.IMPULSAO Circ. 1 Circ. 2 Circ. 3
18 Viscosidade @T cSt 0.423 kg/cm? g ou kgicm? (DP)
19 Densidade @T kg/m® 820 P. destino 2.03 - - 3,5
20 DP distribuidor - - - -
21 Capacidade QNor Qdes DP PRESSAQO ESTATICA 3.54 - 4.25
22 Vaz&d0 massica kg/h 6739,58 8087,50 DP linha - - - -
23 Vaz&o volumétrica mh 8,22 9,82 DP filtro - - - -
24 DP - . - -
25| P. ASPIRAGCAO QNor Qdes DP - - - -
26 P. recipiente kg/cm?®g 1.01972 35 DP - - - -
27 H (LT acenter line) kg/cm?® 1,31 1,31 DP - - - -
28 DP linha kglcm® - - DP - - - -
29 DP filtro kg/cm? - - DP placa - - - -
30 DP outros kg/cm? - - DP Valv. Cont. - - - -
31 P. ASPIRACAO kglem®g 1.318327665 35 P. IMPULSAO 5.86 - - 7.03
32
33 NPSH DISPONIVEL QNor Qdes P. Diferencial @ Q des Qdes
34 PRESSAO ASPIRACAO kg/cm®a 2.32 P. IMPULSAO kg/cm?®g 5.86
35 P. vapor @T kglcm®a 0,27 P. ASPIRACAO kglcm®g 2.32
36 Diferenga kg/cm? 2,54 P. Diferencial kg/cm? 3.54
37 NPSHA m 31,64 Altura Diferencial m 39.41
38
39 Consumo estimado ACIONAMENTO QNor Qdes P. méax. ASPIRAGAO
40 HHP cv - - P. Recipiente (1) kg/cm?®g 2
41] Eficiéncia bomba % 45 45 H (HHL-Center line) kg/cm? -
42 BHP (oY - - P max. ASPIRACAO kglcm?g 2.4
43 Motor P. méx. IMPULSAO
44 Eficiéncia motor % 90 90 P difer. max. motor (2) kg/cm?®g -
45 Eletricidade kWh/h 2.35 2.35 P difer. max. turbina (2) kg/cm®g -
46 Turbina P max. IMPULSAO (3) kg/cm?g 7.0287535
47 DH vapor isoentrépica. kJIKg - -
48 Eficiéncia turbina % - -
49 Consumo vapor kg/h - -
50 NOTAS :
51 [€))] Especificar o set pressure da valvula de segurancga do recipiente de aspiragéo
52 2 Especificar n veces a presséo diferencial @ Qdes, onde n=1,2//1,2*1,1 para acionamento com motor // turbina.
53] (3)  Seraexpecificado : P max de aspiragéo + P diferencial maxima. Para bombas volumétricas o set pressure da vélvula de seguranga em impuls&o sera igual a
54 pressdo maxima de impulsdo.
55
56
57
58
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PROJETO:
UNIDADE:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE
Bomba de refluxo da torre T-02

EQUIPAMENTO n° P-03

Pag. 3

Re BOMBAS
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 CASO DE PROJETO Reciclo de Liquido em C-02
3 SERVICO Refluxo
4 EQUIPAMENTO N° OPERACAO / RESERVA P-02
5 NUMERO DE BOMBAS REQUERIDAS OPERACAQ / RESERVA 1 | 1
6 TIPO DE BOMBA ( centrifuga / volumétrica alternativa / volumétrica rotativa) Centrifuga
7 FUNCIONAMENTO ( continuo / descontinuo ; série / paralelo) Continuo
8 CARACTERISTICA_S DO FLUIDO
9 NATUREZA DO FLUIDO Hidrocarboneto
10 COMPONENTES CORROSIVOS / TOXICOS
11 SOLIDOS EM SUSPENSAOQ ( guantidade / DIAMETRO Eguivalente)
12 PONTO DE FLUIDEZ ( POUR POINT) °C
13 TEMP. DE AUTO IGNICAO / IGNICAO °C
14 TEMPERATURA DE BOMBEIO °C 64.03
15 Densidade @T BOMBEIO kg/m3 737.90
16 Viscosidade @T BOMBEIO cSt 0.48
17 PRESSAQ DE VAPOR @T BOMBEIO kg/cm? a 0.38
18 CARACTERISTICAS DO PROJETO DA EO_MBA
19 VAZAO DE PROJETO Q (rated) @ m3/h 12480.78
20 VAZAQ MINIMO DE PROCESSO @ m3/h 6240.39
21 VAZAO NORMAL m3/h 10400.65
22 PRESSAOQ DE IMPULSAO @ Q rated kg/cm? g 4.51
23 PRESSAO DE ASPIRACAO @ Q rated kglcm? g 0.28
24 PRESSAQ DIFERENCIAL @ Q rated kg/cm? 4.22
25 ALTURA DIFERENCIAL @ Q rated @ m 1.14
26 NPSH DISPONIVEL @ Q rated ) m 12.25
27 MAX. DP a IMPULSAO FECHADA 4 kg/cm? 0.34
28 PRESSAQO MAXIMA ASPIRACAQ kg/cm? g 5.41
29 PRESSAO MAXIMA IMPULSAO kglcm? g 5.74
30 DIAMETRO TUBULACAO ASPIRACAO / IMPULSAO polegadas
31 IMPULSOR / FECHAMENTO ®
32 TRACEJADO /ISOLAMENTO / FLUSHING ©)
33 CONDICOES DE PROJETO MECANICO
34 TEMPERATURA PROJETO MECANICO °C 94.03
35 PRESSAQ PROJETO MECANICO kg/cm2 g 10.34
36 CARACTERISTICAS DO ACIONAMENTO
37 TIPO OPERACAQ / RESERVA Elétrico | Elétrico
38 CONSUMO ELECTRICO ESTIMADO A VAZAO PROJETO kWh/h 0.143 0.143
39 CONSUMO DE VAPOR ESTIMADO A VAZAQ PROJETO Ka/h
40 NOTAS :
41 1) O ponto de garantia deve ser para a vaz&do de projeto (rated) e a altura diferencial indicada.
42 2 Vazao de processo em condigdes de “turn-down", posta em funcionamento ou outras operagdes. A |. de detalhe / vendedor deve especificar a vazdo
43 minima requerida pela bomba e o sistema de proteg&o / recirculagédo em seu caso.
44 (3) Na brida de aspiragéo da bomba. Exclui cargas de aceleragdo para bombas volumétricas alternativas. Exclui contingéncias / margem para todo tipo de
45 bombas.
46 4) Este valor ndo pode ser excedido pela bomba con dens., viscos. normais e velocidade de OPERACAO continua méax.
47 (5) Especificar tipo / particularidades do impulsor / fechamento, se existem requerimentos de processo.
48 (6) Especificar TRACEJADO, ISOLAMENTO, flushing se existem requerimentos de processo.
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58 Para materiais ver la folha de selecdo de materiais.
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° P-03
UNIDADE: Bomba de refluxo da torre C-02 Pag. 4 de 4
Re FOLHA DE CALCULO DE BOMBAS
1 SERVICO / CASO : Reciclo de Liquido em C-02
| 2] | ESQUEMA DE FLUXO :
| 3|
| 4]
| S|
| 6]
| 9|
[ 10
B 2| N GalP & ¥
[ 12] J ;
o pC: I
15
16 NATUREZA DO FLUIDO - Hidrocarboneto Q Nor Q Des.
17 T de BOMBEIO °C 64.030 P. IMPULSAO Circ. 1 Circ. 2 Circ. 3
18 Viscosidade @T cSt 0.480 kg/cm2 g 6 kg/cm2 (DP)
19 Densidade @T kg/m3 737.900 P. destino 1.039 1.247
20 DP distribuidor
21 Capacidade Q Nor Q des Altura estatica 0.316 0.379
22 Vazao massica kg/h 10400.65 12480.78 DP I inha
23 Vaz3o volumétrica m3/h 0.420 0.503 DP filtro
24 DP
25 P. ASPIRACAO Q Nor Qdes DP
26 P. recipiente kglcm?g 0.020 0.024 oP
27 H (LT a center line) kg/cm2 0.261 0.313 DP
28 DP Il inha kg/cm2 - DP
29 DP fil tro kglcm? . DP pl aca
30 DP otros kglcm? - DP VI v. Cont.
31 P. ASPIRACAO kg/cm2g 0.281 0.337 P. IMPULSAQO 4.506 5.407
32
33 NPSH DISPONIVEL Q Nor Q des P. Diferencial @ Q des Q des
34 PRESSAO ASPIRACAO kg/lcm2a 1.281 1.537 P. IMPULSAQO kglcm2g 5.407
35 P. vapor @T kg/cm2a 0.377 0.452 P. ASPIRACAO kg/cm2g 0.337
36 Diferenca kg/cm?2 0.904 1.085 P. Diferencial kg/cm?2 5.070
37 NPSHA m 12.250 14.700 Altura Diferencial m 57.230
38
39 Consumo estimado ACIONAMENTO Q Nor Q des P. max. ASPIRACAO
40 HHP CV P. Recipiente (1) kg/cm2g 0.024
41 Eficiéncia bomba % 0.450 0.450 H (HHL-Center line) kg/cm2 0.313
42 BHP CV 0.194 0.233 P max. ASPIRACAO kg/cm2g 0.337
43 Motor P. max. IMPULSAO
44 Eficiéncia motor % 0.90 0.90 P difer. max. motor (2) kg/cm2g 1.25
45 Eletricidade kWh/h 0.14 0.14 P difer. max. turbina (2) kg/cm2g
46 Turbina P méax. IMPULSAQ (3) kg/cm2g 5.41
a7 DH v apor isoentr [pica. kJ/Kg
48 Eficiéncia turbina %
49 Consumo vapor ka/h
50 NOTAS :
51 1) Especificar o set pressure da valvula de seguranga do recipiente de aspiragao
52 ) Especificar n veces a pressao diferencial @ Qdes, onde n=1,2// 1,2*1,1 para acionamento com motor // turbina.
53 (3) Sera expecificado : P max de aspiragéo + P diferencial maxima. Para bombas volumétricas o set pressure da valvula de seguranga em impuls&o sera
54 igual a pressao maxima de impuls&o.
55
56
57
58
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ANEXO B.6. Folhas de especifica¢cdo de compressores

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n°® K-01
UNIDADE: Compressor da saida de topo do separador V-01 Pag. 1 de 4
R
e COMPRESSORES
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2| CASO DE PROJETO Compressao da corrente de reciclo do separador ao reator
3 SERVICO Aumento da pressao da corrente
4 EQUIPAMENTO N° OPERACAO / RESERVA K-01
5 NUMERO REQUERIDO OPERAGAO / RESERVA 1 0
6| TIPO DE COMPRESOR ( centrifugo / desplazamiento positivo) Centrifugo
7] FUNCIONAMENTO ( continuo / descontinuo ; série / paralelo) Continuo
8 VAZOES E CARACTERISTICAS DO FLUIDO
9 NUMERO DE ETAPAS 1
10, ETAPA 1 - - -
11 NATUREZA DO FLUIDO Gas - - -
12| COMPONENTES CORROSIVOS/TOXICOS Nao - - -
13 VAZAO MASSICA OPERAGAO kg/h 5155 - - -
14 VAZAO MASSICA PROJETO kg/h 6186 - - -
15 CONDIGOES NA ASPIRAGAO
16| |PRESSAO kglcm? a 9.33 - - -
17 TEMPERATURA °C 40.00 - - -
18] PESO MOLECULAR kg/kmol 18.22 - - -
19, FATOR DE COMPRESSIBILIDADE @P,T ~ 1.34 - - -
20| DENSIDADE @P,T kg/m? 6.41 . . .
21 K=Cp/Cv @P,T ~ 1.33 - - -
22 PONTO DE ORVALHO @P ASPIRACAO °C - - - -
23| JVAZAO VOLUMETRICA PROJETO @P,T ) m*h 1313.72 - - -
24 DIAMETRO TUBULACAO ASPIRACAO polegadas 6.00 - - -
25 CONDICOES NA IMPULSAQ ?)
26| JPRESSAO kg/em? a 10.20 - - -
27 TEMP. CALC./ MAX. PERMITIDA PROCESSO °c/°C 221.80 | 250.00 - - - - -
28 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE @P,T ~ 1.00 - - -
29 K=Cp/Cv @P,T ~ 1.26 - - -
30 DIAMETRO TUBULACAO IMPULSAO polegadas 4.00 - - -
31 CARACTERISTICAS DE FUNCIONAMENTO (2)
32 RELAGAO DE COMPRESSAO ~ 1.09 - - -
33 EFICIENCIA POLITROPICA / ADIABATICA % 75.00 75.20 - - R - .
34 ALTURA POLITROPICA / ADIABATICA m 1307.00 | 1311.00 - - - - -
35 POTENCIA REQUERIDA PELO GAS © kw 47,99 - - .
36| JPOTENCIATOTALNO EIXO ® kW 53.32
37 REQUERIMENTOS DE CONTROLE E PROCESSO
38| JVAZAO VOL. MIiNIMA DE PROCESSO [ m*h 1050.972685 | - | - | -
39 CONTROLE DE CAPACIDADE -
40 TIPO DE CONTROLE -
41| |INJECAO DE LIQUIDO DE FLUSHING (sim / nao) - | - | - | -
42 CONDIGOES DE PROJETO MECANICO
43 PRESSAO PROJETO NA ASPIRACAO kglcmz g 10.1462 - - -
44[  JPRESSAO PROJETO NA IMPULSAO kglcm?® g 11.01294 - - -
45 TEMPERATURA DE PROJETO °C 250 - - -
46 CARACTERISTICAS DO ACIONAMENTO
47 TIPO DE ACIONAMENTO OPERACAO / RESERVA Motor elétrico -
48 EFICIENCIA ESTIMADA % 90 -
49 CONSUMO ELECTRICO ESTIMADO, Q Des. kWh/h 53.32 -
50 CONSUMO VAPOR ESTIMADO, Q Des. th - -
51 NOTAS :
52, 1) Capacidade no ponto de garantia.
53] (2)  As condigdes interetapas e de funcionamento s&o estimagdes. A confirmar e. de detalhe/vendedor.
54] (€)] Poténcias para vazao de projeto. PERDAs mecancias consideradas: 10 %
55 4) Vazé&o de processo em condigdes de "turn-down", posta em funcionamento ou outras operagdes. A E. de detalhe / vendedor devem especificar a vazdo minima
56, requerida PELOcompresor E el sistema de protegdo / recirculagéo en su caso.
57
58| Para materiais ver a folha de selecdo de materiais.
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PROJETO:
UNIDADE:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE
Compressor da saida de topo do separador V-01

EQUIPAMENTO n°
Pag. 2

de

K-01

(]

COMPRESSORES

SERVICO/CASO:

Compressao da corrente de reciclo do separador ao reator

ESQUEMA DE FLUXO

R-01 V-0l

\J

N~

NN A RRNERE
slslslalzlsls]sls]o]olslolalslo]w]

COMPOSICION EM ASPIRACAO

=
©
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1 I

N
o

COMPONENTES / PSEUDO.
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%mol

N
=
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44.01
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N
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5.78%

N
w

HIDROGENIO
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N
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N
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Total
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a1
(=]

VAZAO total mida ( kg/h)

8426.615154

(&
=

VAZAO total Gmida ( kmol/h)
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a
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n°® K-02
UNIDADE: Compressor da saida de topo datorre T-01 Pag. 3 de 4
R
e COMPRESSORES
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2| CASO DE PROJETO Compressao da corrente de reciclo da coluna de absorgao ao reator
3 SERVICO Aumento da pressao da corrente
4 EQUIPAMENTO N° OPERACAO / RESERVA K-02
5 NUMERO REQUERIDO OPERAGAO / RESERVA 1
6| TIPO DE COMPRESOR ( centrifugo / desplazamiento positivo) Centrifugo
7] FUNCIONAMENTO ( continuo / descontinuo ; série / paralelo) Continuo
8 VAZOES E CARACTERISTICAS DO FLUIDO
9 NUMERO DE ETAPAS 2
10, ETAPA 1 2 - -
11 NATUREZA DO FLUIDO Gas Gas - -
12| COMPONENTES CORROSIVOS/TOXICOS Nao Nao - -
13 VAZAO MASSICA OPERAGAO kg/h 5155,34 5155,34 - -
14 VAZAO MASSICA PROJETO kg/h 6186,41 6186,41 - -
15 CONDIGOES NA ASPIRAGAO
16| |PRESSAO kglcm? a 1.46 3.87 - -
17 TEMPERATURA °C 20,74 124.74 - -
18] PESO MOLECULAR kg/kmol 20.78 20.78 - -
19, FATOR DE COMPRESSIBILIDADE @P,T ~ 1.00 1.00 - -
20| DENSIDADE @P,T kg/m? 1.28 2.50 . .
21 K=Cp/Cv @P,T ~ 1304.00 1.28 - -
22 PONTO DE ORVALHO @P ASPIRACAO °C - - - -
23| JVAZAO VOLUMETRICA PROJETO @P,T ) m*h 4035.93 2473.40 - -
24 DIAMETRO TUBULACAO ASPIRACAO polegadas 6.00 6.00 - -
25 CONDICOES NA IMPULSAQ ?)
26| JPRESSAO kg/em? a 3.87 10.27 - -
27 TEMP. CALC./ MAX. PERMITIDA PROCESSO °c/°C 124.74 154.00 | 256.00 286.00 - - - -
28 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE @P,T ~ 1.00 1.00 - -
29 K=Cp/Cv @P,T ~ 1.28 1304.00 - -
30 DIAMETRO TUBULACAO IMPULSAO polegadas 6.00 6.00 - -
31 CARACTERISTICAS DE FUNCIONAMENTO (2)
32 RELAGAO DE COMPRESSAO ~ 2.652 2.652 - -
33 EFICIENCIA POLITROPICA / ADIABATICA % 77.41 75.00 77.25 75.00 - R - .
34 ALTURA POLITROPICA / ADIABATICA m 12690.00 | 13090.00 | 16620.00 | 17120.00 - - - -
35 POTENCIA REQUERIDA PELO GAS © kw 243,86 243,86 - -
36| JPOTENCIATOTALNO EIXO ® kw 541.90
37 REQUERIMENTOS DE CONTROLE E PROCESSO
38| |vAZAO VOL. MINIMA DE PROCESSO ) [ m°h 1648.936498 |  828.6077403 | - -
39 CONTROLE DE CAPACIDADE -
40 TIPO DE CONTROLE -
41| |INJECAO DE LIQUIDO DE FLUSHING (sim / nao) | | - -
42 CONDIGOES DE PROJETO MECANICO
43 PRESSAO PROJETO NA ASPIRACAO kg/cmz g 35 4,6 - -
44 PRESSAO PROJETO NA IMPULSAO kglcm?® g 4,6 10,8 - -
45 TEMPERATURA DE PROJETO °C 154 290 - -
46 CARACTERISTICAS DO ACIONAMENTO
47 TIPO DE ACIONAMENTO OPERACAO / RESERVA Motor elétrico
48 EFICIENCIA ESTIMADA % 90
49 CONSUMO ELECTRICO ESTIMADO, Q Des. kWh/h 585,25
50 CONSUMO VAPOR ESTIMADO, Q Des. th -
51 NOTAS :
52, 1) Capacidade no ponto de garantia.
53] (2)  As condigdes interetapas e de funcionamento s&o estimagdes. A confirmar e. de detalhe/vendedor.
54] (€)] Poténcias para vazao de projeto. PERDAs mecancias consideradas: 10 %
55 4) Vazé&o de processo em condigdes de "turn-down", posta em funcionamento ou outras operagdes. A E. de detalhe / vendedor devem especificar a vazdo minima
56, requerida PELOcompresor E el sistema de protegdo / recirculagéo en su caso.
57
58| Para materiais ver a folha de selecdo de materiais.
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PROJETO:
UNIDADE:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE
Compressor da saida de topo da torre T-01

EQUIPAMENTO n°
Pag. 4 de

K-02

(]

COMPRESSORES

SERVICO/CASO:

Compressor da corrente de reciclo da coluna de absorgao ao reator

ESQUEMA DE FLUXO

N

NN A RRNERE
slslslalzlsls]sls]o]olslolalslo]w]

COMPOSICION EM ASPIRACAO
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N
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N
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Total
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VAZAO total mida ( kg/h)
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ANEXO B.7. Folhas de especificacdo de tubulac¢oes

~ . . . TUBULAGOES de PROCESSO
PROJETO: PRODUGCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 1 de 4
TUBULAGOES DE PROCESSO
1 TUBULAGAO N° 1 2 3 4 5 6 7 8 9
2 IDENTIFICAGAO NO P&l 4"-pP-1-P 4"-P-2-P 1,5"-P-3-P 8"-P-4-H 8"-P-5-H 6"-P-6-NA 3"-P-7-NA 6"-P-8-NA 4"-P-9-NA
3 Alimentacao L
=] DE propeno Gas Sintese K-03 R-01 E-01 V-01 Purga V-01 K-01
% A R-01 c-01 R-01 E-01 V-01 Purga K-01 R-01
7 NATUREZA, FASE E VAZAO
8 NATUREZA DO FLUIDO Hidrocarboneto Gas Sintese Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto Gas sintese Hidrocarboneto | Hidrocarboneto
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso / ppm p) Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao
10| JFASE ™ /VAPORIZADO (% peso) v [ 100 v [ 100 v [ 100 v [ 100 M [s5263459] v [ 100 v | 100 v | 100 v [ 100
11 VAZAO VOLUMETRICO VAPOR @P, T m*/h 277.8562356 605.9363937 57.98775449 2141.377502 1465.602544 1465.602544 146.5602544 1319.04229 1196.272345
12| [vAZAO VOLUMETRICO LIQUIDO @P, T mh -] - -1 - -] - -] - 10.81036826 -1 - -] - -] - - -
13 PROPRIEDADES
14 PESO MOLECULAR GAS 42.22 15.33 24.23 27.97 18.20955915 18.20955915 18.20955915 18.20955915 17.97899768
15 DENSIDADE GAS / LIQUIDO @P, T kg/m3 15.19 - 5.06 - 5.327 - 8.30773 - 6.41126 | 782.1846| 6.41126 - 6.41126 - 6.41126 - 6.822614 -
16 VISCOSIDADE GAS/ LIQUIDO @P, T cP (G)/cst(L) |[0.010796 - 0.018999 - 0.020313 - 0.015625 - 0.015441| 0.402215| 0.015441 - 0.015441 - 0.015441 - 0.015683 -
17 PONTO DE FLUIDEZ (POUR POINT) °C
18 CONDIGOES DE OPERAGAO / PROJETO
19 TEMPERATURA OPERAGAO /PROJETO °C 90 120 90 120 273.9 303.9 110 140 40 70 40 70 40 70 40 70 44.23 74.23
20 PRESSAO OPERACAO / PROJETO kg/cm? g 9.1775 | 10.9775 | 9.1775 | 10.9775 | 9.1775 | 10.9775 [ 8.51463 | 10.31463| 8.31069 | 10.11069]| 8.3107 [ 10.1107 | 8.31069 | 10.11069| 8.31069 | 10.11069| 9.1775 | 10.9775
21 DADOS TUBULACAO
22 DIAMETRO NOMINAL polegadas 4 4 1.5 8 8 6 3 6 4
23 DP CALCULADA / PERMITIDA @ kg/cmz 0.043 0.12 0.074 0.12 0.082 0.12 0.042 0.12 0.046 0.12 0.062 0.12 0.023 0.12 0.051 0.12 0.08 0.12
24 VELOCIDADE CALCULADA / PERMITIDA @ m/s 9.520075 20.76095 14.12843 18.34229 12.55384 22.31793 8.927172 20.08614 40.98739
25 ISOLAMENTO, TRACEJADO P P P H H NA NA NA NA
26 NOTAS:
27 (1) Especificar se é vapor (V), liquido (L), o fase mista (M).
28 2 Indicar Dp e velocidade maxima permitida sé se € um requerimento de processo, corrosao, sdlidos, fluidos especiais, etc.
29 3) Se é requerido especificar, P : protegdo pessoal, H : conservagdo decalor, C : conservagéo frio, ST : tracejado com vapor, ET : tracejado elétrico, SJ : encamisado com vapor, etc.
30
31
32
33
34 Para materiais ver a folha de selecdo de materiais.
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TUBULAGOES de PROCESSO

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég. 2 g 3
TUBULAQOES DE PROCESSO

1 TUBULAGAO N° 10 1" 12 13.14 15 16 17 18.19 20

2 IDENTIFICAGAO NO P&l 2"-P-10-NA 6"-P-11-NA 6"-P-12-P T'"'?ﬂ& 2P 10"-P-15-H 6"-P-16-H 3"-P-17-P 6"'P'181':_P 6"-p- 6"-P-20-H
% DE V-01 Cc-01 K-02 Cc-01 C-02 E-02 V-02 V-02 C-02
% A c-01 K-02 R-01 C-02 E-02 V-02 Isobutanal C-02 E-03

7 NATUREZA, FASE E VAZAO

8 NATUREZA DO FLUIDO Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto

9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso/ ppm p) Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao

10 FASE ) / VAPORIZADO (% peso) L 0 v 100 v 100 L 0 v 100 L 0 L 0 L 0 L 0

11 VAZAO VOLUMETRICO VAPOR @P, T m*/h - 4035.934815 1022.678095 - 3053.92 - - - -

12 VAZAO VOLUMETRICO LIQUIDO @P, T m’h 10.81036826 - - 8.218296676 - 14.4912 0.4012 14.09 28.04

13 PROPRIEDADES

14 PESO MOLECULAR GAS 21.06889256 20.78 72.11

15 DENSIDADE GAS/ LIQUIDO @P, T kg/m® - 782.1846| 1.277361 - 5.041023 - - 819.9552| 3.503 - - 737.9 - 737.9 - 737.9 - 734.3

16 VISCOSIDADE GAS/ LIQUIDO @P, T cP (G) /cSt(L) - 0.402215( 0.014576 - 0.021767 - - 0.542824 | 0.00868 - - 0.4803 - 0.4803 - 0.4803 - 0.2996

17 PONTO DE FLUIDEZ (POUR POINT) °C

18 CONDIGOES DE OPERAGAO / PROJETO

19 TEMPERATURA OPERAGAO / PROJETO °C 40 70 20.74225| 50.74225| 221.8 251.8 38 68 72.67 102.67 64.03 94.03 64.03 94.03 64.03 94.03 95.66 125.66

20 PRESSAO OPERACAO / PROJETO kg/cm? g 8.31069 | 10.11069) 0.509858| 3.5 9.1775 | 10.9775 | 1.01972 3.5 |0.356901 0 0 0 0.917745

21 DADOS TUBULACAO

22 DIAMETRO NOMINAL polegadas 2 6 6 2 10 6 3 6 6

23 DP CALCULADA / PERMITIDA @ kg/cmz 0.117 0.12 0.1 0.12 0.025 0.12 0.077 0.12 |0.111566| 0.12 |0.076723| 0.12 0.11009 0.12 |0.074546| 0.12 | 0.092091 0.12

24 VELOCIDADE CALCULADA / PERMITIDA @ m/s 1.481565 61.45848 15.57316 1.126321 16.74163 0.220669 0.024438 0.21456 0.426988

25 ISOLAMENTO, TRACEJADO NA NA p NA H H [ P H

26 NOTAS:

27 (1) Especificar se é vapor (V), liquido (L), o fase mista (M).

28 2 Indicar Dp e velocidade maxima permitida sé se € um requerimento de processo, corrosao, sdlidos, fluidos especiais, etc.

29 3 Se érequerido especificar, P : protegdo pessoal, H : conservagéo decalor, C : conservagéo frio, ST : tracejado com vapor, ET : tracejado elétrico, SJ : encamisado com vapor, etc.

30

31

32

33

34 Para materiais ver a folha de selecdo de materiais.
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TUBULAGOES de PROCESSO

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 3 de 4
TUBULAGOES DE PROCESSO
1 TUBULAGAO N° 21 22 23 24 25 26 27 28
2 IDENTIFICAGAO NO P&l 12"-P-21-H 4"-P-22-P 10"-AR-23-H 8"-AR-24-H 10"-AR-25-H 8"-AR-26-H 10"-V-27-H 14"-C-28-H
% DE E-03 C-02 E-01 E-01 E-02 E-02 E-03 E-03
5
5 A C-02 N-butanal E-01 E-02 E-03
7 NATUREZA, FASE E VAZAO
8 NATUREZA DO FLUIDO Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto | Hidrocarboneto
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso / ppm p) Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao Nao
10 FASE ) / VAPORIZADO (% peso) v [ 100 L [] L 0 L 0 L 0 L 0 v | 100 L 100
11 VAZAO VOLUMETRICO VAPOR @P, T m3/h 2887.796783 - - - - - 187.4817143 -
12 VAZAO VOLUMETRICO LIQUIDO @P, T m3/h - 8.799543024 56.80181525 57.26072247 58.12917122 58.59880227 - 7.021185987
13 PROPRIEDADES
14 PESO MOLECULAR GAS 7211
15 DENSIDADE GAS / LIQUIDO @P, T kg/m3 4.9 - - 732.2 - 998.21 - 990.21 - 998.21 - 990.21 17.5 - - 467.29
16 VISCOSIDADE GAS/ LIQUIDO @P, T cP (G)/cst(L) |[0.008975 - - 0.2963 - 1.0034 - 0.6017 - 1.0034 - 0.6017 0.017 - - 51.41
17 PONTO DE FLUIDEZ (POUR POINT) °C
18 CONDIGOES DE OPERAGAO / PROJETO
19 TEMPERATURA OPERAGAO /PROJETO °C 97.52 127.52 97.52 127.52 20 50 45 75 20 50 45 75 243 273 243 273
20 PRESSAO OPERACAO / PROJETO kg/cm? g 1.019712f 3.5 1.01972 3.5 1.03 3.5 1.03 3.5 1.03 3.5 1.03 3.5 35.6901 | 39.25911| 35.6901 | 39.25911
21 DADOS TUBULACAO
22 DIAMETRO NOMINAL polegadas 12 4 10 8 10 8 10 14
23 DP CALCULADA / PERMITIDA @ kg/cmz 0.087285( 0.12 0.089661 0.12 0.12 0.12 |0.073712| 0.12 0.12 0.12 0.0754 012 |[0.119329| 0.12 0.1001 0.12
24 VELOCIDADE CALCULADA / PERMITIDA @ m/s 10.99371 0.301495 0.311388 0.490475 0.318665 0.501937 1.027777 0.019638
25 ISOLAMENTO, TRACEJADO H P H H H H H H
26 NOTAS:
27 (1) Especificar se é vapor (V), liquido (L), o fase mista (M).
28 2 Indicar Dp e velocidade maxima permitida sé se € um requerimento de processo, corrosao, sdlidos, fluidos especiais, etc.
29 3) Se é requerido especificar, P : protegdo pessoal, H : conservagdo decalor, C : conservagéo frio, ST : tracejado com vapor, ET : tracejado elétrico, SJ : encamisado com vapor, etc.
30
31
32
33
34 Para materiais ver a folha de selecdo de materiais.
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ANEXO B.8. Folhas de especificacao de instrumentos de vazao

Instrumentos de vazéo

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 1 de 2
INSTRUMENTOS DE VAZAO
1 INSTRUMENTO N° FI-01 FT-01 FT-02 FT-03 FT-04 FT-05
2 SERVICO ENTRADA R-01 TOPO V-01 PURGA V-02 ENTRADA C-01 ENTRADA C-02 ENTRADA E-02
3 CASO DE PROJETO
4 DADOS GERAIS DE OPERAGCAO
5 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS AGUA
6 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso/ ppm p) - - - - - -
7 FASE @ G G G L L L
8 VAZAO NORMAL LIQUIDO @ 15,4 °C m°/h - - - 10.45 8.19 56.80
9 GAS @ 0°C y 1 atm. Nm3h 2364.40 13533.70 1503.74 - - -
10 VAPOR DE AGUA kg/h - - - - - -
11 VAZAO MINIMA / MAXIMA % - - - - - -
12 TEMPERATURA ENTRADA °C 90.00 40.00 40.00 40.00 18.07 20.00
13 PRESSAO ENTRADA kg/cm? g 9.18 8.31 8.31 0.51 1.02 1.03
14 PROPRIEDADES DO FLUIDO
15 PESO MOLECULAR GAS 15.33 18.21 18.21 - - -
16 DENSIDADE LIQUIDO @15,4°C Sp. Gr. - - - 812.79 823.14 999.10
17 POUR POINT DO LIQUIDO °C - - - - - -
18 DENSIDADE@ P, T kg/m® 15.19 6.41 6.41 788.06 819.96 998.21
19 VISCOSIDADE @T cP (G) / cSt (L) 0.011 0.015 0.015 0.424 0.544 -
20 CARACTERISTICAS DO INSTRUMENTO
21 TIPO ELEMENTO PRIMARIO
22 SITUACION P P P P P P
23 PONTOS CONSIGNA ( VAZAO NORMAL : 100%)
24 ALARME ALTO/MUITO ALTO %
25 ALARME BAIXO / MUITO BAIXO % 80 80 80
26 ENCRAVAMENTO ALTO/ BAIXO % 60 60
27 TRACEJADO / DIAFRAGMA / FLUSHING
28 LOCALIZADO EM / IDENTIFICACAO TUBULACAO 4"-P-1-P 6"-P-8-NA 3"-P-7-NA 2"-P-10-NA 2"-P-14-NA 12"-AR-25-H
29 NOTAS:
30 (1) Especificar se é gas (G), liquido (L) ou vapor de agua (V).
31 (@] Indicar se o instrumento é local (L), painel (P) ou painel local (PL).
32
33
34
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Instrumentos de vazéo

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 2 de 2
INSTRUMENTOS DE VAZAO
1 INSTRUMENTO N° FT-06 FT-07 FT-08 FI-02 FI-03 FT-09
2 SERVICO DESTILADO REFLUXO TOPO C-02 REFINADO SAIDA FUNDO C-02 REFLUXO FUNDO C-02 ENTRADA E-02
3 CASO DE PROJETO
4 DADOS GERAIS DE OPERAGCAO
5 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS AGUA
6 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso/ ppm p) - - - - - -
7 FASE @ L L L L G \'
8 VAZAO NORMAL LIQUIDO @ 15,4 °C m°/h 0.37 13.08 8.00 24.98 - -
9 GAS @ 0°C y 1 atm. Nm3h - - - - 4639.87 -
10 VAPOR DE AGUA kg/h - - - - - 3280.93
11 VAZAO MINIMA / MAXIMA % - - - - - -
12 TEMPERATURA ENTRADA °C 64.03 64.03 97.52 95.66 97.52 243.00
13 PRESSAO ENTRADA kg/cm? g 0.00 0.00 1.020 0.918 1.020 1.020
14 PROPRIEDADES DO FLUIDO
15 PESO MOLECULAR GAS - - - - 7211 18
16 DENSIDADE LIQUIDO @15,4°C Sp. Gr. 793.18 795.06 804.89 824.31 - -
17 POUR POINT DO LIQUIDO °C - - - - - -
18 DENSIDADE@ P, T kg/m® 737.90 737.90 732.15 734.28 4.90 17.50
19 VISCOSIDADE @T cP (G) /cSt (L) 0.480 0.480 0.296 0.300 0.009 1.002
20 CARACTERISTICAS DO INSTRUMENTO
21 TIPO ELEMENTO PRIMARIO
22 SITUACION P P P P P P
23 PONTOS CONSIGNA ( VAZAO NORMAL : 100%)
24 ALARME ALTO/MUITO ALTO %
25 ALARME BAIXO / MUITO BAIXO % 80
26 ENCRAVAMENTO ALTO/ BAIXO % 60
27 TRACEJADO / DIAFRAGMA / FLUSHING
28 LOCALIZADO EM / IDENTIFICACAO TUBULACAO 3"-P-12-P 8"-P-18-P 6"-P-22-P 8"-P-20-H 16"-P-21-H 12"-V-27-H
29 NOTAS:
30 (1) Especificar se é gas (G), liquido (L) ou vapor de agua (V).
31 (@] Indicar se o instrumento é local (L), painel (P) ou painel local (PL).
32
33
34
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ANEXO B.9. Folhas de especificacdo de instrumentos de pressao

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE '"S:;’;"emos de p'efsao w )

R

e INSTRUMENTOS DE PRESSAO

\%
1 DATOS GERAIS DE OPERACAO? CARACTERISTICAS INSTRUMENTO
2 INSTRUMENT ASO DE PONT NSIGNA (kglcm2
3 ° Ll;'l" ° SERVICO ISRCS)JOETO NATUREZA ggg;gsslilgz FASE @ TEMP. PRES. (kyem’g) SITUAGAO ® /SLARC:/ISEZO Al giENCRAVA T(F;/:qo LOCALIZADO EM

FLUIDO A (°C) N TUBULACAO / RECIPIENTE
4 OU TOXICOS MIN  [NORM. MAX. PAL PALL PAH PAHH BAIXO ALTO /n@o)
5 PI-01 ENTRADA R-01 HIDROCARBONETO - G 90.00 9.18 P 4"-P-1-P
6 PT-01 R-01 HIDROCARBONETO - G 110.00 8.51 P 9.44 1.21 11.21 R-01
7 PI-02 REFLUXO V-01 HIDROCARBONETO - G 40.00 8.31 P 6"-P-8-NA
8 PI-03 SAIDA K-01 HIDROC ARBONETO - G 44.23 9.18 P 4"-P-9-NA
9 PI-04 ENTRADA C-01 HIDROCARBONETO - L 38.26 0.51 P 2"-P-10-NA
10 PI-05 ENTRADA K-02 HIDROCARBONETO - G 20.74 0.51 P 6"-P-11-NA
11 PI-06 SAIDA K-02 HIDROCARBONETO - G 221.80 9.18 P 6"-P-12-P
12 PT-02 C-01 HIDROCARBONETO - G 38.20 5.91 P 1.462 7.092 7.092 C-01
13 PI-07 SAIDA C-01 HIDROCARBONETO - L 18.07 1.02 P 2"-P-13-NA
14 PI-08 ENTRADA C-02 HIDROCARBONETO - L 18.07 1.02 P 2"-P-14-NA
15 PT-03 TOPO C-02 HIDROCARBONETO - G 72.67 0.36 P 1.44 1.71 1.71 14"-P-15-H
16 PI-09 FUNDO C-02 HIDROCARBONETO - L 95.66 0.92 P 8"-P-20-H
17 PI-10 REFLUXO FUNDO C-02 HIDROCARBONETO - G 97.52 1.02 P 16"-P-21-H
18
19
20
21
22
23
24
25
26 NOTAS:
27 (1) Especificar se é gas (G), liquido (L), vapor de agua (V) o mista (M).
28 2 Especificam-se condi¢des de operag&o. Para condigdes de projeto mecanico referir-se as condigdes da tunulagéo ou equipamento associado.
29 3) Indicar se o instrumento & local (L), painel (P) o painel local (PL).
30
31
32
33
34
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ANEXO B.10. Folhas de especificacdo de instrumentos de nivel

Instrumentos de nivel

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 1 de 1
INSTRUMENTOS DE NiVEL

1 INSTRUMENTO N° LT-01 LT-02 LT-03 LT-04 LT-05
2 SERVICO REATOR R-01 COLUNA V-01 COLUNA C-01 PULMAO V-02 COLUNA C-02
3 CASO DE PROJETO
4 DATOS GERAIS DE OPERACAO
5 NATUREZA DO FLUIDO SUPERIOR / INFERIOR HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS
6 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS ( % peso/ ppm p) - - - - -
7 TIPO DE INTERFASE L-v L-v L-v L-v L-v
8 TEMPERATURA °C 110.00 40.00 20.74 64.03 95.66
9 PRESSAO kg/cm? g 8.51 8.31 0.51 0.00 0.92
10 PROPRIEDADES DO FLUIDO

DENSIDADE FASESUP.@ P, T kglm3 8.31 6.41 1.28 3.50 3.50

VISCOSIDADE FASE SUP. @ T cP/cSt 0.0156 0.0154 0.0146 0.0087 0.0087
11 DENSIDADE FASE INF. @ P, T kg/m® 965.70 782.18 819.96 737.90 734.28
12 VISCOSIDADE FASE INF. @ T cP/cSt 0.31 0.40 0.54 0.48 0.30
13 CARACTERISTICAS DO INSTRUMENTO
14 TIPO ELEMENTO PRIMARIO
15 SITUACAO @ P P P P P
16 PONTOS CONSIGNA (NIVEL NORMAL :) © 6592 378 1383 378 1525
17 ALARME ALTO/MUITO ALTO mm 7910 605 2212 605 2440
18 ALARME BAIXO / MUITO BAIXO mm 5274 151 553 151 610
19 ENCRAVAMENTO ALTO / BAIXO mm
20 TRACEJADO, FLUSHING
21 LOCALIZADO EM RECIPIENTE R-01 V-01 C-01 V-02 C-02
22 NOTAS:
23 (1) Especificar se é liquido - liquido (L-L) ou liquido - vapor (L-V)
24 (@) Indicar se o instrumento é local (L), painel (P) ou painel local (PL)
25 3) Indicar o nivel normal en mm sobre LT 0 % intervalo medida e os pontos de consigna de ALARMES e encravamentos nas mesmas unidades
28
29
30
31
32
33
34
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ANEXO B.11. Folhas de especificacédo de instrumentos de temperatura

Instrumentos de temperatura

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag. 1 de 1
INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA
1 DATOS GERAIS DE OPERAGCAO @ CARACTERISTICAS INSTRUMENTO
§ INSTRUMENT N° SERVICO SI:S?EPFE NATUREZA ngzggsggogu FASE ® TEMP. TEMPERATURA (°C) SITUACAQ® ALF/;C;NMTEOSS CONSIGNA (C) ENCRAV. LOCA_LIZADO EM
FLUIDO ) (°C) - , TUBULAGAO / RECIPIENTE
4 TOXICOS MIN. [NORM. MAX. TAL TALL TAH TAHH BAIXO | ALTO
5 TI-01 ENTRADA R-01 HIDROCARBONETOS - G 90.00 90.00 140.00 P 115.00 | 133.00 140.00 4"-P-1-P
6 TI-02 ENTRADA E-01 HIDROCARBONETOS - G 110.00 110.00 P 8"-P-4-H
7 TI-03 ENTRADA E-01 AGUA - L 20.00 20.00 P 12"-AR-23-H
8 TI-04 SAIDA AGUA - L 45.00 45.00 P 12"-AR-24-H
9 TT-01 ENTRADA V-01 HIDROCARBONETOS - M 40.00 40.00 P 8"-P-5-H
10 TI-05 ENTRADA C-02 HIDROCARBONETOS - L 38.26 38.26 P 2".P-12-NA
11 TI-06 TOPO C-02 HIDROCARBONETOS - G 72.67 72.67 P 14"-P-15-H
12 TI-07 ENTRADA E-02 AGUA - L 20.00 20.00 P 12"-AR-25-H
13 TI-08 SAIDA E-02 AGUA - L 45.00 45.00 P 12"-AR-26-H
14 TI-09 ENTRADA V-02 HIDROCARBONETOS - L 64.03 64.03 P 8"-P-16-H
15 TI-10 FUNDO C-02 HIDROCARBONETOS - L 95.66 95.66 P 8"-P-20-H
16 TI-11 REFLUXO FUNDO C-02 HIDROCARBONETOS - Vv 97.52 97.52 P 16"-P-21-H
17 TT-02 C-02 HIDROCARBONETOS - L 95.66 95.66 P C-02
18 TI-12 ENTRADA E-03 AGUA - \ 243.00 243.00 P 12"-V-27-H
19 TI-13 SAIDA E-03 AGUA - L 243.00 243.00 P 20"-C-28-H
20
21
22
23
24
25
26 NOTAS:
27 1) Especificar se é gas (G), liquido (L), vapor de agua (V) o mista (M).
28 2 Especificam-se condigdes de operagdo. Para condigdes de projeto mecanico referir-se as condigdes da tunulagéo ou equipamento associado.
29 3 Indicar se o instrumento é local (L), painel (P) o painel local (PL).
30
31
32
33
34
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ANEXO B.12. Folhas de especificacdo de valvulas de controle

Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDE{DO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pag 1 e 6
R
e VALVULAS DE CONTROLE
v
1] CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-03 FV-04
3 SERVICO ENTRADA E-01 AGUA DE REFRIGERACAO E-01
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA | SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS AGUA
9] [COMPOSTOS CORROSIVOS/TOXICOS % p/ppm p - -
10| VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h - - 56700.14 56700.14
11 VAZAO NORMAL DE GAS kgh 17789.99 17789.99 - -
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kgh - - - -
13|  |VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 110.00 110.00 45.00 45.00
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kg/m3 - - 990.21 990.21
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt - - 0.60 0.60
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglem? a - - 0.10 0.10
18] |PRESSAO CRITICA kglem? a
19 PESO MOLECULAR DO GAS kg/kmol 27.97 27.97 - -
20| DENSIDADE GAS @P, T kg/m3 8.31 8.31 - -
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - 0.99 0.99 - -
22, Cp/Cv - 1.21 1.21 - -
23| CARACTERISTICAS DA VALVULA
24| PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kg/em? g
25 PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kg/cm? g
26| PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcmz g
27]  JVALVULA ESTAGNADA ¥ SIM /NAO
28|  JABERTURA MINIMA / MAXIMA ) %
29|  JACAO AFALHADEAR ©® - F.C F.C
30| JACAOTUDO/NADA SIM / NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM / -
32 COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBU LAQAO - 4 24
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35| JCURVA DA VALVULA -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37, CV ESTIMADO NOVAS CONDICOES -
38| |VALIDEZ DA VALVULA © -
39 NOTAS :
40 (1)  Valvula estagnada significa classe Vo VI .
41 (@] Indicar se por razdes de processo ou seguranga deve limitar-se a abertura da valvula
42 3 Especificar a posi¢éo de seguranga a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posi¢&o)
43 (4 Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
44 (5 Indicar se é valida ou ndo valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
45
46
47,
48|
49
50
51|
52,
53
54
55)
56|
57
58
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Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég 2 de d
VALVULAS DE CONTROLE
1 CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-05 FV-06
3 SERVICO PURGA V-01 ENTRADA TOPO C-01
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA | SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS % p/ppm p - -
10 VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h - - 8363.62 8363.62
11 VAZAO NORMAL DE GAS kg/h 9396.36 9396.36 92.08 92.08
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kgh - - - -
13 VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 40.00 40.00 38.26 38.26
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kgim® - - 788.06 788.06
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt - - 0.42 0.42
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglcm? a - - 1.51 1.51
18] |PRESSAO CRITICA kglcm? a
19 PESO MOLECULAR DO GAS - 18.21 18.21 39.21 39.21
20 DENSIDADE GAS @P, T kg/m® 6.41 6.41 2.29 2.29
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - 1.00 1.00 0.99 0.99
22 Cp/Cv - 1.33 1.33 1.19 1.19
23 CARACTERISTICAS DA VALVULA
24 PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kglcm? g
25|  |PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kglem? g
26 PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcm? g
27| JVALVULA ESTAGNADA ¥ SIM / NAO
28|  JABERTURA MINIMA / MAXIMA %
29| JACAO AFALHADE AR @ - F.O F.C
30 ACAO TUDO / NADA SIM /NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM /-
32 COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBULAGAO - 7 10
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35 JCURVADAVALVULA® -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37| CV ESTIMADO NOVAS CONDIGOES -
38| JVALIDEZ DA VALVULA ® -
39 NOTAS :
40 (1) Valvula estagnada significa classe Vo VI .
41 2 Indicar se por razdes de processo ou seguranca deve limitar-se a abertura da valvula
42 ) Especificar a posigao de seguranga a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posigao)
43 4 Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
44 (5) Indicar se é valida ou nao valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
45
46|
47|
48]
49
50
51
52|
53
54
55
56
57
58
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Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég 3 de d
R
e VALVULAS DE CONTROLE
\
1 CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-07 FV-08
3 SERVIGO PURGA C-01 GAS DE SINTESE
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS GAS DE SINTESE
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS % p/ppm p - -
10 VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h - - - -
11 VAZAO NORMAL DE GAS kgh - - - -
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kg/h 5155.34 5155.34 200.00 200.00
13 VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 221.80 221.80 90.00 90.00
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kg/m® - - - -
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt - - - -
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglcm? a - - - -
18 PRESSAO CRITICA kg/cm® a
19 PESO MOLECULAR DO GAS - 20.78 20.78 15.33 15.33
20 DENSIDADE GAS @P, T kgim® 5.04 5.04 5.06 5.06
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - 1.00 1.00 1.00 1.00
22 Cp/Cv - 1.26 1.26 1.40 1.40
23 CARACTERISTICAS DA VALVULA
24 PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kglcm? g
25|  |PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kglcm® g
26 PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcm? g
27| JVALVULA ESTAGNADA SIM / NAO
28]  JABERTURA MINIMA / MAXIMA @ %
29|  JACAO AFALHADE AR © - F.0 F.C
30 AGCAO TUDO / NADA SIM / NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM /-
32 COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBULAGAO - 11 2
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35 JCURVADAVALVULA® -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37 CV ESTIMADO NOVAS CONDIGOES -
38[ |VALIDEZ DA VALVULA © -
39 NOTAS :
40 (1)  Valvula estagnada significa classe Vo VI.
41 2 Indicar se por razdes de processo ou seguranca deve limitar-se a abertura da valvula
42 (©)] Especificar a posigéo de seguranga a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posicéo)
43 (4 Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
44 (5) Indicar se é valida ou ndo valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
45
46
47,
48
49
50
51
52
53
54
55
56
57
58
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Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég 4 de d
VALVULAS DE CONTROLE
1 CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-09 FV-10
3 SERVICO ENTRADA C-02 AGUA DE REFRIGERACAO E-02
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS % p/ ppm p -
10 VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h 6738.64 6738.64 58025.10 58025.10
11 VAZAO NORMAL DE GAS kg/h - - - -
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
13| VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 18.07 18.07 40.00 40.00
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kgim® 819.96 819.96 990.21 990.21
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt 0.54 0.54 0.60 0.60
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglcm? a 0.27 0.27 0.10 0.10
18| |PRESSAO CRITICA kglcm? a
19 PESO MOLECULAR DO GAS - - - - -
20 DENSIDADE GAS @P, T kg/m® - - - -
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - - - - -
22 Cp/Cv - - - - -
23 CARACTERISTICAS DA VALVULA
24|  |PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kglcm? g
25 PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kglcm?® g
26 PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcm? g
27| JVALVULA ESTAGNADA ¥ SIM / NAO
28|  JABERTURA MINIMA /MAXIMA @ %
29| |ACAO AFALHADE AR © - F.C
30 AGCAO TUDO/NADA SIM / NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM /-
3R COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBULAGAO - 14
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35| JCURVADAVALVULA® -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37 CV ESTIMADO NOVAS CONDIGOES -
38| JVALIDEZ DA VALVULA © -
39 NOTAS :
40 (1)  Valvula estagnada significa classe Vo VI.
41 2 Indicar se por razdes de processo ou seguranca deve limitar-se a abertura da valvula
42 3) Especificar a posig&o de seguranca a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posigao)
43 (4) Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
a4 (5) Indicar se é valida ou ndo valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
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Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég 5 de d
VALVULAS DE CONTROLE
1 CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-11 FV-12
3 SERVICO DESTILADO REFLUXO TOPO C-02
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS HIDROCARBONETOS
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS % p/ ppm p - -
10 VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h 296.06 296.06 1400.65 1400.65
11 VAZAO NORMAL DE GAS kg/h - - - -
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kg/h - - - -
13| VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 64.03 64.03 64.03 64.03
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kgim® 737.90 737.90 737.90 737.90
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt 0.48 0.48 0.48 0.48
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglcm? a 0.38 0.38 0.38 0.38
18| |PRESSAO CRITICA kglcm? a
19 PESO MOLECULAR DO GAS - - - - -
20 DENSIDADE GAS @P, T kg/m® - - - -
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - - - - -
22 Cp/Cv - - - - -
23 CARACTERISTICAS DA VALVULA
24|  |PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kglcm? g
25 PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kglcm?® g
26 PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcm? g
27| JVALVULA ESTAGNADA ¥ SIM / NAO
28|  JABERTURA MINIMA /MAXIMA @ %
29| JACAO AFALHADE AR @ - F.O F.C
30 AGCAO TUDO/NADA SIM / NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM /-
3R COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBULAGAO - 17 19
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35| JCURVADAVALVULA® -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37 CV ESTIMADO NOVAS CONDIGOES -
38| JVALIDEZ DA VALVULA © -
39 NOTAS :
40 (1)  Valvula estagnada significa classe Vo VI.
41 2 Indicar se por razdes de processo ou seguranca deve limitar-se a abertura da valvula
42 3) Especificar a posig&o de seguranca a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posigao)
43 (4) Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
a4 (5) Indicar se é valida ou ndo valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
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Valvulas de Controle

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Pég s de d
VALVULAS DE CONTROLE
1 CARACTERISTICAS GERAIS
2 N° DE VALVULA FV-13 FV-14
3 SERVICO ENTRADA VAPOR E-03 REFINADO
4 CASO
5 LOCALIZADA EM P&ID
6 CONDIGOES DE OPERAGAO
7 ENTRADA | SAIDA ENTRADA SAIDA
8 NATUREZA DO FLUIDO AGUA HIDROCARBONETOS
9 COMPOSTOS CORROSIVOS / TOXICOS % p/ ppm p - -
10 VAZAO NORMAL DE LIQUIDO kg/h - - 6442.58 6442.58
11 VAZAO NORMAL DE GAS kg/h - - - -
12 VAZAO NORMAL DE VAPOR DE AGUA kg/h 3280.93 3280.93 - -
13| VAZAO MAXIMO / MINIMO %
14 TEMPERATURA °C 243.00 243.00 97.52 97.52
15 DENSIDADE DO LIQUIDO @P, T kgim® - - 73215 73215
16 VISCOSIDADE DO LIQUIDO @P, T cSt - - 0.30 0.30
17 PRESSAO DE VAPOR DO LIQUIDO @T kglcm? a - - 0.27 0.27
18| |PRESSAO CRITICA kglcm? a
19 PESO MOLECULAR DO GAS - 18.00 18.00 - -
20 DENSIDADE GAS @P, T kg/m® 17.50 17.50 - -
21 COMPRESSIBILIDADE Z @P,T - 1.00 1.00 - -
22 Cp/Cv - 0.98 0.98 - -
23 CARACTERISTICAS DA VALVULA
24|  |PRESSAO PARA VAZAO NORMAL kglcm? g
25 PRESSAO PARA VAZAO MAXIMA kglcm?® g
26 PRESSAO PARA VALVULA FECHADA kglcm? g
27| JVALVULA ESTAGNADA ¥ SIM / NAO
28|  JABERTURA MINIMA /MAXIMA @ %
29| JACAO AFALHADE AR @ - F.C F.C
30 AGCAO TUDO/NADA SIM / NAO
31 PASSO PLENO REQUERIDO SIM /-
3R COMPROVAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
33 LOCALIZADA EM TUBULAGAO - 27 22
34 MARCA E MODO DA VALVULA -
35| JCURVADAVALVULA® -
36 CV INSTALADO EM VAL. EXISTENTE
37 CV ESTIMADO NOVAS CONDIGOES -
38| JVALIDEZ DA VALVULA © -
39 NOTAS :
40 (1)  Valvula estagnada significa classe Vo VI.
41 2 Indicar se por razdes de processo ou seguranca deve limitar-se a abertura da valvula
42 3) Especificar a posig&o de seguranca a valvula: FA (falha abre), FC (falha fecha) o FP (falha mantém a posigao)
43 (4) Indicar se é Linear, Isoporcentual ou abertura Rapida
a4 (5) Indicar se é valida ou ndo valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
45
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ANEXO B.13. Folhas de especificacdo de valvulas de seguranca

PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Vél;)’;éas de seguranga )
VALVULAS DE SEGURANGA

1 CARACTERISTICAS GERAIS

2[  JVALVULAN® PSV-01

3 N° REQUERIDO (SERVICO / RESERVA)

4 EQUIPAMENTO(S) PROTEGIDO (S) C-02

5 PRESSAO NORMAL DE OPERAGAO kg/cm?g 0.00

6 TEMPERATURA NORMAL DE OPERAQAO °C 95.70

7 PRESSAO DE PROJETO MECANICO kg/cm’g 3.50

8 TEMPERATURA DE PROJETO MECANICO °Cc 125.70

9 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS
10 COMPOSTOS CORROS. / TOXICOS ( % peso / ppm p) -
11|  |CASO DE PROJETO DA VALVULA ) FOGO | FALHAE-02 | FALHAE-03
12 CONDICOES DE DESCARGA A ENTRADA DA VALVULA
13 PRESSAO DE ACIONAMENTO kg/cng 3.50 3.50 3.50
14 MAXIMA SOBREPRESSAO % 0.00 0.00 0.00
15] PRES. DE DESCARGA (Pdisp+SOBREPRESSAO) kg/cm?g 3.50 3.50 3.50
16 TEMPERATURA DE DESCARGA °C 125.70 125.70 125.70
17 VAZAO DE DESCARGA GAS OU VAPOR kg/h 3541.44 11199.66 14596.72
18] PESO MOLECULAR kg/kmol 7211 7211 7211
19 Cp/Cv - 1.09 1.09 1.09
20 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE - 0.97 0.97 0.97
21| |vAZAO DE DESCARGA LIQUIDO @P,T @ m3/h
22| DENSIDADE LIQUIDO @P, T kg/m®
23 VISCOSIDADE LIQUIDO @P, T cSt
24 CONDICOES DE DESCARGA A SAIDA DA VALVULA
25 TEMPERATURA °C 125.70 125.70 125.70
26 VAZAO DE GAS O VAPOR kg/h 3541.44 11199.66 14596.72
27| PESO MOLECULAR kg/kmol 7211 7211 7211
28 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE - 0.96 0.96 0.96
29 VAZAO DE LIQUIDO @P,T m3/h
30 DENSIDADE LiQUIDO @P, T kg/m3
31 JVALVULA DESCARGAA... (Atm /tocha,..) ® - TOCHA TOCHA TOCHA
32 CONTRAPRESSAO SUPERIMPOSED kg/cm?g
33 CONTRAPRESSAO BUILT-UP kglcm’g
34 CONTRAPRESSAO TOTAL / MAXIMA kg/cm’g
35 CARACTERISTICAS DA VALVULA
36| |PRESSAO DE DISPARO (1 VALVULA) kglcm?g
37] |PRESSAO DE DISPARO (outras) kg/cm’g
38 BALANCEADA (sim/nao) ~ SIM SIM SIM
39 PILOTADA (sim/no) ~
40| AREA CALCULADA / SELECCIONADA polegadas 2
41 ORIFICIO API ESTIMADO ~
42 COMPROBAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
43 MARCA E MODO DA VALVULA kglcm®g
44|  JPRESSAO DE DISPARO kg/cm’g
45 BALANCEADA (sim/nao) ~
46 PILOTADA (sim/nao) ~
47| ORIFICIO API INSTALADO ~
48[  |vALIDEZ DA VALVULA ¥ ~
49 NOTAS :
50) (1) Indicar caso considerado: fogo, bloqueio, exp. térmica, ruptura de tubos, sobreenchimento, falha de instrumentag&o falha elétrica local, falha elétrica geral, falha
51| de refrigeragéo, fallha de refluxo ou refluxo circulante, reagéo quimica, etc.
52| 2 No caso de recipientes cheios de liquido, ademais da vaz&o de descarga, indicar-se-a vazao de liquido inicialmente deslocado e volumen total de liquido
53] deslocado.
54 (3)  Comprovar "pour point" ou tendéncia a polimerizar do fluido.
55 (4 Indicar se é valida ou nao valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
56
57
58|
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PROJETO: PRODUCAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE Vé::;as de segurar;@a e p
VALVULAS DE SEGURANGA
1] CARACTERISTICAS GERAIS
2|  JVALVULA N° PSV-02
3 N° REQUERIDO (SERVICO / RESERVA)
4 EQUIPAMENTO(S) PROTEGIDO (S) V-02
5 PRESSAO NORMAL DE OPERAGAO kg/em®g 0.00
6 TEMPERATURA NORMAL DE OPERA(;AO °C 73.05
7 PRESSAO DE PROJETO MECANICO kg/cm’g 3.50
8| TEMPERATURA DE PROJETO MECANICO °C 103.05
9 NATUREZA DO FLUIDO HIDROCARBONETOS
10| [COMPOSTOS CORROS. / TOXICOS ( % peso / ppm p) -
11 |cAso DE PROJETO DA VALVULA P FOGO | |
12 CONDIGOES DE DESCARGA A ENTRADA DA VALVULA
13 PRESSAO DE ACIONAMENTO kg/cng 3.50
14 MAXIMA SOBREPRESSAO % 0.00
15 PRES. DE DESCARGA (Pdisp+SOBREPRESSAQ) kg/cm?g 3.50
16 TEMPERATURA DE DESCARGA °C 103.05
17 VAZAO DE DESCARGA GAS OU VAPOR kg/h 1436.84
18 PESO MOLECULAR kg/kmol 72.11
19 Cp/lCv - 1.09
20 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE - 0.97
21| |vAZAO DE DESCARGA LIQUIDO @P,T @ m3/h
22 DENSIDADE LIQUIDO @P, T kg/m3
23 VISCOSIDADE LiQUIDO @P, T cSt
24 CONDIGOES DE DESCARGA A SAIDA DA VALVULA
25 TEMPERATURA °C 103.05
26 VAZAO DE GAS OU VAPOR kag/h 1436.84
27 PESO MOLECULAR kg/kmol 7211
28 FATOR DE COMPRESSIBILIDADE - 0.97
29 VAZAO DE LIQUIDO @P,T m3/h
30 DENSIDADE LiQUIDO @P, T kg/m3
31] JVALVULA DESCARGAA... (Atm /tocha,...) ® - TOCHA
32 CONTRAPRESSAO SUPERIMPOSED kg/cng
33 CONTRAPRESSAO BUILT-UP kglcng
34 CONTRAPRESSAO TOTAL / MAXIMA kg/cm?g
35 CARACTERISTICAS DA VALVULA
36| |PRESSAO DE DISPARO (1* VALVULA) kg/cm’g
37 PRESSAO DE DISPARO (outras) kglcm?g
38 BALANCEADA (sim/nao) ~ SIM
39 PILOTADA (sim/nao) ~
40 AREA CALCULADA / SELECCIONADA polegadas 2
41 ORIFICIO API ESTIMADQ. ~
42, COMPROBAGAO PARA VALVULAS EXISTENTES
43| |MARCAE MODO DA VALVULA kg/cm’g
44 PRESSAO DE DISPARO kg/lcm?g
45 BALANCEADA (sim/nao) ~
46 PILOTADA (sim/nao) ~
47| ORIFICIO API INSTALADO ~
48| JVALIDEZ DA VALVULA ) -
49 NOTAS :
50 (1) Indicar caso considerado: fogo, blogueio, exp. térmica, ruptura de tubos, sobreenchimento, falha de instrumentacao falha elétrica local, falha elétrica geral, falha
51 de refrigeragao, fallha de refluxo ou refluxo circulante, reagéo quimica, etc.
52 2 No caso de recipientes cheios de liquido, ademais da vazao de descarga, indicar-se-a vazao de liquido inicialmente deslocado e volumen total de liquido
53 deslocado.
54 ) Comprovar “pour point* ou tendéncia a polimerizar do fluido.
55 (4) Indicar se é valida ou nao valida. NAO VALIDA podera indicar mudanga da valvula ou modificagdes na mesma.
56
57
58
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PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Resumo Valv. de seguranga
Pag. 1 de

® 0

RESUMO DE VALVULAS DE SEGURANGA

VALVULA

SERVIGCO

TAMANHO @
ETIPO®

SET Pres.
kg/cm®g

CASOS DE DESCARGA

FOGO

FALHA CONDENSADOR

FALHA ELETRICA

OUTRAS

kgh

PM

(°C)

kgl PM (°C)

kg/h

VAPOR

LiQuIDO

M 2 kgh PM

m3/h Dens.

°C CAsSO @

PSV-01

C-02

3.50

3541.44/

7211

125.70

11199.7 | 7211 125.70

14596.72

7211 125.70 -

PSV-02

V-02

3.50

1436.84

7211

103.05
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(1) Equipamento protegido e descrigao
2 Indicar tamano do orificio

) Balanceada (B) ou nao (NB)

(4) Bloqueio, falha valvula controle, falha refluxo, etc.
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ANEXO B.14. Folhas de especificacdo de analisadores

PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE ANALISADORES (Cromatdgrafos)
UNIDADE : COLUNA DE ABSORGAO C-02 Pag. 1 de 1
ANALISADORES (CROMATOGRAFOS)
1 INSTRUMENTO N° XT-01
2 COMPOSICAO MOLAR (%MOLAR)
3 N-BUTANAL 94.42%
4 ISOBUTANAL 5.58%
5
6
7
8
9
10
11
12
13
14
15
16
17
18
19 COMPONENTES A ANALISAR
20 N-BUTANAL
21
22
23
24
25
26
27 NOTAS:
28
29
30
31
32
33
34
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ANEXO B.15. Folhas de especificacao de servigos auxiliares

PROJETO:
UNIDADE :

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE
SERVICOS AUXILIARES

Pag. 1

SERVICOS AUXILIARES

de

CONSUMO DE SERVICOS AUXILIARES (AGUA DE ARREFECIMENTO)

CASO DE PROJETO :

EQUIPAMENTO DESCRICAO

CONSUMO (m*h) (1,2)

NOTAS

E-01

Condensador

68.44

E-02

Condensador da coluna de destilagéo

68.33
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PROJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

SERVICOS AUXILIARES
Pag. 2 de

Re

CONSUMO DE SERVIGCOS AUXILIARES (Vapor de Baixa Presséao)

CASO DE PROJETO :

EQUIPAMENTO

DESCRIGAO

CONSUMO (méh) (1,2) NOTAS

E-03

Reboiler

3877.74
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41

TOTAL

42

43

44

45

46

47

48

49

50

51

52

53

54

55

56

57

58

NOTAS :

1) Os valores com sinais positivos séo vazdes circundantes de agua refrigeragdo com o deltaT do projeto. Indicar deltaT considerado para geueles casos

onde seja diferente do normal (ex. condensadores de turbina,...).

Rev. Por
Data Aprovado

140



PROJETO:

PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

Pag. 3

SERVICOS AUXILIARES

de

CONSUMO DE SERVIGCOS AUXILIARES (ELETRICIDADE)

CASO DE PROJETO :

Bombas e compressores

EQUIPAMENTO

DESCRIGCAO

CONSUMO (kwhih)

NOTAS

P-01

Bomba de entrada da coluna de destilagdo C-02

2.35

P-02

Bomba de refluxo da coluna de destilagéo C-02

0,14

K-01

Compressor da saida de topo do separador V-01

53.32

K-02

Compressor da saida de topo da torre T-01

585,25
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NOTAS :

(1)  Valores com sinais positivos sdo consumo, valores com sinais negativos sao produgdes
(2)  Os valores entre parénteses s@o consumos de equipamentos em reserva nao aditivos para o consumo total da unidade

3) Os valores entre aspas s&o consumos intermitentes para alguma operagao especial. Nestes casos se se adicionara uma nota indicando a circunstancia em que|

se necessita 0 servigo.
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PR

OJETO: PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE

SERVICOS AUXILIARES
Pag. 4 de 4

CONSUMO DE SERVIGOS AUXILIARES (AR, NITROGENIO)

CASO DE PROJETO :

EQUIPAMENTO DESCRICAO

CONSUMOS (kg/h)

APLANTA

A. INSTRUM.

= NOTAS
NITROGENIO

FV-1

Pneumadtica de controle

2.588

FV-2

Pneumdtica de controle

2.588

FV-3

Pneumatica de controle

2.588

FV-4

Pneumadtica de controle

2.588

FV-5

Pneumadtica de controle

2.588

FV-6

Pneumdtica de controle

2.588

FV-7

Pneumatica de controle

2.588
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Valores com sinais positivos séo consumo, valores com sinais negativos sdo produgdes

Os valores entre parénteses séo consumos de equipamentos em reserva ndo aditivos para o consumo total da unidade
Os valores entre aspas s&o consumos intermitentes para alguma operagao especial. Nestes casos se se adicionara uma nota indicando a circunstancia em que|

se necessita 0 servigo.
Referente a todas as valvulas de controle
Da necessidade de 2m3/h
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ANEXO B.16. Folhas de especificacdo de tanques de armazenamento

PROJETO : PRODUGAO DE N-BUTIRALDEIDO A PARTIR DE PROPILENO E GAS DE SINTESE EQUIPAMENTO n° S-01
UNIDADE : Armazenamento de matéria prima no estado liquido Pag. 1 de 1
R
e TANQUES
v
1 CARACTERISTICAS DO EQUIPAMENTO
2 EQUIPAMENTO N°  |S-01
3 SERVICO Armazenamento de matéria prima no estado liquido (PROPILENO)
4 CARACTERISTICAS DO FLUIDO CARACTERISTICAS DO TANQUE VENTILAGAO
5 COMP. CORROSIVOS ID - TIPO DE TANQUE ESFERICO GAS DE BLANKETING -
6 COMP. CORROSIVOS %p |- TIPO DE TETO - VAZAO ENT. MAX. m’/h -
7 SOLIDOS SUSPENSAO %p |- Capacidade total m*  [3000 |VAZAO SAL. MAX. m’/h -
8 TEMP. ARMAZENAGEM °Cc 69| Capacidade util m (2250 ACESSORIOS
9 DENSIDADE LIQUIDO @ T kg/m? 411,4] Didametro m 17,89 |AGITACAO sim/ndo| nao
10 VISCOSIDADE@ T cSt 0,1126] ALTURA DO SOLO m 1 SERPENTINA sim/n&o| nao
11 TEMP. MAX. ARM., Tmax. °Cc 100| MAX. NVEL m 12,05 AQUECIMENTO
12 PRES. VAPOR @Tmax. kglcn? a|  15,93| MIN. NIVEL m 5,138 |DUTY Gcalh
13| | PONTO DE FULGOR °C 460| PRESSAO DESENHO kglcm? g [29,57 |PRESSAO DE DESENHO kgicm? g | nao
14 PONTO FLUIDEZ °C -107,8| TEMPERAT. DESENHO °C |130 | TEMPERAT. DESENHO °C néo
15 CLASSIFICAGAO DO FLUIDO SEGUNDO REGULAMENTO
16 TANQUE ATMOSFERICO TANQUE A PRESSAO RECIPIENTE A PRESSAQ / ESFERA
17 API 650 API 620 ASME VIIl/ API 2510 / API 2350
18 Pres. Vapor @ Tmax (kg/cm? a) <1 1<Pres. Vapor @Tmax (kg/cnm? a)<2 Pvap. @15°C (kg/cn? a) > 2
19 Pvap @Tmax: 0 <T. Fijo<0.05<T. Flotante < 1 Techo fijo Recipiente / Esfera
20 Bl [] Pto. fulgor <38°C B1 [] Pto. fulgor <38°C Al [] Temp. Armazen. < 0°C
21 B2 [] 38°C<Pto. fulgor<55 °C B2 [] 38°C<Pto. fulgor<55 °C A2 |l Temp. Armazen. >0°C
22 c O 55°C<Pto. fulgor<100 °C
23 D [ Pto. fulgor > 100 °C
24 ESQUEMA
25
26 I BRAT mm ]
27
| 1
28
29
30 @
31 vaes HLZ 88352 M. .
32
33
3 LLL = 5138 mm
35
36
37
38 1000 mm
39
40
41
42
43 MATERIAL CONEXOES
44 Material Sob. Corroséo Trat. Térmico | SIGLA N° DIA (")| FLANGE SERVICO
45 Envolv./ fundos A Entrada da matéria prima
46 Teto B Saida para o processo
a7 Internos Cc Instrumentagao de nivel
48 Isolamento D Instrumentacao de nivel
49 NOTAS : E Valvula de seguranga
50 F Bocal de inspecao
51
52
53
54
55
56
57
58
Rev. Por
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