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RESUMO

O propilenoglicol ¢ um um composto versatil utilizado em diversas industrias,
destaca-se como um umectante em produtos cosméticos e farmacéuticos, bem como um
solvente eficiente em formulagdes de tintas e agentes de limpeza. Este trabalho aborda o
design de uma unidade produtiva de propilenoglicol a partir da reagdo de 6xido de propileno
com dagua, empregando o software Aspen HYSYS para a modelagem do processo. A
configuragdo inclui seis trocadores de calor: um condensador e um reboiler para a coluna de
destilagdao, além de quatro trocadores de placas para os reatores. As especificagdes dos
trocadores foram definidas com base nos resultados da simulacdo, levando em conta o calor
transferido e as temperaturas operacionais dos fluidos. Uma margem de seguranca de 110%
foi aplicada no dimensionamento dos equipamentos para acomodar variacdes operacionais €
assegurar eficiéncia a longo prazo. A escolha dos trocadores de placas para os reatores
justifica-se pela baixa pressdo do sistema, o pequeno gradiente térmico, a economia de espago
e a alta eficicia na transferéncia de calor, enquanto a op¢do por serpentinas e jaquetas
revelou-se impraticavel devido as limitagdes estruturais dos reatores. Na coluna de destilagdo,
o condensador atua na liquefacdo dos vapores na se¢dao superior, € o reboiler promove a
vaporizacdo na base, garantindo um ciclo operacional continuo e eficaz. O sistema de
bombeamento da planta, composto por bombas centrifugas, mantém a pressurizagdo e
movimenta¢do adequadas das correntes. Adicionalmente, o projeto incorpora um mecanismo
de recirculagdo, reintegrando ao processo a parcela ndo convertida de 6xido de propileno,
dgua e metanol, visando a otimizacdo do consumo de matérias-primas. O reator ¢ o palco do
processo de hidrata¢ao do 6xido de propileno, etapa crucial para a conversao dos reagentes no
propilenoglicol. As correntes convergem para formar a alimentacdo dos quatro reatores em
série do tipo tanque agitado, onde ocorre a sintese do produto. A torre de separacao ¢ vital na
cadeia produtiva do propilenoglicol, responsavel pela distin¢do entre os produtos de topo e de
fundo através de uma coluna equipada com pratos hidraulicos. O propilenoglicol é coletado
no fundo da coluna, operando sob condigdes de condensagdo total e equipada com um
reboiler. Em conjunto com a torre, o vaso pulmao regula a vazao de refluxo do destilado. A
analise economica do projeto revelou a viabilidade financeira da producao de propilenoglicol,
apos a avaliagdo de diferentes configura¢des de colunas de destilagdo para aprimoramento dos

custos e eficiéncia operacional.
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1. INTRODUCAO E OBJETIVOS

O propilenoglicol, também conhecido como propano-1,2-diol, ¢ um composto valioso
em varias industrias, incluindo alimenticia, cosmética, de limpeza, anticongelantes e fluidos
de aquecimento. Este composto ¢ altamente versatil, atuando como um agente umectante

essencial para manter a umidade em cosméticos e medicamentos.'

O propilenoglicol (C:HsO:), devido a sua féormula molecular e a presenca de dois
grupos hidroxila, ¢ um composto higroscopico que encontra aplicagdo em uma variedade de
setores industriais. Sua capacidade de atrair e reter agua ¢ fundamental em produtos que

exigem controle de umidade, como cosméticos, alimentos e medicamentos.

Além de suas propriedades umectantes, o propilenoglicol destaca-se por sua
estabilidade quimica, o que permite seu uso em processos industriais que requerem altas
temperaturas e condigdes rigorosas de seguranga. A versatilidade deste composto também ¢

refor¢ada pela sua aplicabilidade como solvente em tintas e vernizes. 2

Este trabalho visa projetar uma planta de producdo de propilenoglicol a partir da
reacdo de 6xido de propileno com agua, utilizando o software Aspen HYSYS para simulagao.
Serdo considerados a viabilidade técnica, os riscos ambientais e a viabilidade econdmica do

projeto.

Os objetivos especificos do projeto incluem:

° Realizar balangos de massa e energia da unidade. (para obter vazdes)

° Projetar vasos, torres e reatores, definindo suas dimensdes, peso e elementos
internos.

° Desenvolver sistemas de impulsionamento de fluidos.

° Projetar sistemas de troca de calor, focando na integracdo energética.

° Definir sistemas de instrumentagdo, controle e seguranca da planta.

° Elaborar o diagrama P&ID da unidade XX-01 de destilacao fracionada.
° Analisar a viabilidade econdmica do processo.

° Realizar um estudo preliminar dos impactos ambientais da planta.



O projeto tem como meta estabelecer uma planta com capacidade anual de 90.720

toneladas, atendendo a demanda do mercado.

2. REFERENCIAL TEORICO
2.1. Oxido de propileno

O oxido de propileno (PO), um liquido com baixo ponto de ebuli¢do, ¢ essencial na
produgdo de uma variedade de produtos. Inicialmente, a producao de PO envolvia a cloragao
de propeno em 4&gua, resultando em cloridratos, que eram entdo desidroclorados com
hidroxido de potéssio. Posteriormente, desenvolveu-se um método mais eficiente através da

oxidacdo direta do propeno usando hidroperoxidos organicos.’

Aproximadamente 20% do o6xido de propileno produzido ¢ convertido em
propilenoglicol, enquanto a maior parte ¢ destinada a fabricagao de poliésteres poliol, que sao
fundamentais na produgdo de espumas de poliuretano. No setor de epoxidos, o PO ¢ o

segundo mais importante, superado apenas pelo oxido de etileno.*

A exposicao aguda ao PO pode causar irritagdo ocular e respiratoria tanto em humanos
quanto em animais. Além disso, este composto ¢ um depressor leve do sistema nervoso

central e foi associado a tumores estomacais e nasais em estudos de toxicidade.*’
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Figura 1. Estrutura quimica do 6xido de propileno.

O método de produgdo de o6xido de propileno utilizando perdxido de hidrogénio ¢
reconhecido por gerar menos subprodutos se comparado a outras técnicas. Este processo ¢
notavel pela sua simplicidade e pelo fato de que a 4gua € o principal coproduto, o que facilita
seu tratamento e descarte. Ao contrario dos métodos que empregam cloro, esta abordagem
previne a formacdo de subprodutos clorados e a geragdo de grandes volumes de efluentes,

alinhando-se com os esfor¢os para uma produ¢ido mais sustentavel e eficiente.

Em 2023, a demanda global por 6xido de propileno atingiu aproximadamente 10

milhdes de toneladas, com expectativa de crescimento anual composto de 5,76% até 2034.
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Entre as principais empresas produtoras do composto estdo LyondellBasell, DOW Chemicals,
BASF & Dow e Shell, que lideram o mercado e contribuem para o avango tecnolégico na

area.’

A expectativa ¢ que o mercado global de 6xido de propileno cresca significativamente,
alcancando 18,5 milhdes de toneladas até 2034. Esse aumento ¢ impulsionado pela expansao
do uso de poliuretanos em setores-chave como constru¢do, automotivo e eletronicos,
especialmente na regido da Asia-Pacifico, que tem demonstrado um rapido desenvolvimento

econdmico e industrial.’
2.2. Propilenoglicol

O propilenoglicol, de formula quimica C;HgO, , é um liquido incolor e de viscosidade
moderada, que ndo possui odor. Sua propriedade higroscopica permite que absorva umidade
do ambiente com facilidade. Nos Estados Unidos, a produ¢do anual deste composto ultrapassa
as 450 mil toneladas. Atualmente, a demanda global por propilenoglicol ¢ de
aproximadamente 2 milhdes de toneladas por ano, com projecdes de crescimento para quase 4

milhdes de toneladas até o ano de 2035.8

Na industria de cosméticos, o propilenoglicol ¢ um ingrediente chave devido a sua
multifuncionalidade, atuando como emoliente, umectante, conservante e solvente. Ele ¢
particularmente valorizado nos produtos de cuidados com a pele e cabelo, onde ajuda a
manter a umidade, melhorando a hidratagdo e a elasticidade da pele, além de prolongar a vida

util dos produtos por suas propriedades antimicrobianas. *'°

Em cosméticos, contribui para uma aplicacdo mais suave e melhora a textura dos
produtos, evitando que a maquiagem crie um aspecto pesado. Embora seja considerado seguro
para uso em cosméticos, recomenda-se realizar um teste de alergia antes de sua aplicacdo e

consultar um dermatologista em caso de irritagdes.’

As principais empresas envolvidas na produgdo global de propilenoglicol incluem
LyondellBasell, Dow Chemical, SK Chemicals, ADM, Indorama Ventures, Monument
Chemical, INEOS, BASF, Shell Eastern Petroleum, CNOOC & Shell Petrochemicals (CSPC),
Dongying Hi Tech Spring Chemical Ltd e Manali Petrochemicals, entre outras, destacando-se

no mercado e contribuindo para o atendimento da crescente demanda. '

2.2.1. Obtencéo e quimica do propilenoglicol



A estrutura molecular do propilenoglicol, um diol com férmula molecular C;HgO,, ¢
caracterizada pela presenca de dois grupos hidroxila (-OH) ligados a uma cadeia de propano.
Essa configuracdo confere ao composto excelentes propriedades higroscopicas,

permitindo-lhe atrair e reter dgua eficientemente. '

Essa habilidade ¢ particularmente valiosa em produtos que necessitam de um controle
rigoroso de umidade, como cosméticos, medicamentos e alimentos processados. Além disso,
o propilenoglicol ¢ quimicamente inerte e estavel, o que amplia seu uso em diversas

aplicagdes."”’

Na industria, o propilenoglicol ¢ sintetizado pela hidrélise do 6xido de propileno na
presenca de dgua, um processo catalisado por acidos ou bases. A reagdao ocorre tipicamente
em temperaturas que variam de 150 °C a 220 °C, dependendo do catalisador escolhido. A

reacdo quimica pode ser representada pela seguinte equacgao:
CH3CH20 + HzO — CH3CH20HCH20H

Este procedimento ¢ conduzido em reatores do tipo tanque agitado para assegurar uma
mistura homogénea dos reagentes e produtos. A selecdo cuidadosa do catalisador e das
condigdes de reacdo ¢ essencial para maximizar a eficiéncia e garantir a qualidade do

propilenoglicol produzido.'
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Figura 2. Reagdo quimica da sintese do propilenoglicol em meio 4cido.

OH

2.3. Metanol

O metanol, conhecido também como alcool metilico ou alcool de madeira, é um
liquido incolor, volatil e inflamével, com a férmula quimica CH;OH. Sua estrutura molecular
lhe confere uma alta solubilidade em agua, o que o torna um solvente eficiente para diversas

aplicagdes industriais."

Na industria quimica, o metanol ¢ vital como matéria-prima na producdo de varios

compostos, como formaldeido, metil-terc-butil éter (MTBE) e acido acético. No Brasil, ¢



especialmente importante na fabricagdo de biodiesel, contribuindo para a reducdo da

dependéncia de combustiveis fosseis. '

Contudo, ¢ crucial ressaltar a toxicidade do metanol para seres humanos. Mesmo
pequenas quantidades podem ser perigosas se ingeridas, inaladas ou absorvidas pela pele,
causando envenenamento. Portanto, medidas de seguranga rigorosas sao necessarias no seu

manuseio, incluindo armazenamento adequado e precaugdes durante processos industriais.'*!*

No contexto deste projeto, o metanol desempenha um papel essencial como solvente,
prevenindo a formacdo de duas fases liquidas devido a solubilidade limitada do
propilenoglicol em agua. A presenga de metanol € crucial para assegurar a homogeneidade da

mistura no decorrer do processo produtivo.

Para melhor entendimento dos processos industriais € necessario destacar os pontos de
ebulicao dos compostos. Esse ¢ um fator primordial para a escolha das varidveis de operagao.

Segue tabela abaixo:

Tabela 1. Temperatura de ebulicdo dos compostos utilizados na planta industrial

Composto Temperatura de ebulicao (°C)
Oxido de propileno 34
Propilenoglicol 188.,2
Metanol 65




3. DESCRICAO DO CENARIO
3.1. Caso de Projeto

A planta projetada processara trés correntes principais: 0xido de propileno, agua e
metanol, com o intuito de produzir propilenoglicol de alta pureza. A eficiéncia do processo
sera otimizada pelo reciclo da fragdo ndo reagida, minimizando assim a necessidade de novos

Insumos.

3.2. Especificacoes de Qualidade dos Produtos
A fragdo molar de propilenoglicol na corrente de topo da torre de destilagao ¢ de 10
mmol/kmol. Da mesma forma, a fragdo molar de dgua na corrente de fundo da torre de

destilagao também ¢é de 10 mmol/kmol.

Tabela 2. Vazao das correntes de alimentacgao.

Componentes Vazao massica (kg/h)
Agua 65.600
Metanol 10.450
Oxido de propileno 11.340

3.3. Critérios de Projeto
Essas diretrizes garantem que o projeto da planta seja robusto e eficiente, considerando

as variagdes operacionais e a manuten¢ado da qualidade do produto.

Tabela 3. Critérios gerais de operagao.

Critérios Valores
Fator de operacao 8.000 h/ano
Capacidade Minima 60%
Sobredimensionamento dos Equipamentos
Bombas de Cargas e Produto 110%
Bombas de Refluxo de Coluna 120%
Trocadores de Calor 110%
Coluna de Fracionamento (hidraulica) 120%
Coeficiente de Formacao de Crostas
Correntes de Processo 0,0001 h.m?.°C/kcal
Agua de Arrefecimento 0,0003 h.m?.°C/kcal

3.4. Condicoes de entrada
Para realizar as simula¢des do projeto utilizando o software Aspen HYSYS, foi

estabelecido as seguintes condi¢des de entrada:



Tabela 4. Especificacdes das condi¢des de entrada

Correntes P (kg/cm’g) T (°C)
Agua 0 25
Metanol 0 25
Oxido de propileno 0 25

Produtos P (kg/cm’g) T (°C)
Propilenoglicol * *

*Valores de processo

3.5. Dados basicos de engenharia

Com as simulagdes feitas e utilizando as especificacdes de entrada da tabela acima no

software foi estabelecido os seguintes valores:

Tabela 5. Especificacdes das bases gerais da planta

Agua de refrigeracao
T fornecimento T maximo de retorno | Pressiao de projeto
28°C 45 °C 8 ka/cm’g
Vapor

Nivel Alto Médio Baixo
T (°C) 390 297 218
P (kg/cm?g) 38 16 4,5
T projeto (°C) 420 330 240

P projeto (kg/cm?*g) 42 19 7

3.7. Custos gerais

Com base na literatura ¢ estabelecido o custo geral dos insumos utilizados no projeto

de estudo.

Tabela 6. Custo dos insumos e do propilenoglicol

Produtos Custos
Oxido de propileno 1.300,00 $/tonelada
Agua 2,00 $/tonelada
Metanol 120,00 $/tonelada
Propilenoglicol 1.700,00 $/tonelada
Agua de refrigeracio 0,40 $/m’
Eletricidade 240,00 R$/Mwh
Ar de instrumentos 0,04 R$/Nm’
Vapor de alta pressao $ 27/tonelada
Vapor de média pressao $ 24/tonelada
Vapor de baixa pressao $ 20/tonelada

10



3.8.Capacidade da unidade
A capacidade de processamento da planta serd de 11.340 kg/h de 6xido de propileno,
com uma operagdao anual prevista de 8.000 horas. Abaixo, estd o diagrama de fluxo de

processos da planta.
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4. PROJETO DA PLANTA

A planta em questdo estd equipada com nove bombas centrifugas, cada uma
desempenhando fungdes vitais em diferentes estagios do processo. As bombas P-01, P-02 e
P-03 sdo encarregadas de movimentar as correntes de entrada, pressurizando os insumos de
6xido de propileno, 4gua e metanol até 4 kg/cm?. g. A bomba P-05 atua como bomba de
refluxo na torre de destilacdo, e a bomba P-04 gerencia o retorno da fracdo ndo reagida ao
reator. As bombas P-06 a P-09 estdo envolvidas na operacdo dos trocadores de calor dos

reatores R-01 a R-04, respectivamente, otimizando a transferéncia de calor.

O projeto também inclui um vaso pulmao, com design cilindrico horizontal, que regula
a vazao de refluxo e destilado, operando entre 20% e 80% de sua capacidade total. A torre de
separacao C-02 ¢ essencial para a producao de propilenoglicol, utilizando uma coluna de
pratos hidraulicos para separar os componentes da corrente de saida do reator, com o
propilenoglicol sendo coletado no fundo e a mistura de 6xido de propileno, 4gua e metanol no

topo.
4.1. Correntes de processo

A Corrente 1 tem origem em um reservatorio de 6xido de propileno, transportando a
primeira matéria-prima até a bomba P-100. Neste ponto inicial, a pressao ¢ mantida em 0
kg/cm?g. Em paralelo, a Corrente 2 flui de um tanque de agua, constituindo a segunda
matéria-prima vital, e ¢ encaminhada para a bomba P-101, também sob pressao de 0 kg/cm?g.
Concomitantemente, a Corrente 3, proveniente de um tanque de metanol, desempenha o papel
de solvente essencial, prevenindo a formacao de fases liquidas distintas devido a solubilidade
restrita do propilenoglicol em agua. Esta corrente segue para a bomba P-102, com a pressao

inicial igualmente zerada.

Progressivamente, a Corrente 4 emerge da bomba P-100, onde o 6xido de propileno ¢
pressurizado até alcancar 4 kg/cm’g. Direciona-se entdo ao misturador MIX-100,
encontrando-se com a Corrente 5, oriunda da bomba P-101, que transporta agua igualmente
pressurizada a 4 kg/cm?g. A integragdo das substancias prossegue com a Corrente 6, que, apos
pressurizagdo na bomba P-102, conduz o metanol ao misturador MIX-100, promovendo a

unido com a agua e o 6xido de propileno.
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A Corrente 7, fruto dessa combinacdo equilibrada, apresenta fluxos de massa de
65.500 kg/h, 11.340 kg/h e 10.450 kg/h para é4gua, 6xido de propileno e metanol,
respectivamente. Segue entdo para o misturador MIX-101, onde se junta a Corrente 15,
originando a mistura que nutrird o reator CSTR-100. Dentro deste reator de tanque agitado,

ocorre a reagdo quimica que resulta na formacao do propilenoglicol, o produto desejado.

Ap6s a reagdo, a Corrente 8, agora compreendendo agua, 6xido de propileno, metanol
e propilenoglicol, preserva uma pressao de 4 kg/cm?g. Ela ¢ submetida a uma valvula de
despressurizacdo, que reduz a pressao para 0,5 kg/cm?g, adequando-a para a entrada na coluna

de fracionamento.

Em uma fase subsequente, a Corrente 10, ja despressurizada, ingressa na torre de
fracionamento, efetuando a separagdo do propilenoglicol dos demais componentes. A
Corrente 12, resultante como produto de fundo da coluna T-100, ¢ enriquecida em
propilenoglicol a 99%, contendo uma parcela minima de dgua, ¢ mantém uma pressao de 1

kg/cm?g.

No topo da coluna, a Corrente 11, majoritariamente composta por dgua, oxido de
propileno, metanol e uma pequena fracdo de propilenoglicol, ¢ direcionada ao separador

TEE-100, onde ocorre a eliminacdo de impurezas, operando a uma pressao de 0 kg/cm?g.

A Corrente 13, que transporta as impurezas, ¢ descartada apds a separacdo. Por outro
lado, a Corrente 14, proveniente também do separador TEE-100, constitui uma corrente de
recirculacao que retorna ao inicio do processo. Antes disso, passa pela bomba P-05, onde sua
pressdo ¢ elevada de 0 kg/cm?g para 4 kg/cm?g, transformando-se na Corrente 15. Esta
corrente finalmente se encaminha ao misturador MIX-101, pronta para se integrar novamente
com a Corrente 7, perpetuando assim o ciclo produtivo. As correntes podem ser vistas na

figura 4 abaixo:

14
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Figura 4. Diagrama do processo produtivo, imagem retirada do software de

simulagao.

4.2. Bombas

O projeto inclui um total de nove bombas centrifugas, desempenhando fungdes
essenciais em varias etapas do processo. As bombas P-01, P-02 e P-03 sdo responsaveis pelas
correntes de entrada, enquanto a P-04 atua como bomba de refluxo da torre de destilacao. A
P-05 retorna a fracdo ndo reagida aos reatores, e as bombas P-06 a P-09 estdo associadas aos
trocadores de calor dos reatores R-01 a R-04. A pressdo diferencial das bombas ¢é calculada

pela diferenga entre a pressdo de admissao e a pressao de impulsdo.

A pressao de admissao ¢ calculada pela equagao:

_ 9
Padm - Pvaso + pg( 2 + h) (1)

Onde,

.= Pressdo do vaso acumulador;

h = Altura de elevagdo do equipamento;
p = densidade do fluido;
g = Constante da gravidade;

@ = Diametro otimizado do vaso;

Considerando a auséncia de altura de elevagdo para as bombas, exceto para a P-05, e a
pressdo do vaso, a pressdo de admissdo € considerada nula para estes equipamentos. A

pressdo de impulsao ¢ determinada pela corrente de saida da bomba:
15



=P+ AP + pg(H + h) )

imp,r topo
Onde,
H = Altura da torre ou reator;

topo = Pressdo do topo da torre;

p = densidade do fluido;
g = Constante da gravidade;

APr = Pressao da valvula de seguranca.

As eficiéncias hidraulica e elétrica foram estabelecidas em 45% e 90%,
respectivamente. A poténcia consumida pela bomba, apos corre¢do dos rendimentos, ¢ dada
por:

Poténcia = A:;Q 3)

Onde,
AP = pressio diferencial na bomba (N/m?)
Q = vazdo volumétrica (m’/s)

n = Eficiéncia hidraulica x Eficiéncia elétrica da bomba.

A pressao de shut-off € 1,2 vezes o diferencial de pressao:

Pressdo de shut — off = 1,2-AP 4

4.2.1 Bomba P-01

v

@/CT@

>

13.8 m3/h
P-01

Figura 5. Modelo usado para projeto de bomba P-01
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A bomba P-01 ¢ alimentada pela corrente de 6xido de propileno, corrente 1,
bombeando a corrente 4 para o misturador.

Tabela 7. Parametros caracteristicos da bomba P-01

Parametro caracteristicos Valor
Pressdo na admissdo (kPa) 0
Pressdo na impulsdo (kPa) 392,27
Diferenca de pressao (kPa) 392,27
Pressdo de shut-off (kPa) 470,72
Vazdo volumétrica (m’/h) 13,80
Poténcia consumida pela bomba (kW) 37,13

4.2.2 Bomba P-02

OB

3,97 m3/h

O

P-02
Figura 6. Modelo usado para projeto de bomba P-02

A bomba P-02 opera com a alimentagdo proveniente da corrente de agua, identificada
como corrente 2, bombeando a corrente 5 para o misturador.

Tabela 8. Pardmetros caracteristicos da bomba P-02

Parametro caracteristicos Valor
Pressdao na admissao (kPa) 0
Pressdo na impulsio (kPa) 392,27
Diferenca de pressao (kPa) 392,27
Pressao de shut-off (kPa) 470,72
Vazdo volumétrica (m>/h) 3,97
Poténcia consumida pela bomba (kW) 10,68
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4.2.3 Bomba P-03

v

L

®f?®

238 m3'h
P-03
Figura 7. Modelo usado para projeto de bomba P-03

A bomba P-03 ¢ alimentada pela corrente 3 que corresponde a corrente de entrada de

Metanol na planta. Ird bombear a corrente 6 ao misturador.

Tabela 9. Parametros caracteristicos da bomba P-03

Parametro caracteristicos Valor
Pressdo na admissdo (kPa) 0

Pressdo na impulsdo (kPa) 392,27
Diferenca de pressao (kPa) 392,27
Pressao de shut-off (kPa) 470,72

Vazio volumétrica (m>/h) 3,38

Poténcia consumida pela bomba (kW) 0,91

4.2.4 Bomba P-04
{ @
162,27 m3/h N
P-04

Figura 8. Modelo usado para projeto de bomba P-04

Para a bomba P-04, a bomba de refluxo da torre, é necessario considerar a elevagao da

torre C-01. Esta bomba ¢ alimentada pela corrente de refluxo que sai do vaso acumulador.
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Tabela 10. Parametros caracteristicos da bomba P-04

Parametro caracteristicos Valor
Pressao na admissao (kPa) 0,0040
Pressdo na impulsao (kPa) 120,90
Diferenca de pressao (kPa) 90,81
Pressdo de shut-off (kPa) 108,97
Vazao volumétrica (m>/h) 262.27
Poténcia consumida pela bomba (kW) 16,33

4.2.5 Bomba P-05

F 9

0O )e

70,5 m3/h

P-05

Figura 9. Modelo usado para projeto de bomba P-05

A bomba P-04 é a bomba de retorno do residuo ao reator. E alimentada pela corrente 6

que corresponde a corrente de retorno da fragdo ndo reagida no reator. Ird bombear a corrente
15 ao misturador.

Tabela 11. Pardmetros caracteristicos da bomba P-05

Parametro caracteristicos Valor
Pressao na admissao (kPa) 0
Pressdo na impulsao (kPa) 392,27
Diferenca de pressio (kPa) 392,27
Pressao de shut-off (kPa) 470,72
Vazio volumétrica (m’/h) 79,50
Poténcia consumida pela bomba (kW) 21,39
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4.2.6 Bomba P-06

L

Ol

1270,8 m3/h
P-06
Figura 10. Modelo usado para projeto de bomba P-06
A bomba P-06 ¢ a bomba que recebe a corrente do CSTR-100 e bombeia para o
trocador E-01.

Tabela 12. Parametros caracteristicos da bomba P-06

Parametro caracteristicos Valor
Pressdo na admissao (kPa) 4,00
Pressdo na impulsao (kPa) 4,70
Diferenca de pressao (kPa) 0,70
Pressao de shut-off (kPa) 0,84

Vazio volumétrica (m*/h) 1270,8
Poténcia consumida pela bomba (kW) 59,90

4.2.77 Bomba P-07

w

> O

254 mh
P-07

Figura 11. Modelo usado para projeto de bomba P-07

A bomba P-07 ¢ a bomba que recebe a corrente do CSTR-101 e bombeia para o
trocador E-02.
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Tabela 13. Parametros caracteristicos da bomba P-07

Parametro caracteristicos Valor
Pressdo na admissdo (kPa) 4,00
Pressdo na impulsdo (kPa) 4,70

0,70

Diferenca de pressdo (kPa)
0,84

Pressdo de shut-off (kPa)
Vazio volumétrica (m>/h) 325,44
Poténcia consumida pela bomba (kW) 15,3
4.2.8 Bomba P-08

e,
18232 mith

P-08

Figura 12. Modelo usado para projeto de bomba P-08

A bomba P-08 ¢ a bomba que recebe a corrente do CSTR-102 e bombeia para o

trocador E-03.
Tabela 14. Parametros caracteristicos da bomba P-08

Parametro caracteristicos Valor
Pressao na admissao (kPa) 4,00
Pressdo na impulsao (kPa) 470
Diferenca de pressao (kPa) 0,70

Pressao de shut-off (kPa) 0.84
Vazao volumétrica (m’/h) 182,52
Poténcia consumida pela bomba (kW) [ 8,59

4.2.9 Bomba P-09

v

> O

P-09

1548 mih

Figura 13. Modelo usado para projeto de bomba P-09



A bomba P-09 ¢ a bomba que recebe a corrente do CSTR-103 e bombeia para o
trocador E-04.

Tabela 15. Parametros caracteristicos da bomba P-09

Parametro caracteristicos Valor
Pressdo na admissao (kPa) 4,00
Pressdo na impulsdo (kPa) 4,70
Diferenca de pressao (kPa) 0,70
Pressdo de shut-off (kPa) 0,84

Vazdo volumétrica (m>/h) 105,48
Poténcia consumida pela bomba (kW) 4.96

4.3. Trocadores de calor

No projeto atual, foram planejados seis trocadores de calor, incluindo um condensador
e uma caldeira do tipo kettle para a coluna de destilagdo, além de quatro trocadores de placas
para regular a temperatura dos reatores. As dimensdes desses trocadores sdo definidas com
base nas simulagdes, considerando o calor trocado e as temperaturas dos fluidos. Para garantir
a operacionalidade e acomodar variacdes, todos os trocadores t€ém um sobredimensionamento

de 110%.

O setpoint de temperatura dos trocadores de calor de placas, responsaveis pelo
controle térmico dos reatores CSTR, foi estabelecido com base no intervalo de operacdo da
corrente de processo proveniente do reator, onde ocorre a hidratacdo do 6xido de propileno,
que varia entre 25°C e 20°C. Para atender a esse requisito, optou-se pelo uso de agua gelada
proveniente de um chiller como fluido auxiliar de resfriamento, operando com temperatura de

entrada de 5°C e saida de 15°C, obtidos pelas simulagdes no HYSYS.

No processo de destilagdo, a separagao dos componentes volateis da corrente
proveniente dos reatores requer o uso de uma caldeira e um condensador. A caldeira operara
com um setpoint de 250°C, devido a necessidade de uso do vapor de alta pressdao como fluido
auxiliar de aquecimento. O condensador, por sua vez, deve resfriar a corrente de processo de
88,25°C para 66,52°C. Esse resfriamento pode ser realizado utilizando agua de refrigeracao,
um fluido auxiliar mais acessivel em termos de custo. Nas simulagdes, a dgua de refrigeragdo
foi definida com temperatura de entrada de 28°C e saida de 45°C, atendendo aos requisitos de

eficiéncia térmica.
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Tabela 16. Trocadores de calor do projeto e seus respectivos setpoints de operagao.

Identificacio | Local de instalacio . Setpoint[oq . SetpointIOC] . Setpoint . Setpoint eC]
in. fluido auxiliar out, fluido auxiliar in. corrente de processo out, corrente de processo
E-01,02,03,04| Trocador de placas 5 15 25 20
pos  [Caldeiradacolunady g, 250 209 210
destilacido
E-06 Condensador da 28 45 88,25 66,52

coluna de destilacdo

4.3.1 Sistema de troca térmica dos Reatores (R-01, R-02, R-03 e R-04)

Os quatro reatores em série sdo essenciais para a hidratacdo do oxido de propileno,

mantendo a temperatura abaixo de 25°C para prevenir a vaporizagdo. Cada reator possui um

sistema de recirculagdo que bombeia o fluido a 25°C para os trocadores e retorna a 20°C ao

reator, com as correntes de recirculacao diminuindo progressivamente ao longo dos reatores.

A escolha dos trocadores de placas foi baseada em:

Pressao Baixa do Processo: A baixa pressao operacional favorece o uso de

trocadores de placas.

Baixa Diferenca de Temperatura: A pequena variacdo de temperatura entre

as correntes de entrada e saida.

Espaco Ocupado: Os trocadores de placas sdao compactos e oferecem

vantagens em termos de custos operacionais, aquisi¢ao, instalacdo e manutencgao.

Alta Eficiéncia Térmica:Com um coeficiente global de troca térmica de

6000W/(m?.°C), utilizando agua de refrigeragdo, os trocadores de placas sdo altamente

eficientes.

No processo de hidratagdao do 6xido de propileno para a producao de propilenoglicol, a

utilizagdo de quatro trocadores de calor distintos para cada reator em série € crucial devido as

variagdes nas condi¢des térmicas ao longo do processo. Embora o setpoint de temperatura

seja o mesmo, cada reator gera diferentes quantidades de calor, em parte devido a variagdo na

taxa de reacdo e a quantidade de calor liberado ou absorvido em cada estagio. Essas variacdes

na carga térmica ocorrem porque, 2 medida que a conversdo do 6xido de propileno avanga, a

velocidade da reacdo diminui, o que afeta o calor gerado.
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Além disso, o acimulo de produtos e reagentes ndo reagidos altera as condi¢des
térmicas ao longo do processo. Portanto, os trocadores de calor sdo dimensionados de forma
especifica para cada reator, garantindo que a temperatura ideal seja mantida para otimizar a
eficiéncia da reagdo e evitar a evaporagdo indesejada dos reagentes, assegurando um processo

continuo e controlado.

- o
Tam. agua de refrigeracio™ 15°C

—_— 0,
Tr‘n,ﬂuido de processo =25°C Tlmf, fluido de processo — 20 °C
Corrente de entrada Corrente de Sa'l.da

= o
Tr‘n. agua de refrigeracio™ 5°C

Figura 14. Esquema do projeto dos trocadores de calor dos reatores, destacando o uso de
agua gelada proveniente do chiller para a refrigeracao e o fluido resultante da hidratagao do

oxido de propileno como corrente de processo

4.3.2 Sistema de troca térmica da coluna de destilacao (C-01)

Na coluna de destilagao da planta de propilenoglicol, o condensador e a caldeira tipo
kettle desempenham papéis fundamentais. O condensador tem a funcdo de resfriar e
condensar os vapores no topo da coluna, parte desse liquido condensado ¢ retornado como
refluxo para aprimorar a separacao dos componentes, enquanto o restante ¢ coletado como
produto destilado. Ele ¢ crucial para manter a temperatura e a pressao ideais, garantindo uma

separacdo eficaz dos componentes volateis.

Por outro lado, a caldeira fornece o calor necessario para vaporizar o liquido na base
da coluna. O vapor gerado sobe pela coluna, facilitando a separagdo dos componentes com
pontos de ebulicdo mais elevados. A caldeira promove uma vaporizagdo uniforme e

controlada, vital para a eficiéncia do processo de destilagdo. A interagcdo sinérgica entre o
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condensador e a caldeira é o que permite uma operagdo continua e eficiente da coluna de

destilagdo.

— 0,
Tour, corrente de vapor™ 250°C

Tr’n,ﬂuido de processo = 209 °C Tour, fluido de pl'ocesm: 210 °C
Corrente de entrada Corrente de saida’

— 0,
Tr’n, corrente de vapor™ 250 C

Figura 15. Esquema do projeto da caldeira E-05, destacando o uso de corrente de vapor de
alta pressao para o aquecimento do fluido de processo que advém da base da torre de

separagao.

O trocador E-05, correspondente a caldeira da torre de destilacdo, ¢ estrategicamente
posicionado na base da coluna. Sua funcdo ¢ manter a temperatura do produto de fundo,
utilizando vapor de alta pressdo (HPS) como fluido auxiliar. A temperatura do HPS ¢ definida
em 250 °C para este trocador, garantindo que o reboiler fornega calor suficiente para a
vaporizagdo do liquido e uma separacdo eficaz dos componentes. A operacdo correta da
caldeira ¢ essencial para manter as condi¢des ideais de temperatura e pressdo para a

destilagao.

O condensador E-06, localizado no topo da coluna, desempenha um papel igualmente
crucial. Utilizando &4gua como fluido refrigerante, ele resfria a corrente de wvapor,
condensando-a e permitindo a separagdo entre o refluxo, que retorna a coluna, e o produto
destilado. Este processo ¢ fundamental para a eficiéncia da separagao dos produtos na coluna

de destilacao.
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Tr’n,ﬂuido de processo = 82925 °C Taur, fluido de processo = 66952 °C
Corrente de entrada Corrente de saida

Figura 16. Esquema do projeto do condensador E-06

4.3.3 Dimensionamento dos sistemas de troca térmica

Para o dimensionamento dos trocadores de calor, a equagdo fundamental aplicada ¢:

Q = A-Um-ATml (5)
onde:
° Q [kcal/h]: quantidade de calor trocada.
° A [m?]: area do trocador de calor.
° ATml [K]: variagdo logaritmica da temperatura.
° U,, [keal/(h.m?)]: coeficiente global de transferéncia de calor.

Os valores de quantidade de calor trocada “Q” sdo adquiridos através das simulacdes
no software Aspen HYSYS. Com base nesses valores, considera-se o coeficiente global de

transferéncia de calor U,, e a variagdo logaritmica de temperatura ATml.

O coeficiente global de transferéncia de calor (U,) ¢ um indicador da eficiéncia de
transferéncia de calor através das superficies do trocador, levando em conta todas as
resisténcias térmicas. Os valores de U,, sdo obtidos de dados tabelados e especificados na
literatura para diferentes tipos de trocadores de calor e fluidos utilizados. Conforme

apresentado na tabela a seguir:
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Tabela 17. Coeficiente global de transferéncia térmica U,,"

Trocador de calor U ipetade [W/ (m* °C)]
Trocador de calor de placas (E-01, E-02, E-03, E-04) 600
Caldeira (E-05) 1050
Condensador (E-06) 850

O procedimento de dimensionamento dos trocadores de calor ¢ meticuloso para
assegurar que os calculos sejam precisos e que o equipamento seja adequado as necessidades
do processo de forma eficiente e segura. A variacdo logaritmica de temperatura, ATml, é uma

medida critica no calculo do dimensionamento e ¢ obtida pela seguinte formula:

(Tm_Tcz)_ (ThZ_Tcl)

ATml - l ((Thl_Tcz)) ©)
(T, T,
onde,
° (Th 1) e (Thz) Sdo as temperaturas de entrada e saida do fluido quente,
respectivamente.
° (TC 1) e (TC 2) Sdo as temperaturas de entrada e saida do fluido frio,
respectivamente.

O uso desta equagdo permite calcular a area necessaria do trocador de calor (A) para a

quantidade de calor desejada (Q) a ser trocada, considerando o coeficiente global de

transferéncia de calor (U,,).

Tabela 18. Variagdo logaritmica de temperatura AT,,;.

Trocador de calor AT, [°C]
Trocador de calor de placas (E-01, E-02, E-03, E-04) 14,4
Caldeira (E-05) 40,5
Condensador (E-06) 37.9

Para calcular as areas de troca do condensador, a equacao utilizada é:

A= (7)

onde:
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° A: ¢é a area do trocador de calor necessaria.

° Q: ¢ a quantidade de calor a ser removida pelo condensador (em kcal/h ou

outra unidade de energia por tempo).

° U . ¢ o coeficiente global de transferéncia de calor (em kcal/(h.m?.°C) ou outra

unidade de transferéncia de calor por area e diferenca de temperatura).

° F ¢ o fator de corre¢do, um valor adimensional que varia de 0 a 1, considerado

para avaliar as temperaturas no projeto do condensador.

O fator de correcao F ajusta o calculo da area para as condi¢des reais de operagdo do
trocador de calor. Se o valor de F for inferior a 0,8, indica que as diferencas de temperatura
entre os fluidos quente e frio ao longo do trocador ndo sao ideais, e pode ser necessario
modificar as especificacdes do trocador para garantir uma operag¢do eficiente e evitar

problemas operacionais.

P \/(R2+1)-lﬁ[§;:;)5] 7 @)
2-S|R+1—(R+1)
(R—1) - In

2-S|R+1—V(R*+1)

T T
t —t
e (10)

onde:
° T,: temperatura de entrada do fluido de processo.
° T,: temperatura de saida do fluido de processo.
° t;: temperatura de entrada do fluido de refrigeracao.
° t,: temperatura de saida do fluido de refrigeracao.

O fator de corre¢do obtido para o condensador E-06 foi de 0,96, o que configura um
dimensionamento aceitavel.
J& para os demais trocadores do sistema, as areas de troca foram obtidas pelo seguinte

equacionamento:

28



__ duty
A =—— (11)
m ml
Ap0s obter a area para cada um dos trocadores, ¢ possivel determinar o nimero de
tubos da caldeira (E-05) e condensador (E-06) tendo como base os seguintes parametros para

esse projeto:

° Comprimento dos tubos: 20 pés de comprimento (6,096 metros);
° Diametro dos tubos: %”;

Os dados de cada trocador de calor no modelo de instalagdo em série, onde cada
trocador esta diretamente associado a um reator especifico, estdo apresentados nas tabelas
abaixo.

Com base na area de troca térmica obtida nas simulagdes, determinou-se o nimero de
placas aproximado para cada trocador de calor. Foi considerado que cada placa possui uma
area de 1m? permitindo calcular a quantidade total de placas requerida para atender as

especificagdes do sistema.

Area de troca

Numero de Placas = < ——"—""~"— (12)
rea por placa
onde:
° Area de troca: area total para troca térmica obtida pela simulagdo (m?)
° Area por placa: area de uma unica placa (m?)

Tabela 19. Parametros caracteristicos do trocador de calor de placas E-01

Parametro caracteristicos Valor
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 25
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 20
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 5
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 15
Calor trocado (kcal/h) 4,40E+06
Area de troca (m?) 59,1
Numero de placas 60
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Tabela 20. Parametros caracteristicos do trocador de calor de placas E-02

Parametro caracteristicos Valor
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 25
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 20
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 5
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 15
Calor trocado (kcal/h) 1,13E+06
Area de troca (m?) 15,1
Numero de placas 16

Tabela 21. Parametros caracteristicos do trocador de calor de placas E-03

Parametro caracteristicos Valor
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 25
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 20
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 5
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 15
Calor trocado (kcal/h) 6,31E+05

Area de troca (m?) 8,48

Numero de placas 9

Tabela 22. Parametros caracteristicos do trocador de calor de placas E-04

Parametro caracteristicos Valor
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 25
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 20
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 5
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 15
Calor trocado (kcal/h) 3,64E+05

Area de troca (m?) 4,89

Numero de placas 5
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Tabela 23. Parametros caracteristicos da caldeira E-05

Parametro caracteristicos Valor
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 209
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 210
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 250
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 250

Calor trocado (kcal/h) 2,48E+07
Area de troca (m?) 679,42
Numero de tubos 1.863

Tabela 24. Parametros caracteristicos do condensador E-06

Parametro caracteristicos Valor

Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 88,25

Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 66.52
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 28
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 45

Calor trocado (kcal/h) 2,04E+07
Area de troca (m?) 736,22
Numero de tubos 2.018

4.4. Vasos pulmoes

O vaso pulmdo tem a fun¢do de regularizar a vazao de refluxo e destilado. Este
equipamento possui uma configuracao cilindrica horizontal, onde o diametro ¢ igual a altura e
o comprimento ¢ igual a altura do cilindro. Normalmente, opera-se com 50% da capacidade,
mantendo 20% como nivel minimo e 80% como maximo.O tempo de retengdo padrao de 10
minutos € utilizado para os célculos, seguido de otimizagdo. Para o calculo da espessura do

vaso, utiliza-se a equagio do Chemical Engineering Design'*:

Pi-Di
t = 5 — 1,2-Pi (13)
Onde:
° ( Pl_) ¢ a pressao interna,
° ( DL, ) é o didmetro interno,
° (S) ¢ o estresse maximo permitido,
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° (E) ¢ a eficiéncia da solda.

Com base nesses parametros, inicia-se o calculo do custo financeiro, comeg¢ando pelo

peso do vaso:

= . . . . p.—1kg
W = 240-C -D -(L+0,8D ) t oo = 4245kg (14)

Neste contexto, ( Dl_ ) representa o didmetro total, ja considerando a adi¢ao da
espessura (t ), e ( CW ) € o coeficiente que reflete a complexidade das conexdes e

componentes internos, com um valor padrao de 1,08. Utilizando essas variaveis, procede-se

ao calculo do custo total, que engloba também as despesas de instalacao.

Custo = (12800 + 73 + W™ ™). 4 = $405257, 47 (15)

Utilizando a ferramenta solver, realiza-se uma otimizacao alterando a propor¢ao L/D
de 2 a 5 para alcangar o custo otimizado, resultando em L/D=5. A temperatura de projeto ¢é
definida com base na temperatura de saida do condensador, 66,5 °C, adicionando-se uma

margem de 15 °C, totalizando 81,5 °C.

Com base nos resultados, parametros discutidos, simulagdo no Aspen HYSYS e
otimizagdo econdmica, compila-se uma tabela com todos os parametros de projeto do vaso

acumulador.

Refluxo Destilado

Figura 17. Esquema do vaso pulmao
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Tabela 25. Parametros caracteristicos do vaso pulmao

Parametro caracteristicos Valor
Comprimento do vaso (mm) 9654.,25
Altura do vaso (mm) 1930,85
Espessura do vaso (mm) 7,40

Nivel maximo de liquido (mm) | 1544,68
Nivel normal de liquido (mm) 965,43
Nivel minimo de liqguido (mm) 386,17
Pressao de projeto (kPa) 343,23
Temperatura de projeto (°C) 81,5

4.5. Reator

O reator ¢ o coracdo do processo de hidratagdo do 6xido de propileno, seguindo a

reacao:
CH;CH,0 + H,0 — CH;CH,OHCH,OH

Para a produgdo eficiente de propilenoglicol, o reator tipo tanque agitado continuo
(CSTR) ¢ o mais adequado, permitindo uma mistura e operagdo continua € um controle
preciso do processo quimico. A planta foi projetada com uma série de quatro CSTRs para
manter o fluxo das correntes e otimizar o dimensionamento dos reatores. A cinética da reacao

¢ descrita por:

_ 75362
Taxa de reacgio de 6xido de propileno = 4,711 x 10°- e( ) -[C ]

6xido de propileno

Para garantir a producdo desejada de propilenoglicol, é necessario manter um tempo
de residéncia de 2,5 horas e uma temperatura de 25 °C. Segundo o Chemical Engineering
Design, a fracdo ideal de liquido no reator varia entre 65% e 75%, sendo 70% adotado para

este projeto. O nivel minimo foi estabelecido em 20% e 0 maximo em 90%.'

A espessura do reator foi calculada utilizando a equacdo (12).Com um tempo de
residéncia preestabelecido, encontrou-se uma espessura de 13,06 mm. O peso do reator ¢

calculado por:

1
W = 240-C -D -(L +0,8D )13,0552 10,1972 (16)

W = 7396,98 kg

O custo, incluindo instalagdo, ¢ estimado pela equagdo:
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(17)

Custo = (12800 + 73-W "%).4

Custo = 618848,161

Utilizando a ferramenta solver, uma otimizagao ¢ realizada alterando a propor¢do L/D

de 2 a 5 para alcangar o custo otimizado, resultando em L/D=2 para este caso. A temperatura

de projeto ¢ definida como a temperatura de saida do condensador, 66,5 °C, acrescida de uma

margem de 15 °C, totalizando 81,5 °C.
Com base nos resultados, pardmetros discutidos e simulagdo no Aspen HYSYS, uma

AT

tabela com todos os pardmetros de projeto do vaso acumulador ¢ compilada.

H
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Figura 18. Esquema reatores

Tabela 26. Parametros caracteristicos do reator R-01

Parametro caracteristicos Valor
Comprimento do reator (mm) 2673,01
Altura do reator (mm) 5346,02
Espessura do reator (mm) 13,06
Nivel maximo de liquido (mm)* 4811,42
Nivel normal de liquido (mm)* 374221
Nivel minimo de liquido (mm)* 1069,20
Pressao de projeto (kPa) 568,79
Temperatura de projeto (°C) 25
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4.6. Torre de separacio

A torre de separagdo ¢ um equipamento crucial na producdo de propilenoglicol,
responsavel por separar o produto desejado dos demais componentes na corrente de saida do
reator CSTR. O processo se dd pela separagdo das correntes de fluido, obtendo-se o
propilenoglicol no fundo e a fragdo mais volatil no topo. A coluna de pratos hidraulicos foi a

escolhida para este fim.

Na torre C-02, a separagao efetiva ¢ alcangada através da destilagao fracionada, onde o
efluente da reagdo ¢ introduzido e os componentes sao separados, com o propilenoglicol
sendo coletado no fundo e a mistura de 6xido de propileno, 4gua e metanol saindo pelo topo.
A coluna opera sob condi¢gdes de condensacdo total, com um refervedor aquecido por vapor

de agua.

4.6.1. Dimensionamento da Coluna C-02
O dimensionamento da coluna C-02 envolveu a coleta de dados das correntes de
entrada e saida e informagdes internas da coluna. O primeiro passo foi determinar a

velocidade limite (v,. . ), que ¢ a maxima velocidade do géas ascendente (v , ) sem
limite gas, max

causar arraste de liquido. Com base nessa velocidade, calcula-se a secdo minima requerida

(5 . ) e o didmetro minimo (D ) utilizando as equagdes:
min min

densidadeﬁqui du—densidadegés
vlimite = 0,30480,23 densidadegés [m/s] (18)
S — Vga’s,méx 1 2 19
min v " 3600 M ] (19)

limite

Dml’n = \ 4.5[7”"" [m] (2())

Essas equagdes garantem que o dimensionamento da coluna seja adequado para o

processo, evitando problemas operacionais e garantindo a eficiéncia da separacao.

Ao dimensionar a altura da torre de separacdo, ¢ crucial considerar as densidades do
liquido e do gés (densidadel,qu . € densidadegés), que devem corresponder ao prato com a
1
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maxima vazao volumétrica de gés ascendente. Esses dados sdo fundamentais para calcular a

velocidade limite e, consequentemente, o diametro e a area de secdo transversal da coluna.

Para a altura da torre, foi estabelecida uma distancia de 460 mm entre os pratos
comuns ¢ de 910 mm entre o prato de alimentagdo e o prato de topo. Essas medidas sao

importantes para garantir a eficiéncia da separacao e a manuten¢ao adequada da coluna.

Além disso, a altura do fundo da torre requer a defini¢ao dos niveis de liquido no

fundo, identificados como (LLL , HLL e NLL ) . Esses niveis sdo determinados
fundo fundo fundo

por relagdes especificas que consideram fatores como a carga hidraulica e a capacidade de
retencdo de liquido da coluna, que sdo essenciais para o desempenho adequado da torre de

destilagao.

As equagdes para definir os niveis de liquido no fundo da torre sdo:

1

— 5 : ime-—— -
NLL fun do[m] = Vazao fundo Holdup Time-—; 5 + LLL fundo (21)
= 3 . PR E
HLL fundo — Vazao fundo Surge Time-— 5 + NLL fundo (22)
onde,

° LLqun o Nivel de Liquido no Fundo (Liquid Level at the Bottom).

° HLL fundo’ Altura do Nivel de Liquido no Fundo (Height of Liquid Level at the
Bottom).
° NLL fundo: Nivel Normal de Liquido no Fundo (Normal Liquid Level at the
Bottom).

Essas relagdes sdo calculadas com base em pardmetros operacionais e de design da
coluna e sdo fundamentais para o dimensionamento correto do vaso pulmao e para a operagao

segura e eficiente da torre de destilacdo e usando as equagdes:

Altura [m] = 1000-(HLL

fundo + 0,91) (23)

fundo

Altura__ [m] = (N — 2)-460 + 910 + 910 + Altura

total

(24)

pratos fundo
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Para a espessura da torre, a seguinte equacao utilizada foi:

PD ’ Dml’nimo -1000
t=— S E-12P) t C, (25)
Onde:
° (PD ) [kg/cm?g] = ( Popemcao +1,8) (26)

° (P

operagio ) = pressdo de operagdo da torre obtida pela simulagdo

° (S t) = maxima pressao suportavel = 88,94 N/mm?
° ( E) = eficiéncia da solda = 0,85
° ( CA) = sobreespessura para corrosao = 3 mm

O peso da torre foi calculado por:

1
10,1972

W=240-C, - d (l+0,8d)t- (27)

Considerando:

i L .. -3
d = didmetromédiodosvasos =D .+ tx10 ;
m minimo

C W= fator contabilizando peso de conexdes e insumos = 1,15 .

A temperatura de projeto da coluna C-02 foi definida como a maior temperatura ao

longo da torre, a temperatura do fundo, acrescida de 20 °C, resultando em 230 °C.

Esses célculos asseguram que a torre de separacao seja projetada para operar de forma

eficiente e segura, atendendo as necessidades do processo de producdo de propilenoglicol.

4.7. Listagem de indicadores no sistema de destilacio
Os indicadores sdao instrumentos utilizados para aferir o valor de determinada
varidvel.Segue na tabela abaixo a lista de indicadores empregados na coluna de destilagao do

Processo.
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Tabela 27. Listagem de indicadores presentes no sistema de destilagao.

Instrumentos de pressiao

Instrumentos de temperatura

Identificacao (nﬁnI;O(;:ltllzl?)‘iﬁgcﬁo) [[dentificacao L?(;(?l‘l;igm
PI-01 #10 TI-01 #10
PI1-02 #12 TI-02 C-1
PT-04 C-1 TI-03 #12
PI-03a #R TI-04 C-1
PI-03b Refluxo TI-05 #R
PI-04 #11 TI-06 #11
Instrumentos de vazao Instrumentos de nivel
Localizacao Localizacao
Identificacdo| (num. da tubulacio ou [Identificacdo] (num. da tubulacio ou
vaso) vaso)
FI-01 #10 LG-01 C-1
FI1-02 #12 LT-03 C-1
FT-02 VBP LG-02 C-2
FT-05 #R LT-06 C-2
FI1-03 #11 - -

Também foram indicados no diagrama da coluna de destilagdo os pontos de tomada de
amostragem (também chamados de sample), onde serdo coletadas amostras do fluido de
processo que serao levadas para experimentos laboratoriais, com o objetivo de averiguar se a
composic¢ao quimica do fluido permanece com os valores desejados.

A tabela a seguir mostra a localizagdo dos pontos de amostragem na coluna de
destilagao.

Tabela 28. Listagem de pontos de amostragem

Localizacdo dos pontos de amostragem
(nim. da tubulac¢io)
#10
#11
#12

4.8. Listagem de controladores no sistema de destilacao

Os controladores sdo instrumentos que buscam manter o valor de referéncia para uma
variavel controlada ao modificar uma variavel manipulada. Ao ser perturbada a varidvel
controlada, o controlador emite sinal de controle ao elemento final de controle (valvulas ou
bombas, por exemplo), alterando o valor da variavel manipulada, para que a variavel

controlada busque seu valor de referéncia.

38



Na tabela a seguir, encontra-se uma lista de controladores empregados na torre de
destilacdo:

Tabela 29. Listagem de controladores no sistema de destilagao

Identificacao Localizacao (num. da tubulacio ou vaso)
TIC-01 C-1
FIC-02 C-1 (controle em cascata com TIC-01)
LIC-03 C-1
PIC-04 C-1
FIC-05 Refluxo
LIC-06 C-2

4.9. Listagem de alarmes no sistema de destilacao

Alarmes sdo sistemas visuais € sonoros para acionamento em caso de anormalidade no
valor de determinada variavel de processo. Os sinais sdo acionados na sala de controle,
alertando os responsaveis do sistema de processo a tomar medidas de seguranga cabiveis. Os
alarmes podem ter dois niveis, de alto ou baixo (XAH e XAL, onde X ¢ a variavel de
processo medida), com fungdes de aviso a sala de controle, e de muito alto e muito baixo
(XAHH e XALL) que, além de avisar os operadores, podem acionar mecanismos de
seguranca, garantindo a seguranca da planta.

Abaixo segue uma lista de alarmes presentes na coluna de destilacdo fracionada do
processo:

Tabela 30. Listagem de alarmes presentes no sistema de destilacao

Identificacao LSO ELET
(nim. do instrumento ou laco de controle com alarme)
PAH PIC-04
PAHH PIC-04
FAL FIC-05
FALL FIC-05
LAH LIC-03
LAL LIC-03
LAH LIC-06
LAL LIC-06

4.10. Listagem de intertravamentos no sistema de destilacio
Os intertravamentos sdo dispositivos de seguranca em plantas industriais, tendo seu
acionamento garantido em casos de extrema anormalidade em determinada variavel de

processo, eliminando riscos ao processo e situagdes de perigo. Sdo normalmente relacionados

39



como alarmes de segundo nivel, e, uma vez acionados, tomam medidas para o processo voltar
a sua posi¢ao segura, acionando um elemento final de controle crucial para a seguranca da
planta. Segue na tabela abaixo uma lista de intertravamentos encontrados na coluna de
destilagao:

Tabela 31. Listagem de intertravamentos presentes no sistema de destilag@o

Localizagao
Identificacdo| (niim. do instrumento ou laco de Acao sobre
controle com intertravamento)
PSHH-01 PIC-04 SI-01: Valvula‘t de controle dp fclrnemmento de
calor a torre de destilacdo C-1
FSLL-02 FIC-05 SI-01: Valvula‘l de controle dp fog’nemmento de
calor a torre de destilacdo C-1

4.11. Listagem de valvulas de seguranca no sistema de destilacio

As valvulas de seguranca sdo valvulas de pressao empregadas na protegao do sistema
contra pressoes excessivas, evitando eventuais acidentes. As valvulas de seguranga funcionam
de modo a aliviar a pressdo do sistema em caso de sobrecarga, evitando danos aos
equipamentos e assegurando a integridade da planta industrial, garantindo que os niveis de
pressao se encontrem dentro dos limites operacionais seguros.

A tabela abaixo apresenta uma lista de valvulas de seguranca encontradas no processo
do sistema da torre de destilagao:

Tabela 32. Listagem das valvulas de seguranga

Identificacao| Localizacao (nim. do vaso)
PSV-01 C-1
PSV-02 C-2

O dimensionamento das valvulas de seguranca tem por finalidade determinar as
vazoes de descarga desses dispositivos. Para a coluna de destilagdo, os riscos de seguranca a
planta sdao a possibilidade de incéndio externo na torre de destilagdo, e uma possivel falha no
refluxo que compromete o equilibrio liquido-vapor (ELV), o que poderia prejudicar a
operacao de destilagdo.

No calculo de vazdao de descarga para fogo externo, sdo empregadas as seguintes
equacoes:

m =< (28)

Em que:
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0 = 37139 - 4*% (29)
A=mn-D-H (30)
Nas expressdes, m ¢ a vazdo de descarga, O ¢ a quantidade de calor recebido
externamente, 4 ¢ calor latente do liquido de fundo (obtido pela simula¢do), H e D sdo,
respectivamente, altura e didmetro da coluna.
Para:
A=1618,79 kcal/kg H=7,12m D=38Im

Verifica-se:

A = 85,09 m’ Q = 1420565,2 kcal/h m = 877,55kg/h
No caso de falha no refluxo, ¢ dada a seguinte equagao:

Qreb
- (31)

m =

Onde, o Q,,, ¢ a quantidade de calor trocada no refervedor, e 1 ¢ calor latente do
liquido de fundo (obtido pela simulagdo). Sendo Q,, = 8,6%10® kcal/h, verifica-se:
m = 5312,61 ton/h

Para dimensionamento da valvula de seguranca, deve-se selecionar a vazdo de
descarga que apresentar o maior valor. Dessa forma, selecionou-se a vazao de descarga
relativa a falha no refluxo, ou seja, m = 5312,61 ton/h O valor alto de descarga implica que
sdo necessarias mais de uma valvula de seguranga de mesma vazao.

No caso da vélvula de seguranga do vaso acumulador C-2, considera-se o risco de
incéndios externos ao tanque. Para isso, as mesmas relagdes supracitadas devem ser
empregadas.

Assim sendo, tém-se os dados A = 1618,79 kcal/kg (obtido na simula¢do), H= 1,93 m
e D =9,65 m. Dessa forma, verifica-se:

m = 645,1kg/h

Com isso, conclui-se o dimensionamento da valvula de seguranca PSV-02, com vazao

de descarga de m = 645,1 kg/h.

4.12. Diagrama mecanico de processo da coluna de destilagao
Na figura abaixo, encontra-se representado o diagrama mecanico do processo (Piping

and Instrumentation Diagram, P & 1D) de destilacdo fracionada da planta.
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4.13. Avaliacdo econdomica do processo

A industria quimica desempenha um papel crucial na cadeia produtiva, fornecendo
matérias-primas fundamentais e produtos intermediarios para diversos setores. A interconexao
entre diferentes areas ressalta a importancia das instalacdes quimicas no desenvolvimento
econdmico mundial, impulsionando a busca continua por métodos que aprimorem a eficiéncia

produtiva, minimizem impactos ambientais e geram produtos mais seguros e sustentaveis.

Nesse contexto, o propdsito operacional de uma planta quimica ¢ assegurar que as
instalagdes dos processos funcionem de maneira eficaz, segura, sustentavel e lucrativa.
Considerando que o design das plantas quimicas visa a geracao de lucro, a estimativa de
custos prévia a implementagdo do projeto ¢ vital para antecipar a viabilidade econémica do

empreendimento.

Portanto, este estudo foca na viabilidade da produgdo de propilenoglicol com a
maxima pureza possivel a partir do 6xido de propileno, objetivando avaliar a lucratividade, os
custos de investimento e operacionais, bem como o retorno financeiro potencial ao longo do
periodo operacional da planta. Para tal, foram calculados os custos associados aos
equipamentos, ao capital imobilizado, ao capital de giro, aos gastos iniciais e aos custos

operacionais.

Simulagdes foram conduzidas para distintas configuragdes de colunas de destilacdo,
com 6, 8, 10, 12 e 16 pratos, com o intuito de otimizar o projeto mediante uma analise

detalhada dos custos totais e seus impactos diretos.

Adicionalmente, os valores foram ajustados pelo custo de capital ajustado (ACC), um
indicador que reflete o custo total de um projeto apos considerar fatores como inflagao, riscos,
impostos, seguros e outras despesas incidentais. O ACC ¢ uma métrica significativa, pois
contribui para determinar a viabilidade econdmica mais acertada de um projeto quimico. A

seguinte equacao foi empregada:
ACC = [0,199. (1 + 0,1 + 0,15) + 0,07]. [install ISBL + OSBL capital const] (32)
ACC = 0,32. [install ISBL + OSBL capital const] (33)

O fator de ajuste ¢ aplicado aos custos de instalacdo da infraestrutura interna (ISBL) e
externa (OSBL) para calcular o ACC (Custo de Capital Ajustado). Esses ajustes sdo

essenciais para refletir o custo real do projeto ao longo do tempo, levando em conta a inflagao
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e outros fatores que podem elevar os custos. Assim, projetou-se os equipamentos internos,
incluindo a torre C-01, o trocador de calor E-01, o condensador E-02, o refervedor E-03, o
vaso C-02 e as cinco bombas P-01, considerando o nimero de pratos. Avaliou-se o custo total
e o custo operativo anual, revelando-se como ferramentas cruciais para o projeto, pois
possibilitaram uma analise mais precisa da rentabilidade. O resultado foi um custo total de

18.259.608,47 USD/ano. Os detalhes desses custos foram apresentados na tabela a seguir:

Tabela 33. Valores dos custos para cada niumero real de pratos.

N° de pratos|Custo Capital Anualizado [$/ano][Custo operativo total [$/ano]|Custo Total [$/ano]
6 3.373.157,52 54.063.071,42 18.379.593,26
8 3.371.686,17 53.689.590,31 18.259.608.,47
10 3.471.901,10 53.575.138,35 18.255.052,62
12 3.587.624,11 56.012.757,35 19.072.122,07
16 3.813.010,08 60.838.854,94 20.688.596,81

Portanto, determinou-se que a configuracdo Otima para a coluna de destilagdo na
producdo de propilenoglicol consiste em 8§ pratos reais, pois mesmo ela esta configuragao
apresentando um custo Total relativamente maior que a de 10 pratos o custo capital operativo

e anualizados foram menores,conforme ilustrado abaixo:

Custo Total vs Numero de pratos

70.000.000,00
60.000.000,00

50.000.000,00

40.000.000,00

10.000.000,00 18.259.608,47

Custo Total [$/ano]

20.000.000,00

.......
.....................
...............................

......................

10.000.000,00

0,00

6 8 10 12 16
Numero de Pratos

mmmmm Custo operativo Total [$/ano] Custo Total [$/ano]

mmmmm Custo Capital Anualizado [$/ano] ==«+=«=-- Custo Total Otimizado

Figura 20: Avaliag¢do dos custos de acordo com custo total € o nimero de pratos

Fonte: Autoria propria
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O numero de pratos utilizados interfere nos custos dos equipamentos utilizados no
projeto, portanto, ¢ realizada essa andlise para identificar e confirmar qual a quantidade mais

adequada para o estudo de tal projeto.

4.13.1 Custo geral dos equipamentos

E crucial realizar uma estimativa precisa do custo dos equipamentos para avaliar a
parcela correspondente ao capital imobilizado. O célculo do custo total desses equipamentos
levou em consideracdo os custos operacionais e¢ de instalacdo das diversas utilidades da
planta, incluindo bombas, colunas de destilagdo, trocadores de calor, vasos de pressao e o
reator, todos dimensionados para 10 pratos. Os calculos foram realizados conforme as
formulas detalhadas anteriormente neste documento, resultando na determinagdo do valor
total dos equipamentos. Para estimar o custo de capital fixo, utilizou-se o método da
porcentagem, empregando um fator de multiplicacdo para obter uma estimativa empirica. Os
valores calculados para cada equipamento sdo apresentados na tabela a seguir, que se encontra

a seguir.

Tabela 34. Custo geral dos equipamentos

Equipamento Nuimero |Parametro de estimagcio| Custo ($)
Bomba P-1 Vazio, L/s 12.317,93
Bomba P-2 Vazio, L/s 21.854,19
Bomba P-3 Vazdo, L/s 12.188,06

Bomba de Refluxo P-4 Vazio, L/s 28.982,12
Bomba P-5 Vazdo, L/s 138.730.42
Trocador R-1 Area, m? 11.725,92
Trocador R-2 Area, m? 4.373,46
Trocador R-3 Area, m? 3.199.64
Trocador R-4 Area, m? 2.549,39

Condensador E-1 Area, m? 226.465,90

Refervedor E-2 Area, m? 208.360,62
Vaso V-1 Peso, ke 101.731,89
Torre T-1 Peso, kg 302.752,19
Reator R-1 Area, m? 618.848,16
Total 2.091.871,02
Custo de capital Fixo 12.156.431,70

4.13.2 Capital de Giro e Investimento Total

Para assegurar a viabilidade econdmica e a eficiéncia operacional de uma planta, ¢é

vital contar com um capital de investimento adequado. Este capital ¢ formado pela soma do
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capital fixo investido e do capital de giro. O capital fixo investido diz respeito ao total de
recursos financeiros destinados aos ativos fixos de longo prazo, essenciais para o

desenvolvimento e operagdo da planta.

O custo associado ao capital fixo investido da nova planta foi minuciosamente
examinado, origindrio do projeto dos equipamentos decorrentes do planejamento de
engenharia do processo. Esse custo ¢ distribuido em diversas categorias, incluindo
maquinario, materiais, licengas e engenharia basica. Por outro lado, o capital de giro engloba
os recursos financeiros necessarios para sustentar as operagdes cotidianas e ininterruptas da
empresa, sendo crucial para suportar as despesas operacionais. Dentro deste escopo, o capital
de giro inclui um estoque de matéria-prima [kg/h] que garanta uma capacidade operacional de

14 dias. Os detalhes do projeto sdo apresentados na tabela abaixo.

Tabela 35. Matéria Prima

Categoria Vazao horaria(kg/h) |Estoque para 14 dias (t)| Preco unitario ($/t) | Valor total ($)
Oxido de Propileno 11.340,00 3.810,24 1.300,000 4.953.312,00
Agua 5.000,00 1.680,00 2,000 3.360,00
Metanol 2.660,00 893,76 120,000 107.251,20
Total 5.063.923,20

4.13.3 Custos anuais

Para melhor compreensdo, os custos operacionais da planta, primeiramente foram
avaliados os valores referentes aos recursos humanos necessdrios para a manutencao
operacional, o que levou a configuracao de 5 operadores por turno, distribuidos em 3 turnos,
com um saldrio anual de 25 mil dolares cada. Isso acarreta um custo anual total de 360 mil
dolares. Adicionalmente, o custo com manutencdo e seguros foi estimado em 3% do capital
total (somatdrio do capital de giro e do capital fixo), o que corresponde a 516.610,65 ddlares

por ano. Essas informagdes estao detalhadas na tabela a seguir.

Tabela 36. Custo de Mao de Obra e Manutengao e Seguros

Categoria Valor Total ($/ano)
Maio de Obra 15 operadores ganhando 25 [$/ano]| 360.000,00
Manutencao e Seguros 3% do capital total 516.610,65

46



Posteriormente, procedeu-se a avaliacdo dos custos associados ao conjunto de
utilidades da planta, incluindo dgua de refrigeracao, eletricidade, vapor para aquecimento e ar

para instrumentac¢do. Os detalhes desses calculos serdo apresentados adiante.

Tabela 37. Valores de Custos de Utilidades

Utilidades Custos
Vapor de Calefacdo 40 $/t
Agua de refrigeracio 0,4 $/m?

Eletricidade 240,00 $/MWh

Para o calculo do consumo de eletricidade, considerou-se a eficiéncia das bombas de
carga e produto (110%) e da bomba de refluxo da coluna (120%). A equacido utilizada para

estimar o custo anual de eletricidade foi:

Custo anual = (V- C-0,001)-8000 (34)

eletricidade

Nesta equagdo, ( V) representa a vazao de vapor, ( C ) o custo em toneladas, ( 0,001 )

¢ o fator de conversao para toneladas e ( 8000 ) o nimero de horas operacionais por ano.

Em rela¢do ao vapor para aquecimento, que ¢ utilizado exclusivamente no refervedor
da torre, aplicou-se a mesma equagdo, resultando em um custo analogo ao da eletricidade,

mas variavel de acordo com o consumo em quilogramas por hora (kg/h).

O consumo de agua foi calculado levando em conta o uso nos trocadores de calor
(110%) e na coluna de fracionamento (120%), seguindo uma metodologia de calculo

semelhante. Os custos anuais resultantes para as utilidades serao detalhados posteriormente.

Tabela 38. Custo de Utilidades Anual

Utilidades Vazao Custo Anual [$]
Vapor de calefacdo (kg/h) 5.,77E+04 18.469.420.36
Agua de refrigeracio (kg/h) 1,21E+06 6.276.048,18
Eletricidade (kWh) 1,51E+04 28.944.121,77
Total 53.689.590,31

No contexto deste projeto de produgdo de propilenoglicol, foram considerados os

valores de 1 milhdo de ddlares para o custo de licenca e 220 mil ddlares para o custo de
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engenharia bdsica, possibilitando assim a estimativa do custo total das despesas. Os custos

anuais dos processos, conforme calculados, foram os seguintes:

Tabela 39. Custo Total Anual dos Processos

Processos Preco Anual [$]
Licenca + Engenharia Basica] 1.220.000,00
Custo total de utilidades 54.920.761.,62

Custo de Mio de Obra 360.000,00

Manutencao € Seguros 516.610,65
Matéria prima 120.569.600,00
Total 177.586.972,26

4.13.4 Vendas

Para o calculo das vendas, considerou-se a receita anual gerada pelo produto final,
correspondente a vazdo das correntes de saida do balango de massa global. Os valores

referentes ao produto estdo indicados na tabela abaixo:

Tabela 40. Produtos

Produtos Preco ($/ton.)
Propilenoglicol 1.545,00

A produc¢do anual de propilenoglicol foi calculada multiplicando as respectivas vazdes
pelo fator operacional de 8000 horas/ano. Para apurar as receitas de venda, multiplicou-se a
producao anual pelo preco de venda unitdrio. As vazdes dos produtos foram estimadas

durante a modelagem da planta e sdo demonstradas na tabela a seguir.

Tabela 41. Capital de giro associado a venda dos produtos.

Produto | Vazio horaria (t/h)[Vazio anual (t/ano)|Preco de venda ($/t)) Vendas ($)

Propilenoglicol 14.759,87 118.078.98 1.545,00 182.432.019,74

4.13.5 Rentabilidade do projeto

A analise de rentabilidade ¢ um aspecto crucial na avaliagdao da viabilidade financeira
de projetos industriais. Este estudo emprega o Valor Presente Liquido (VPL) e a Taxa Interna
de Retorno (TIR) para analisar a rentabilidade do projeto de producdo de propilenoglicol a
partir de 6xido de propileno. O VPL ¢ uma técnica que determina o valor atual dos fluxos de

caixa futuros de um projeto, descontados por uma taxa de juros apropriada. Um VPL positivo
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indica que o projeto gera um retorno que, ajustado ao valor presente, supera o investimento
inicial, caracterizando o projeto como financeiramente atraente. J4 a TIR ¢ a taxa de desconto
que iguala o VPL a zero, representando a taxa de retorno do investimento. Quando a TIR
supera a taxa minima de retorno esperada, o projeto ¢ considerado vantajoso, pois promete

uma rentabilidade superior ao custo do capital.

Idealmente, um projeto com VPL positivo e TIR acima da taxa minima de retorno ¢
altamente desejavel, indicando ndo apenas a viabilidade financeira, mas também um retorno
que excede o custo do capital investido. A férmula para o calculo do VPL é:

n

F.
VPL = B s (35)

Onde (F i) representa o fluxo de caixa no ano (1) e ( TMA ) é a Taxa Minima de

Atratividade.

A Taxa Minima de Atratividade (TMA) ¢ um parametro que reflete a expectativa de
retorno sobre o capital investido, considerando o rendimento alternativo em aplicagdes
financeiras, frequentemente alinhada a taxa SELIC, que neste estudo foi estabelecida em

12,25% a.a, e n ¢ o tempo de vida util do projeto, que nesse caso, 15 anos.

Os célculos também consideraram o custo do capital fixo, distribuido em 10% no
primeiro ano, 60% no segundo ano e 30% no terceiro ano. Apos o terceiro ano, somente as
despesas diretas relacionadas a infraestrutura foram contabilizadas, marcando o inicio da
producdo e da atividade lucrativa. As vendas, despesas operacionais e impostos foram
consideradas para determinar o lucro liquido, utilizado no céalculo do VPL, a andlise

econdmica refor¢ca a atratividade do investimento, permitindo verificar detalhadamente os

valores obtidos nos calculos de VPL e TIR ao longo dos anos,apresentados a seguir:
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Tabela 42. Fluxo de caixa acumulado.

Ano Inv;zlsl?clil:l:nto Capital de Giro Custos Vendas Amortiza¢do R(;:(fc;::;:);lttgs Impostos Rflf)e;:spc::;‘t’zls Aﬁf)ii;;z;io Fundo Gerado A tl\l;alli;; do Ac:{?ll::ll;l do
0 $1.215.643,17 -$1.215.643,17 | -$1.215.643,17 | -$1.215.643,17
1 $7.658.551,97 -$7.658.551,97 | -$6.962.319,97 | -$8.177.963,14
2 $4.020.739,78 | $5.582.975,33 -$9.603.715,11 | -$7.936.954,64 |-$16.114.917,78
3 $205.579.118,77|$211.187.866,86] $1.407.258,92 | $4.201.489,16 | $1.428.506,32 | $2.772.982.85 | $4.180.241,77 | $4.180.241,77 | $3.140.677,52 |-$12.974.240,27
4 $215.858.074,71|$221.747.260,20] $1.407.258,92 | $4.481.926,57 | $1.523.855,03 | $2.958.071,53 | $4.365.330,46 | $4.365.330,46 | $2.981.579.44 | -$9.992.660,83
5 $226.650.978,44|$232.834.623,21] $1.407.258.92 | $4.776.385.84 | $1.623.971,19 | $3.152.414,66 | $4.559.673.58 | $4.559.673,58 | $2.831.198.55 | -$7.161.462.27
6 $237.983.527.36/$244.476.354,37] $1.407.258.92 | $5.085.568.08 | $1.729.093.15 | $3.356.474.93 | $4.763.733.86 | $4.763.733.86 | $2.689.003.57 | -$4.472.458.70
7 $249.882.703,73|$256.700.172.09] $1.407.258.92 | $5.410.209.43 | $1.839.471.21 | $3.570.738.22 | $4.977.997.15 | $4.977.997.15 | $2.554.499.65 | -$1.917.959.05
8 $262.376.838,92|$269.535.180,69 $1.407.258,92 | $5.751.082,85 | $1.955.368,17 | $3.795.714,68 | $5.202.973,60 | $5.202.973,60 | $2.427.225,59 | $509.266,53
9 $275.495.680,86/$283.011.939,73] $1.407.258,92 | $6.108.999,94 | $2.077.059,98 | $4.031.939,96 | $5.439.198,88 | $5.439.198,88 | $2.306.751,29 | $2.816.017,83
10 $289.270.464,91|1$297.162.536,71] $1.407.258,92 | $6.484.812,88 | $2.204.836,38 | $4.279.976,50 | $5.687.235,43 | $5.687.235,43 | $2.192.675,45 | $5.008.693,28
11 $303.733.988,15[$312.020.663,55] $1.407.258,92 | $6.879.416,47 | $2.339.001,60 | $4.540.414,87 | $5.947.673,80 | $5.947.673,80 | $2.084.623,38 | $7.093.316,66
12 $318.920.687,56|$327.621.696,73] $1.407.258,92 | $7.293.750,24 | $2.479.875,08 | $4.813.875,16 | $6.221.134,08 | $6.221.134,08 | $1.982.245,04 | $9.075.561,70
13 $334.866.721,94|$344.002.781,56] $9.136.059,62 | $3.106.260,27 | $6.029.799.35 | $6.029.799,35 | $6.029.799.35 | $1.746.618.09 | $10.822.179,79
14 $351.610.058,04/$361.202.920,64] $9.592.862,60 | $3.261.573,29 | $6.331.289,32 | $6.331.289,32 | $6.331.289,32 | $1.667.226,36 | $12.489.406,15
15 $369.190.560,94]$379.263.066,67, $10.072.505,74 | $3.424.651,95 | $6.647.853,79 | $6.647.853,79 | $6.647.853,79 | $1.591.443,34 | $14.080.849.49
16 $387.650.088,98|$398.226.220,01 $10.576.131,02] $3.595.884.,55 | $6.980.246.47 | $6.980.246.47 | $6.980.246.,47 | $1.519.105.01 | $15.599.954,50
17 $407.032.593.43[$418.137.531,01 $11.104.937,57| $3.775.678.77 | $7.329.258.80 | $7.329.258.80 | $7.329.258.80 | $1.450.054.78 | $17.050.009,28

VPL

$17.050.009.28 |
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Tabela 43. Calculo da TIR

Ano Inv;a;?crir:l:nto Capital de Giro Custos Vendas Amortizagao R;(f?{::)?):tt::s Impostos Rgze;:zp(:)es[:::ls Aﬁf)ii;;z:ﬁo Fundo gerado A tlY;lli‘;; do ACIYI?III(::a do
0 $1.215.643,17 -$1.215.643,17 | -$1.215.643,17 | -$1.215.643,17
1 $7.658.551,97 -$7.658.551,97 | -$6.246.986,67 | -$7.462.629,84
2 $4.020.739,78 | $5.582.975,33 -$9.603.715,11 | -$6.389.797,56 |-$13.852.427,40
3 $205.579.118,77($211.187.866,86] $1.407.258,92 | $4.201.489,16 | $1.428.506,32 | $2.772.982.85 | $4.180.241,77 | $4.180.241,77 | $2.268.679,50 [-$11.583.747,90
4 $215.858.074,71]$221.747.260,20] $1.407.258,92 | $4.481.926,57 | $1.523.855,03 | $2.958.071,53 | $4.365.330,46 | $4.365.330,46 | $1.932.470,12 | -$9.651.277.78
5 $226.650.978,44]$232.834.623.21| $1.407.258.92 | $4.776.385.84 | $1.623.971,19 | $3.152.414,66 | $4.559.673,58 | $4.559.673.58 | $1.646.468,14 | -$8.004.809,65
6 $237.983.527,36|$244.476.354,37| $1.407.258.92 | $5.085.568,08 | $1.729.093.15 | $3.356.474.93 | $4.763.733.86 | $4.763.733.86 | $1.403.107.62 | -$6.601.702,03
7 $249.882.703,73]$256.700.172.09] $1.407.258.92 | $5.410.209.43 | $1.839.471.21 | $3.570.738.22 | $4.977.997.15 | $4.977.997.15 | $1.195.974.86 | -$5.405.727.17
8 $262.376.838,92]$269.535.180,69| $1.407.258,92 | $5.751.082,85 | $1.955.368,17 | $3.795.714,68 | $5.202.973,60 | $5.202.973,60 | $1.019.630,80 | -$4.386.096,37
9 $275.495.680,86[$283.011.939,73| $1.407.258,92 | $6.108.999,94 | $2.077.059,98 | $4.031.939,96 | $5.439.198,88 | $5.439.198,88 | $869.461,14 |-$3.516.635,22
10 $289.270.464,91]$297.162.536,71] $1.407.258,92 | $6.484.812,88 | $2.204.836,38 | $4.279.976,50 | $5.687.235,43 | $5.687.235,43 | $741.549,87 |-$2.775.085,36
11 $303.733.988,15|$312.020.663,55] $1.407.258,92 | $6.879.416,47 | $2.339.001,60 | $4.540.414,87 | $5.947.673,80 | $5.947.673,80 | $632.572,36 | -$2.142.513,00
12 $318.920.687,56[$327.621.696,73| $1.407.258,92 | $7.293.750,24 | $2.479.875,08 | $4.813.875,16 | $6.221.134,08 | $6.221.134,08 | $539.705,13 | -$1.602.807.87
13 $334.866.721,94|$344.002.781,56 $9.136.059,62 | $3.106.260,27 | $6.029.799.35 | $6.029.799.35 | $6.029.799.35 | $426.691,27 | -$1.176.116,60
14 $351.610.058,04|$361.202.920,64 $9.592.862,60 | $3.261.573,29 | $6.331.289,32 | $6.331.289,32 | $6.331.289,32 | $365.449,17 -$810.667.,43
15 $369.190.560,94|$379.263.066,67 $10.072.505,74 | $3.424.651,95 | $6.647.853,79 | $6.647.853.79 | $6.647.853,79 | $312.997.01 -$497.670.,42
16 $387.650.088,98|$398.226.220,01 $10.576.131,02 | $3.595.884,55 | $6.980.246.47 | $6.980.246.,47 | $6.980.246.47 | $268.073,20 -$229.597,22
17 $407.032.593.,43($418.137.531,01 $11.104.937,57 | $3.775.678,77 | $7.329.258.80 | $7.329.258.80 | $7.329.258,80 | $229.597,22 $0.00

TIR
Valor Presente Liquido $0.00
Taxa de juros 22,60%
Taxa de juros de referéncia 12.25%
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Com base nessas informagdes e apds uma analise detalhada de cada ano, obteve-se os

seguintes resultados:
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Figura 21: Impacto da Taxa Minima de Atratividade no Fluxo de Caixa - Comparacdo entre
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Com base nesses calculos e nos graficos, obteve-se um VPL de 17 milhdes de dolares
e uma TIR de 22,60%, evidenciando a rentabilidade promissora do projeto, que supera a taxa
minima de retorno de 12,25% a.a., esses resultados confirmam que o projeto ndo so6 € viavel,

mas também oferece uma taxa de retorno que supera o custo do capital investido.

4.14. Avaliacao de impacto ambiental

A Avaliagdo de Impacto Ambiental (AIA) é um processo crucial para identificar,
avaliar e mitigar os impactos socioambientais potenciais de projetos, atividades ou
construgdes. No ambito da produgdo de propilenoglicol, a AIA investiga os efeitos ambientais
relacionados a essa unidade de processo, abrangendo emissdes gasosas, descarte de adguas

residuais, geragdo de residuos so6lidos e potencial contaminagdo do solo.

E essencial analisar os efeitos ambientais decorrentes da engenharia de processos em
uma unidade de producgdo de propilenoglicol, que envolve a reagdo do 6xido de propileno com
agua. Na planta, ocorre a geragao de residuos liquidos e gasosos. O propilenoglicol (PG), um
alcool diol organico, viscoso, amargo, inodoro e incolor, ¢ higroscopico e miscivel com agua,
acetona e cloroférmio. De baixa toxicidade e biodegradavel, o PG pode ser decomposto por
microrganismos sob condi¢des aerobicas e anaerObicas'® , o que ajuda a minimizar seu
impacto ambiental, evitando a acumulacdo no meio ambiente e reduzindo o impacto no solo.
No entanto, ¢ crucial gerenciar adequadamente o uso e descarte do PG, pois o uso intensivo
em plantas industriais pode aumentar a demanda por sua produgdo, levando a impactos
ambientais indiretos, como o consumo de energia e recursos naturais, além de emissdes

associadas ao processo de fabricagdo."”

4.14.1 Emissao de Gases

A reagdo do 6xido de propileno com agua ¢ representada pela reagdo abaixo:

CH,CHCH 0+ H 0 — CH_,CH(OH)CH ,0H

Nesta reacdo, ndo ha producgdo direta de gases do efeito estufa (GEE) como CO2, CH4
(metano) ou N:O (6xido nitroso), que sao os principais GEE. Entretanto, a conversao do
oxido de propileno em propilenoglicol demanda alta energia, sendo a fonte de energia
utilizada proveniente de fontes fosseis (petrdleo), resultando em emissdes de CO2. A emissdo
da planta provém da queima de combustiveis em aquecedores de processo e caldeiras e tem

como consequéncias ambientais o aquecimento global, pois a emissdo de CO: contribuir para o
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efeito estufa, que € o processo pelo qual gases na atmosfera retém calor da Terra, resultando
no aquecimento global. Além disso, ha a Acidificagdo dos Oceanos, pois cerca de 30% do CO:

emitido ¢ absorvido pelos oceanos, resultando na acidificagdo dos oceanos.'®

4.14.2 Tratamento de Efluentes Gasosos

Os efluentes gasosos podem ser minimizados através da implementagao de fontes de
energia renovaveis, como solar, edlica e hidrelétrica. Além disso, as emissdes sdo
regulamentadas pela resolugdo CONAMA numero 382/2006, que estabelece limites maximos
de emissao de poluentes atmosféricos para fontes fixas, visando proteger a satide humana e o
meio ambiente. Essa resolugdo estabelece os padrdes de qualidade do ar e os valores limite

para emissdes de poluentes, visando proteger a satide humana e o meio ambiente. "

4.14.3 Vestigio de Aguas Residuais

O processo de producdo resulta em aguas residuais que podem conter quantidades
reduzidas de produtos e subprodutos, tais como propilenoglicol, di-propilenglicol,
tri-propilenoglicol, éteres, aldeidos e metanol residual. Essas substancias, em altas
concentragdes, sao nocivas a vida aquatica e, por isso, ndo devem ser descartadas sem
tratamento apropriado. A gestdo desses residuos depende de fatores como o manuseio do
oxido de propileno, a implementagdo de sistemas de controle de emissdes e os procedimentos

de seguranca na planta.

4.14.4 Tratamento de Efluentes Liquidos

Para a planta em analise, as concentragdes desses compostos sao baixas e nao
representam risco ambiental significativo. Contudo, o gerenciamento correto do descarte ¢
uma pratica ambiental recomendada, que inclui o tratamento de efluentes por meio de
métodos fisicos, quimicos e bioldgicos para eliminar poluentes residuais. Além disso, o
CONAMA 430/2011 legisla sobre os efluentes liquidos das industrias quimicas, dizendo que
os efluentes de qualquer fonte poluidora somente poderdo ser langados diretamente nos
corpos receptores apdés o devido tratamento. Assim, os métodos fisicos abrangem
sedimentacao, flotacao e filtragdo; os quimicos envolvem coagulacao, floculagdo, precipitagao
e oxidagdo; e os bioldgicos compreendem tratamentos aerdbios e anaerdbios. Além disso, o
reuso de agua ¢ uma estratégia eficaz para reduzir o consumo total, podendo ser realizado por

técnicas como destilagdo ou osmose reversa.”’
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5. CONCLUSOES

Este estudo apresentou o projeto detalhado de uma planta de produgdo de
propilenoglicol, utilizando o software Aspen HYSYS para simulacdo e otimizagcdo do
processo. As correntes foram analisadas com precisao, assegurando a eficiéncia operacional e

a viabilidade econdémica do projeto.

Foram realizadas simula¢des dos equipamentos essenciais, como a torre de separacao,
o vaso acumulador e o reator. Com isso, obteve-se as informagdes necessarias para
dimensionar esses equipamentos, com base na literatura de referéncia e subsequente

otimizagao para determinar o custo ideal para cada componente.

A avaliacdo econdmica indica que o projeto ¢ extremamente promissor. Com um Valor
Presente Liquido (VPL) positivo de 17 milhdes de dolares e uma Taxa Interna de Retorno
(TIR) de 22,60%. O projeto excedeu a Taxa Minima de Atratividade (TMA) de 12,25% a.a.
Esses resultados aperfeicoam a viabilidade financeira do projeto e sua capacidade de gerar
retornos significativos acima do custo do capital, visto que ao analisar os graficos e tabelas
conclui-se que o projeto de estudo retornard um lucro a partir do 9° ano do projeto ja em

funcionamento.

Em relacdo a andlise ambiental, a planta industrial de 6xido de propileno ndo causa
grandes impactos ambientais, sendo de suma importancia o gerenciamento adequado dos
residuos liquidos por meio das técnicas quimicas e biologicas, além da implementacao de
fontes de energia renovaveis, como solar, edlica e hidrelétrica. Praticas de controle e
monitoramento sdo fundamentais para assegurar a sustentabilidade ambiental da operagao

industrial.

Dessa forma, o estudo em questdo demonstra a possibilidade de conciliar a
rentabilidade e responsabilidade ambiental na producido de propilenoglicol a partir de 6xido

de propileno.
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7. ANEXOS

CORRENTES MATERIAIS

Nimero de corrente

1

Descricio Corrente de entrada de 6xido de propileno
Pressio 0 ko/em® g
Temperatura 25 °C
Vazio missica 1.13E+04 Kg'h
Vazio molar 1952 Kmol'h
Entalpia total -236 Mkeal'h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio ‘;;)lumétricil @PeT 13.8 mh
e operacio
Peso molecular 58,08 Kg/kmol
Densidade 821,7 Kg/m?
Viscosidade 0,3464 cP
Condutividade térmica 0,1492 W/m-°C
Calor especifico 1,346 kJ/kg-°C
Tensio superficial 20,71 dmas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T 1
de operacio m'/h
Peso molecular - Ko'kmol
Densidade - Kgm’®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kKkeg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracio molar Fracio massica
12C30xide 1 1
H20 0 0
Methanol 0 0
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente 2
Descricio Corrente de entrada de dgua
Pressdo 0 kg/em® g
Temperatura 25 °C
Vazio missica 6.56E+04 Kogh
Vazido molar 3641 Kmolh
Entalpia total - 1040 Mkcal'’h
Fracdo de solidos 0,000
Fracio de vapor 0.000
PROFPRIEDADES DA FASE LiQL—JDA
Vazio volumétricil @PeT 65.12 mh
de operacio
Peso molecular 18,02 Kg/kmol
Densidade 1007 Kgm?’
Viscosidade 0,8904 cP
Condutividade térmica 0,611 W/m-°C
Calor especifico 3,741 klkg-°C
Tensio superficial 72.1 dinas/em
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T 3,
de operacio m'/h
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kIkg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAQ
Componente Fracio molar Fracio missica
12C30xide 0 0
H20 1 1
Methanol 0 0
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIAIS

Niimero de corrente

3

Descricio Corrente de entrada de metanol
Pressio 0 ko/em® g
Temperatura 25 °C
Vazio missica 1.05E+04 Koh
Vazio molar 326.1 Kmol'h
Entalpia total -78.1 Mkcalh
Fracdo de sdlidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéio ‘i-'Dlllmétl’iCil @PeT 13.29 mh
de operacio
Peso molecular 32,04 Kg/kmol
Densidade 786 Kg/m’
Viscosidade 0,5447 cP
Condutividade térmica 0,1797 W/m-°C
Calor especifico 3,604 kl/kg-°C
Tensdo superficial 29.59 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vaziio volumétrica @Pe T 3,
de operacio m'/h
Peso molecular - Ko/kmol
Densidade - Ke/m’
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - klke-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracio massica
12C30xide 0 0
H20 0 0
Methanol 1 1
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIAIS

Niimero de corrente

4

Descricio Corrente de 6xido de propileno (ap6s o0 bombeamento)
Pressiio 4 kg/em’ g
Temperatura 25,31 °C
Vaziio méssica 1.13E+04 Kg'h
Vazido molar 1952 Kmol'h
Entalpia total -236 Mkecal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao volumétricil @PeT 13.8 i
de operacio
Peso molecular 58,08 Kg/kmol
Densidade 821,7 Kgm'
Viscosidade 0,3457 cP
Condutividade térmica 0,1491 W/m-°C
Calor especifico 2,084 klkg-=C
Tensio superficial 20,67 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @Pe T 1,
de operacio m'/h
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Kg/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wm-°C
Calor especifico - klke-*C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
12C30xide 1 1
H20 0 0
Methanol 0 0
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIATS

Niimero de corrente

5

Descricio Corrente de Agua (apos 0 bombeamento)
Pressio 4 ke/em® g
Temperatura 25,04 “C
Vazio missica 6 56E+04 Ko/h
Vazio molar 3641 Emol'h
Entalpia total - 1004 Mkeal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio 1-'olumétricia @PeT 65.12 mh
de operacio
Peso molecular 18,02 Kg/kmol
Densidade 1007 Kg/m?
Viscosidade 0,8897 cP
Condutividade térmica 06111 W/m-°C
Calor especifico 4,201 kTkg-°C
Tensio superficial 72,09 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazido volumeétrica @Pe T 3,
de operacio m'/h
Peso molecular - Kg/'kmol
Densidade - Kg/m’
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - klke-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAQ
Componente Fracdo molar Fracio massica
12C30xide 0 0
H2Z0 1 1
Methanol 0 0
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente

6

Descricio Corrente de metanol (apdés o bombeamento)
Pressdo 4 ke/em? g
Temperatura 25,18 °Cc
Vaziio massica 1.05E+04 Ko'h
Vazio molar 326.1 Kmolh
Entalpia total -78.1 Mkeal'h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0,000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio "i-'DlIlI[lEtl’lCil @PeT 13.20 mih
de operacio
Peso molecular 32,04 Kg/kmol
Densidade 789.1 Kg/m’
Viscosidade 0,5434 cP
Condutividade térmica 0,1796 Wim-°C
Calor especifico 3,605 klkg-<C
Tensio superficial 29,56 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @Pe T b
de operacio -
Peso molecular - Kg/'kmol
Densidade - Kgo/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - klkg-~C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracio molar Fraciio missica
12C30xide 0 0
H20 0 0
Methanol 1 1
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente

7

Descricio Corrente apos o mix
Pressio 4 kg/em® g
Temperatura 25,07 °C
Vazio missica 8. 74E+04 Ko'h
Vazio molar 4163 Kmolh
Entalpia total - 1140 Mkcal'h
Fracéo de solidos 0.000
Fracido de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LiQL"]DA
Vazio 1-'olumetncii @PeT 91.05 mih
de operacio
Peso molecular 20,99 Kg/kmol
Densidade 959,8 Kg/m’
Viscosidade 0,8009 cP
Condutividade térmica 0,5346 W/m-°C
Calor especifico 3,855 kKlkg-°C
Tensio superficial 66,35 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @Pe T 3
de operacio m
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Ko/'m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kl/ko-=C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracio molar Fracio massica
12C30xide 0,0469 0.1298
20 0.8748 0.7507
Methanol 0,0783 0,1196
12-C3diol 0 0
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CORRENTES MATERITATS

Numero de corrente

8

Descricio Corrente apés a reacio quimica
Pressiio 4 kg/em? g
Temperatura 25 °C
Vazio massica 147E+04 Ko'h
Vazido molar 75754 Kmol'h
Entalpia total - 2130 Mkcal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracdo de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio volumetrlcil @PeT 1503 ik
de operacio
Peso molecular 19,4 Kg/kmol
Densidade 970,1 Ke/m'
Viscosidade 0,8805 cP
Condutividade térmica 0,5581 W/m-°C
Calor especifico 4,098 kI/kg-°C
Tensio superficial 68,31 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T 3
de operacio m’/h
Peso molecular 2392 Ko'kmol
Densidade 4763 Kg/m’
Viscosidade 0.00679 cP
Condutividade térmica 0.0168 W/m-°C
Calor especifico 38.25 kKJkg=C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracido molar Fracio missica
12C30xide 0.007 0,0021
H20 0,9106 0.8454
Methanol 0.0861 0,1422
12-C3diol 0.0026 0.0104
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CORRENTES MATERIAIS

Niumero de corrente

10

Descricio Corrente apoés a reacdo quimica
Pressio 0.5 kg/em? g
Temperatura 25 °C
Vazido massica 147E+04 Kg'h
Vazido molar 7.58E+04 Kmol'h
Entalpia total -2.13 Mkcal’h
Fraciio de sdlidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio ‘tfolumetm:il @PeT 1503 i
de operacido
Peso molecular 19,4 Kg/kmol
Densidade 970 Kg/m?
Viscosidade 0,8793 cP
Condutividade térmica 0,5581 W/m-°C
Calor especifico 4,098 kJkeg-=C
Tensio superficial 68,3 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio velumétrica @P e T h
de operacio m
Peso molecular - Kg/kmol
Densidade - Ko/’
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kIke-=C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracio molar Fracio méissica
12C30xide 0.007 0,0021
H20 0.9106 0,8454
Methanol 0.0861 01422
12-C3diol 0.0026 0,0104
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CORRENTES MATERTAIS

Numero de corrente

11

Descricdo Corrente apds a reacio quimica
Pressio 0 kg/em? g
Temperatura 87.92 “C
Vazio méssica 146E+04 Ko'h
Vazio molar 7.56E+04 Emal/h
Entalpia total -2,08 Mkcal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LiQL—JDA
Vazio ‘l-'l)lll]]letl’ll:il @PeT 1487 h
de operacio
Peso molecular 19,26 Kg/'kmol
Densidade 9193 Ko/m’
Viscosidade 0,3221 cP
Condutividade térmica 0,6093 W/m-°C
Calor especifico 4,143 klkg-°C
Tensdo superficial 57,29 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T s
de operacio m*/h
Peso molecular - Ko'kmol
Densidade - Ko/m?
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kl/ke-°C

Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAQ
Componente Fracio molar Fracdo massica
12C30xide 0.007 0.,0021
H20 09129 0.8539
Methanol 0.0863 0,1436
12-C3diol 0.0001 0.,0004
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CORRENTES MATERIAIS

Numero de corrente

12

Descricdo Corrente apés a reacdo quimica
Pressdo 1 kg/iem® g
Temperatura 210 °C
Vazdo massica LATE+H)4 Kgh
Vazio molar 1927 Kmal’h
Entalpia total - 0.0087 Mkcal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio ‘i-'Dlll[[lEtl'lCil @PeT 14.09 ik
de operacio
Peso molecular 76,09 Kg/kmol
Densidade 773.5 Kg/n’
Viscosidade 0,4334 cP
Condutividade térmica 0,1237 W/m-°C
Calor especifico 3,601 klkg-=C
Tensio superficial 15.76 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T b
de operacio m
Peso molecular - Kg/'kmol
Densidade - Kom’
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wm-°C
Calor especifico - klko-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAQ
Componente Fracio molar Fracio massica
12C30xide 0 0
20 0,0001 0
Methanol 0 0
12-C3diol 0,9099 1
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CORRENTES MATERTAIS

Niimero de corrente

13

Descricdo Corrente apods a reacdo quimica
Pressio 0 kg/em? g
Temperatura 87.92 (.
Vazido massica 7.28E+04 Kg'h
Vazido molar 3778 Kmol'’h
Entalpia total -0,10 Mkcal’h
Fracio de solidos 0,000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio volumetrlcil @PeT 74.36 m'h
de operacio
Peso molecular 19,26 Kg/kmol
Densidade 919.3 Ko/m’
Viscosidade 0,3221 cP
Condutividade térmica 0,6093 Wim-°C
Calor especifico 4,143 kJ/kg-°C
Tensio superficial 57,29 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T 3
de operacio m’/h
Peso molecular - Ko'kmol
Densidade - Ko/m®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - klkg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracio massica
12C30xide 0.0007 0.0021
H20 09129 0.8539
Methanol 0.0863 0,1436
12-C3diol 0.0001 0,0004
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CORRENTES MATERTATS

Numero de corrente

14

Descricio Corrente apds a reacio quimica
Pressio 0 kg/em? g
Temperatura 87,92 °C
Vazio midssica 1.38E+H06 Koh
Vazio molar 7. 18E+04 Kmal’h
Entalpia total -0.10 Mkcal'’h
Fracéo de solidos 0.000
Fracio de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazido volumetrlcil @PeT 1413 mh
de operacio
Peso molecular 19,26 Kg/kmol
Densidade 919,3 Kg/m’
Viscosidade 0,3221 cP
Condutividade térmica 0,6093 Wim-°C
Calor especifico 4,143 kIke-=C
Tensio superficial 57,29 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumétrica @P e T h
de operacio Y
Peso molecular - Ko/'kmol
Densidade - Ko/m’®
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kKlke-°C

Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracido molar Fracio massica
12C30xide 0,0007 0.,0021
H20 0,9129 0,8539
Methanol 0.0863 0,1436
12-C3diol 0,0001 0.0004
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CORRENTES MATERIAIS

Niimero de corrente

15

Descricio Corrente apos a reacido quimica
Pressiio 0 keg/em® g
Temperatura 87,99 °C
Vazio massica 1 38E+06 Ko'h
Vazio molar 7.18E+04 Kmol'h
Entalpia total -198 Mkcal’h
Fracio de solidos 0.000
Fracido de vapor 0.000
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazio trolumetncia @PeT 1413 /h
de operacio
Peso molecular 19,26 Kg/kmol
Densidade 9194 Kg/n’
Viscosidade 0,3219 cP
Condutividade térmica 0,6093 W/m-°C
Calor especifico 4,142 kl’kg-°C
Tensio superficial 57,28 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazio volumeétrica @Pe T ih
de operacio m
Peso molecular - Ko'kmol
Densidade - Ko/m’
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kIke-=C

Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
12C30xide 0.0007 0,0021
H20 09129 0.8539
Methanol 0.0863 0.1436
12-C3diol 0,0001 0.0004
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