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Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos requisitos

necessarios para obten¢do do grau de Engenheiro Quimico.

PROJETO, SIMULAGCAO E OTIMIZAGCAO DE UMA UNIDADE DE PRODUGAO DE
UREIA

Renata Bandarra Marques Costa

Thiago Felippe Rodrigues Alves Ribeiro

Dezembro, 2013

Orientadores: Prof. Carlos Augusto Guimarées Perlingeiro, D.Sc

Prof.2 Mariana de Mattos Vieira Mello Souza, D.Sc.

O presente estudo consiste na andlise preliminar de uma unidade de producéo de ureia através de técnicas
de projeto, simulacdo e otimizagdo de processos. Inicialmente, foram levantadas as principais
caracteristicas deste produto, com énfase na sua aplicacdo industrial, propriedades fisico-quimicas,
cinéticas e termodindmicas. Em seguida, foi realizado um estudo mercadolédgico sobre este composto a
partir de pesquisas e de dados da literatura, a fim de determinar a viabilidade econdmica deste
empreendimento. Em decorréncia dos resultados positivos obtidos, prosseguiu-se com a revisdo dos
principais processos existentes e suas estratégias para contornar as limitagdes cinéticas e termodinamicas
encontradas. A partir de critérios técnicos definiu-se o fluxograma embrido, a listagem dos equipamentos
e as devidas modelagens matematica (Balancos Materiais e Energéticos). Caracterizou-se 0 problema
como sendo de dimensionamento com otimizacdo, com uma sequéncia de calculo ciclica. Foram
empregadas as estratégicas de calculo da Engenharia de Processos em conjunto com o método Hooke &
Jeeves de otimizacdo, visando a maximizacdo do lucro do empreendimento, a partir de uma fungéo
objetivo desenvolvida através dos critérios do método Venture Profit. Os resultados obtidos da analise
indicaram um cenario positivo para implementacdo da unidade proposta, com retorno de investimento na
ordem de 2 milhdes de dolares ao ano. A analise de sensibilidade em relacdo as varidveis desconhecidas
resultou em incertezas inferiores a 1%. Todas as simulages foram conduzidas utilizando a linguagem de

programacdo (Excel-VBA), uma vez que esta se mostrou intuitiva e amigavel.
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1. Introducao

A ureia é um composto quimico de formula CO(NH,),, cujo ciclo metabdlico pode ser descrito pela sua
formac&o no figado, circulagéo pela corrente sanguinea e excrecao pelo rim. O corpo humano produz de
20 a 30g de ureia por dia [1].

Este composto tem um papel importante em processos biolégicos e industriais, sendo o principal
fertilizante nitrogenado consumido no mundo todo, uma vez que dentre 0s compostos amoniacais, este
produto se destaca por possuir alto teor de nitrogénio, causar menor acidificacdo do solo e possuir
tecnologia de producdo eficiente. A utilizacdo continua de fertilizantes é necessaria no setor
agroindustrial, j& que o nitrogénio presente no ar encontra-se em uma forma ndo disponivel para as
plantas, sendo necessaria a utilizacdo de componentes de fontes antropogénicas. Além disso, a ureia é
usada na producgdo de resinas, adesivos, aglomerados, laminados de madeira, tintas, vernizes, cosméticos,

espumas e alimentacéo animal.

A demanda por este produto no cenario nacional ganha destaque ndo s pela baixa fertilidade dos solos
brasileiros, mas também pela dependéncia de importacBes para suprir as necessidades do mercado,
prejudicando a balanca comercial e atrasando o desenvolvimento do setor agropecuario.

Atualmente os Unicos produtores de ureia no Brasil sdo a Vale Fertilizantes e a Petrobras, caracterizando
um duopdlio que responde pela producédo de 1,5 milhdes de toneladas por ano. Contudo, estima-se que a
demanda brasileira ultrapassa a atual média de crescimento mundial de 3% a.a, indice acelerado pelo
aumento da demanda de producdo de alimentos para exportacdo e consumo nacional, oriundas do
crescimento populacional. Este cenario, juntamente com o aumento do preco do gas natural, explica a
valorizacdo da ureia no mercado, tornando sua importacdao cada vez mais inviavel e a sua producdo cada

Vvez mais atrativa.

Contudo, apesar das perspectivas de aumento de producdo no Brasil decorrentes da implementacéo de
duas novas fabricas pela Petrobras, um estudo mercadol6gico aponta que elas serdo incapazes de suprir 0
cenario nacional pelo fertilizante. Observando-se uma janela de oportunidade em tal panorama, optou-se
por estudar a viabilidade de uma nova unidade produtora de ureia que supra por inteiro a demanda

nacional.

Entretanto, como é de se esperar de uma tecnologia difundida mundialmente ha mais de cem anos,
existem diversas formas de producdo desenvolvidas para garantir a alta eficiéncia que os processos

possuem atualmente. Cada tipo de processo apresenta diferentes estratégias de como lidar as limitagOes
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cinéticas e termodindmicas impostas pela sintese, resultando em uma multiplicidade de arranjos possiveis,

gue interferem diretamente no lucro do empreendimento e, portanto, na viabilidade da unidade.

Dessa forma, pode-se resumir o objetivo do presente estudo em determinar a tecnologia e as condigdes
Otimas de operacdo de uma unidade de producdo de ureia que garantam a autossuficiéncia do mercado

nacional e boa atratividade econémica.

O texto organizou-se de maneira crescente, apresentando primeiramente as principais caracteristicas do
composto quimico e suas diversas aplicacfes. No capitulo seguinte é apresentado um estudo
mercadol6gico com énfase no cendrio nacional, cujo objetivo foi analisar a viabilidade preliminar da nova
unidade e estimar a meta de producdo que atingisse a autossuficiencia do mercado brasileiro.
Posteriormente, dedicou-se um capitulo para apresentacdo das diferentes tecnologias mais difundias,
eluciando suas diferentes estratégias para contornar as limitagcBes citadas anteriormente. A partir da
definicdo da tecnologia a ser adotada, realizou-se a listagem dos equipamentos e as devidas modelagens
(Balangos Materiais e Balangos Energéticos). Na sequéncia, apresentou-se 0S recursos computacionais e
estratégias de célculo utilizados para resolver o problema de dimensionamento com otimiza¢do com uma
sequéncia de calculo cicicla. No capitulo final, realizou-se uma anélise critica dos resultados, analise de
sensibilidade dos pardmetros incertos e sugestdo de futuros trabalhos que agregariam valor ao

desenvolvimento presente.
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2. Revisao Bibliografica

A amonia é um composto toxico para o organismo, que deve ser transformado de forma que nao requeira
grandes volumes de 4gua, para ndo desidratar as células. Desta forma, a teoria mais aceita é que durante a
evolucdo natural das espécies, 0 sistema excretor tenha desenvolvido o ciclo da ureia. Embora seja um
mecanismo muito eficiente para o organismo, o processo de isolamento da ureia a partir da urina para a
producdo de fertilizantes demandaria sistemas complexos de purificacdo de metais pesados e uma reforma

no sistema sanitario e cultural existente [2].

Em 1773, Hilaire Marin Rouelle (1718-1779), quimico francés, isolou a ureia da urina humana e de
ruminantes. A ureia teve um papel essencial no desenvolvimento da quimica orgéanica, ja que foi o
primeiro composto organico a ser sintetizado a partir de compostos inorganicos, em 1828 pelo Friederich
Wohler (1800-1882). Essa sintese foi um marco para a superagdo da teoria vitalista proposta pelo quimico
sueco Jons Jacob Berzelius (1779-1848), em 1807, que defendia que compostos organicos somente
poderiam ser obtidos a partir de organismos vivos, Unicos a conter a “forga vital” necessaria para tal

sintese [3].

Em 1828, Wohler descobriu que a ureia poderia ser produzida da reagdo da amoénia com o acido cianico
em solucdo aquosa, conforme a Eq. (1). O objetivo original da experiéncia era reagir amonia e acido
cianico na tentativa de obtencdo do cianeto de amonio. Contrariando suas expectativas, 0 cientista
percebeu que a ureia, isdmero do &cido ciénico, resultava dessa reacdo, fato que comprovou quando

comparou o produto obtido com a urina isolada de animais [1,2,4].

A
HOCN + NH; — NH,0CN > (NH,),CO Eq. (1)

No inicio do século XX, a ureia era produzida em escala industrial pela hidratacdo da cianamida de

célcio, como pode ser observado nas Eq. (2) e Eq. (3).
CaCN, + H,0 + CO, < CaCO5 + CNNH, Eq. (2)
CNNH, 4+ H,0 < CO(NH,), Eq. (3)

O ponto inicial na producdo industrial de ureia é a sintese de Basaroff, na qual a ureia é obtida pela
desidratacdo do carbamato de amonio a alta temperatura e pressao [1]. Esta reacdo é constituida de duas

etapas, conforme as Eq. (4) e (5):

- Formacé&o do carbamato de aménio (AH = - 117 kJ/mol):
2NH; + CO, < NH,CO,NH, Eq. (4)
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- Desidratacdo do carbamato de aménio (AH = + 15,5 kJ/mol):
NH,CO,NH, < H,0 + CO(NH,), Eq. (5)

A primeira reacdo é exotérmica e muito rapida em ambas as direcdes, de tal maneira que pode ser
considerada em equilibrio nas condic¢des industriais, ainda mais considerando que o tempo de residéncia é
alto. Pesquisadores assumem existir um equilibrio liquido-vapor e que ambnia e o diéxido de carbono

reagem na fase liquida [1,2,5,6].

A segunda reacdo ¢é endotérmica, ndo alcanca o equilibrio e é a etapa lenta, favorecida com o aumento da
temperatura. Como é produzido mais calor na primeira reacdo do que na segunda, o processo global é
exotérmico. Como consequéncia desse equilibrio, as plantas atuais tendem a priorizar a otimizacdo da

decomposicao do carbamato [1,5,6].

2.1 Propriedades Fisico-Quimicas

A ureia, também conhecida como carbamida, isoureia, carbonildiamida, carbonila diamina, entre outros, é
um composto altamente solGvel em diversos solventes, produzido pelo corpo dos vertebrados no

metabolismo de proteinas, e posteriormente excretado.

A molécula da ureia é constituida por uma carbonila que liga dois grupos aminos, pertencendo a funcéo

amida, também chamada de diamida. A molécula de ureia é mostrada na Figura 1.

Hz H;

Figura 1. Molécula de ureia.

Analisando-se a molécula, podemos notar a sua simetria de estrutura plana e presenca concomitante de
oxigénio e nitrogénio, que propiciam grandes possibilidades de pontes de hidrogénio entre as moléculas, o

que explica seu carater altamente hidrossoltvel.

A ureia forma cristais brancos, inodoros, longos e em formato de agulha, mas também podem aparecer na

forma de prismas rombdides (Figura 2).
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Figura 2. Cristais prismaticos tetragonais de ureia, da ordem de 50 micrometros.

Na faixa de temperaturas de 133-150°C a densidade da ureia pode ser calculada pela Eq. (6) e sua

viscosidade dinamica pela Eq. (7) [1].

p=16385— 096 xT Eq. (6)
Inn =2 - 15,311 Eq. (7)

Na faixa de temperatura variando entre 240-400K, a capacidade calorifica molar da fase sélida pode ser

descrita pela Eqg. (8).
Cp=3843+498x10"2XT+7,05x10"*xT?—-861x10"7 xT3 Eq. (8)

Em solucdo aquosa tem comportamento de base, pois libera ions aménio e hidroxila. A ureia tem alta
solubilidade em &gua e etanol, é insolivel em etano e benzeno e soltvel em pirimidina (composto similar

ao benzeno e piridina) e em acido acético.

A ureia forma uma mistura eutética a -11,5°C com composi¢do massica de 67,5%. Sua solubilidade em

diferentes solventes, a diferentes temperaturas, pode ser resumida pela Tabela 1.

Tabela 1. Solubilidade da ureia (%p/p de ureia) (2012) [1].

Temperature, "C

Solvent 0 20 40 60 80 100
Water 39.5 518 62.3 71.7 80.2 88.1
Ammonia 349 48.6 67.2 78.7 84.5 90.4
Methanol 13.0 18.0 26.1 38.6
Ethanol 2.5 5.1 8.5 13.1

Outras propriedades fisicas podem ser vistas na Tabela 2.
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Tabela 2. Propriedades fisica da ureia.

Nomenclatura [UPAC dianunometanal
Nimero CAS 57-13-6
Formmia molecolar CH4N:0
oH (1002 Hy0 a 20°C) 8.0-10,0%0
Masza molar 60.055 z'mol
Ponto de fusdio 1333 o
Ponto de ebuligdo decompie
Masza especifica (a 20°C) 1,323 z'em?
Seclubilidade em agua (a 190 2/100mi
25°C) - H,0
Indice de refragio (np) 1484
Calor de so.IubL].tzagao en 343 T
agua =
Denszidade bulk 074 z'em®
AH fommaco Cristal -333.1 kl/mol
AH fapmagio 235 -2458 1T/'mol
AHE st cristal 632.7 kl'mol
AHgg0 (Tr=133.3°C) 139 1 /mol
Constante de dissociacio; 01
pKa (25°C) :
Coeficiente de dissociagic 5 iy
Pk (@ 25°C) 1.38x10 cm®'s
al*C 1.439
50°C 1.661
Calor especifico i Tk K
a 100°C 1.887
@250°C | 2109

Fontes: LIDE. 2007 ¢ KIRK OTHMER.

2.2 Aplicacoes e Usos

Mais de 90% da producdo mundial de ureia se destina a producao de fertilizantes. No Brasil o setor de

fertilizantes consome de 60 a 90% da ureia, como pode ser visto na Figura 3 [1,2].

1994 1995 1996 1997 1998 1999 2000 2001 2002 2003 2004 2005 2007 2008 2009

@ Processo Quimico
mAlmentacio Animal
B Resinas Sintéticas
BFertilizantes

Figura 3. Distribui¢do do mercado de ureia no Brasil. Fonte: Elaboracdo propria a partir de dados da ABIQUIM (2011)

16



2.2.1 Uso na Agricultura

O nitrogénio é um constituinte da estrutura quimica de moléculas das células, tais quais aminoacidos,
DNA, RNA e clorofilas. A escassez deste elemento limita o crescimento de plantas e interfere no
processo de fotossintese. O gas nitrogénio presente no ar estad em sua forma inerte, portanto as plantas néo
sdo capazes de absorvé-lo, necessitando que 0 mesmo esteja na sua forma idnica (nitratos e amoénio) para
suprir as necessidades nutritivas agricolas. Logo, diferentes aditivos sdo utilizados para aumentar a
fertilidade do solo, ndo s6 em relacdo ao componente nitrogénio, como também em relacdo a outros
componentes como o fésforo e potassio. A origem de cada fertilizante quanto aos seus reagentes pode ser
exemplificada na Figura 4.

Fluxograma da producao de fertilizantes
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Figura 4. Fluxograma da produgdo de fertilizantes [7].

No caso especifico da ureia, ao ser aplicada no solo e em contato com umidade, sofre hidrélise, gerando
ions aménio, bicarbonato e hidroxila. Estes componentes causam, em um primeiro momento, um sensivel
aumento do pH do solo, principalmente ao redor dos granulos do fertilizante, podendo o pH chegar a

valores de 10, explicados pelas Eq. (9) e Eq. (10).
CO(NH;),(s) + 2H,0(l) - (NH4),C05(aq) Eqg. (9)

(NH4),C05(aq) + H,0(l) » 2NH] (aq) + HCO3 (aq) + OH™ Eqg. (10)
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Entretanto, por acdo de bactérias Nitrossomonas, em presenca de oxigénio, o ion amonio é transformado
em nitrito, formando fons H* e diminuindo o pH do solo, podendo o mesmo retornar aos valores

anteriores a adubac&o. Tal reacdo segue de acordo com a Eq. (11).
NH (ag) +30,(g) » N0z (aq) + H,0(1) + 2H*(aq) Eq. (11)

O emprego de ureia € de vital importancia na agricultura, devido ao fato de possuir um alto teor de
nitrogénio (cerca de 46%) [1], menor acidificacdo do solo em relacdo a outros fertilizantes nitrogenados,
tecnologia de producdo eficiente que barateia custos de transporte e armazenamento, facilidade e
seguranca de aplicacdo (ndo € explosivo), grande facilidade no controle da poluicdo gerada na sua
producdo e flexibilidade para ser utilizado em solos umidos, diferentemente dos nitratos. Entretanto,
podem ocorrer muitas perdas de nitrogénio por volatilizacdo em solos alcalinos, caso se encontre na sua

forma anionica [3].

Quando combinada com outros macronutrientes essenciais em células vegetais, como fdsforo e potéssio,
o fertilizante complexo NPK ¢ obtido. A propor¢do na qual os nutrientes sdo misturados depende apenas

do fim a que se destina e ao tipo de solo que o requisita.

Os maiores produtores de nutrientes NPK sdo a China, Estados Unidos, india, Russia e Canada,
respectivamente. O Brasil ndo é autossuficiente na producdo destes insumos, apesar dos solos
apresentarem baixa fertilidade e necessitarem de fertilizacdo constante, o que valoriza a importacdo dos

mesmos [2].

A ureia pode ser comercializada como fertilizante na forma granulada ou perolada. A forma perolada era
a mais comercializada até 2000, quando houve o surgimento de novas unidades de produgdo que

passaram a adotar a forma granulada, conforme Figura 5.
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Figura 5. Evolugdo da comercializagdo de ureia perolada e granulada [13]

A diferenga entre ambas as formas esta apenas no diametro médio dos gréos de ureia (1,6 milimetros no
caso da perolada, e de 2 a 4 milimetros no caso da granulada). O processo de granulagdo aumenta o
didmetro dos gréos atraves da adigdo de diversas camadas da solugéo de ureia. Tal procedimento aumenta
a resisténcia e uniformidade dos gréos, diminui a taxa de liberagdo de nitrogénio e reduz a segregacdo
deste fertilizante quando misturado a outros, consequentemente, aumentando a qualidade do produto final
e aumentando seu valor de mercado. No Brasil, 0o processo de granulacdo teve inicio na fabrica da
Petrobras (FAFEN-SE), em 2007.

O fertilizante a base de ureia é considerado ndo perigoso, pois ndo necessita de nenhum cuidado
especifico no seu transporte, apenas do uso de equipamentos de protecdo individual (EPI) no seu
manuseio. Por outro lado, seu armazenamento exige certo cuidado, pois, embora ndo seja inflamavel, é

corrosivo e danifica ago-carbono.

E recomendado que o armazenamento seja feito em sacos de polipropileno, em condigbes ambientes de
temperatura e pressdo, mantendo em local livre de umidade e bem arejado. Deve-se evitar contato com a

agua, nitrato de amoénio e cianamida célcica [2].

2.2.2 Outros Usos

A ureia € utilizada na alimentacdo de bovinos, caprinos e ovinos por ser de facil fornecimento aos animais

e baratear o custo por unidade de proteina, em funcdo do alto teor de nitrogénio existente.
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Na industria quimica a maior aplicacdo da ureia se da como matéria prima na producdo de plasticos,
como, por exemplo, a resina ureia-formaldeido. Entretanto, o formaldeido é um composto de alta

toxicidade e perigoso, comprometendo o uso futuro do mesmo.

A ureia também é conhecida por aumentar a absor¢do da pele, sendo largamente utilizada em cremes

dermatoldgicos para potencializar a acdo de substancias hidratantes.

O oOxido nitroso, um grande potencializador do efeito estufa, € um intermedidrio de processos de
nitrificacdo e desnitrificacdo do solo, que ocorrem de forma frequente quando ureia ou quaisquer

fertilizantes nitrogenados s&o utilizados, polemizando sua utilizagdo indiscriminada.

A ureia tem ganhado bastante destaque nos Ultimos anos com sua utilizacdo de cunho ambiental como
agente redutor nos processos de Reducdo Catalitica Seletiva (SCR) e de Reducdo Catalitica Ndo Seletiva
(SNCR) de NOx, em fontes méveis e fixas.

2.3 Propriedades Cinéticas e Termodinamicas

Na producdo da ureia, o comportamento das fases dos componentes durante a sintese é importante. Em
todos os processos comerciais, as condicdes de pressdo e temperatura estdo acima das condigdes criticas
para os reagentes, o que faz com que tanto o NH; quanto o CO; estejam num estado supercritico. A
interacdo entre NHz e CO, resulta em um comportamento altamente azeotrdpico descrito por Kaasenbrood
e Chermi [1].

Um esquema do equilibrio fisico e quimico desse processo geral é mostrado na Figura 6. E importante

ressaltar que existe um consenso que as rea¢des ocorrem na fase liquida [1,5,6,8,9].

Fase Gasosa (Supercritica) g quilfbrio Liquido - Gés

C0,(g)  2NH;lg)
? o H,0l(g) 1
|

1
////f/'////f(/////////////}/’/)I’y///

/NHZ
CO2(1)* 2NH;3 (l)==NH, COONH, === H,0+(=0
H ' ~
v v NH,

Fase Liquida Reagdo quimica na fase liquida

Figura 6. Equilibrio de fases do processo de producéo da ureia.
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Percebe-se que o equilibrio quimico é altamente dependente do equilibrio termodindmico, que envolve a
formacdo de azebtropos, estado supercritico, diferencas de solubilidade e, por isso, ainda ndo é bem

determinado.

As tentativas de modelar o equilibrio quimico séo divididas em modelos derivados de regressdo de dados,
modelos rigorosos baseados na termodindmica e modelos mistos, que combinam os dois primeiros. As
primeiras tentativas para descrever o equilibrio das reac@es (descritas pelas Eq. (4) e Eq. (5) ) foram feitas
por Frejacqués [1,6] e visavam propor uma modelagem para determinar as condi¢6es étimas do processo.

Até entdo dados qualitativos eram utilizados para a operacao, conforme mostrado nas Figuras 7 a 9.

E
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Temperatura, °C—= Temperature, °C —= £ Temperaturs, °C —=

Figura 7. Converséo de CO, e NH; e formagdo de ureia em fungdo da temperatura [1].

A concentracdo de ureia em funcéo da temperatura passa por um ponto de maximo. Qualitativamente isso
pode ser explicado pelas entalpias de reacdo: o aumento da temperatura favorece a reacdo de
decomposicdo do carbamato, mas desfavorece a reacdo da amoénia com o didxido de carbono.
Arbitrariamente, tanto a conversdo do didxido de carbono quanto da aménia podem ser escolhidas para
acompanhamento do processo. Historicamente, tem-se escolhido o gas carbbnico como componente

chave, em fun¢do do momento econdémico atual [1].

Nota-se também que as regides entre 180°C e 200°C apresentam maiores conversdes tanto para o dioxido

de carbono guanto para a amonia.
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A formacéo da ureia em fungdo da razdo molar de NH; / CO, alcanga um ponto de méximo acima das

proporcdes estequiométricas, ou seja, NH; deve estar em excesso. O aumento da razdo NH;z; / CO,

favorece a conversdo do CO, em detrimento do NHs.
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Figura 9. Conversdo de CO, e NH; e formag&o de ureia em funcgéo da razdo molar de H,O/CO, [1].

E possivel observar que o aumento da concentracio de &gua diminui a conversdo global do processo,

devendo a mesma ser retirada continuamente.

Resumindo, deve-se manter a razdo NHs/CO, acima da razdo estequiométrica, e diminuir a razdo

H,O/CO, aos menores valores possiveis.
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3. Analise Economica

Nesta se¢do sdo discutidos topicos relacionados ao mercado de ureia com énfase no cenério brasileiro. O

objetivo € projetar o consumo aparente em 2025, a partir da extrapolacdo de dados reais para a obtencéo

de uma meta de producéo a fim de alcangar a autossuficiéncia no mercado.

3.1 7Cenario Mundial

O crescimento da demanda registrada para ureia no periodo de 1990 a 2010 foi de pouco mais de 3% ao

ano. A demanda mundial total de ureia em 2010 cruzou a fronteira de 150 x 10° t / a [1]. Grande parte do

crescimento ocorreu na Asia, com a China e india na lideranga, como pode ser visto na Figura 10. Um

pouco mais de 7% da demanda mundial de ureia é para aplica¢des industriais, em que a Europa tem um

papel de lideranca, a frente da América do Norte e dos paises industrializados da Asia [2].
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Figura 10. Distribuicdo mundial da demanda por ureia. [2]

L2

A capacidade mundial instalada neste periodo mostrou um crescimento semelhante, mantendo-se a frente

entre 10% e 20% da demanda registrada, de acordo com a Figura 11.
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Figura 11. Capacidade instalada e demanda de ureia [1].

Tanto a demanda quanto os valores de capacidades instaladas apresentados na Figura 11 podem ser
tendenciosos, uma vez que dados confidveis para a China estdo indisponiveis, jA que a mesma é uma
grande produtora e consumidora. A Figura 12 mostra a relacdo dos maiores paises consumidores de

fertilizantes.

Paquistio | Franca 1,8%

|l e /
ndonésia 1'15% y

Brasil 5,7% . 2 5%

India 16,2%

Figura 12. Relacédo de paises consumidores de fertilzantes [2].

Existem algumas especulac@es indicando um crescimento mais rapido a partir de 2010, em comparacdo
com o valor histérico de 3%. Talvez este fato esteja relacionado ao crescimento da demanda por
alimentos em uma taxa maior do que o crescimento da propria populacdo mundial, conforme a estimativa
da Tabela 3.

Tabela 3. Demanda por alimento e crescimento da populagéo [2].

1960 a 1990

e Reducdo da fome
em 20%

Populacdo mundial (bilhdes) 5,20

e Crescimento na

producdo de alimentos
em 1000%

Demanda por alimento

(bilhdes de ton) e Crescimento no

cc ) per capita
Fonte:3ourlaug, N., Agroanalysis, Vol 27, n°03, Marco 2007 em 25%

(maior crescimento na Asia)

No periodo de 1990 a 2005, o preco da ureia flutuou na faixa de US$ 100-200/t [1]. Flutuacdes neste
periodo resultaram principalmente do equilibrio entre oferta e demanda, enquanto a flutuacdo do preco do
gas natural também desempenhou um papel um papel importante, visto que é a principal fonte de matéria

prima para a producéo da amonia, conforme referenciado na introdugao.
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A partir de 2006, o pre¢o da ureia comegou a subir acentuadamente, alcan¢ando niveis sem precedentes
em 2008, onde culminou em US$ 900/t. Este pico de precos de 2008 foi parcialmente causado pelo
aumento do preco do gas natural, no entanto, parecia ser principalmente de natureza psicolégica, incitado
por um medo antecipado da escassez da oferta [1]. A grande crise econdémica mundial que se seguiu em
2009 resultou em uma queda acentuada nos pregos também. No inicio de 2010, o preco desse produto
pareceu estabilizar em torno de US$ 250-300 por tonelada. Desta forma, previsdes de evolugao futura dos
precos da ureia sdo altamente especulativas.

Para lidar com a forte concorréncia no mercado mundial, os produtores tém a tendéncia de construir
usinas com elevadas capacidades de linha Gnica (5000 t/d ou mais), em que a confiabilidade operacional é
de extrema importancia. Muitas vezes as plantas operam com funcionamento ininterrupto por periodos de

mais do que dois ou trés anos.

Além disso, os produtores estdo cada vez mais mudando instalagbes de producdo (novas plantas e
realocagdes) para locais onde o gés natural é abundante e barato. Europa e Estados Unidos parecem ter

perdido sua vantagem competitiva nos mercados de exportagdo por causa de suas matérias-primas caras.

3.2 Cenario Brasileiro

O Brasil é um pais majoritariamente importador de ureia, segundo dados do Sistema Alice Web para 0s

Gltimos anos, que podem ser analisados na Tabela 4 e nas Figuras 13 e 14.

Tabela 4. Exportagdo e importacéo de ureia.

Exportacao Importagao
Ano US$ FOB Exportacao (ton) | US$ FOB Importagao (ton)
2008 | 10.069.051 | 15.796 1.227.413.655 | 2.234.520
2009 | 5.662.662 | 15.359 538.007.626 2.042.444
2010 6.379.757 16.152 712.075.869 2.547.130
2011 5.073.413 8.457 1.139.288.074 | 2.678.902

USS FOB/ton
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Figura 13. Série histérica mensal de importagdo e exportagao de ureia entre 2008 e 2011. Fonte: Elaboracéo prépria [10]
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Figura 14. Evolucéo dos pregos de importacdo e exportagdo de ureia entre 1990 e 2009. Fonte: Elaboragao prdpria [10]

Um dos motivos que explica tal cenario é a baixa fertilidade dos solos brasileiros, conforme os dados

publicados pelo estudo do IBGE observados na Figura 15 [2, 11].
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Figura 15. Mapa da fertilidade dos solos brasileiros [13].

Este fato, somado a alta demanda do setor agricola, tanto para producdo de alimentos, quanto para
producdo de bicombustiveis, que se encontra em expansao no pais e no mundo, explica o crescimento do

consumo de fertilizantes a cada ano [2].

Apesar do preco do produto ter sofrido pouca variacdo do inicio de 2009 ao final de 2011, o produto

importado permanece com prego inferior ao produto nacional para exportagdo. Em 2008, em decorréncia

26



da crise econdmica que afetou 0 mundo, 0s precos alcangcaram um patamar superior ao resto do periodo
estudado. Em novembro e dezembro de 2008 é possivel observar que o produto nacional para exportacao

foi vendido a um preco inferior ao produto importado (Figura 13).

Na Tabela 5 pode-se observar que o maior destino das exportacfes é para a América Latina e o Caribe,
sendo responsaveis por 99,1% em US$ FOB das vendas de 2011, como pode ser analisado através da

Figura 19.

Tabela 5. Destino das exportacdes entre 2008 e 2011. Fonte: Elaboracéo prépria [10].

EXPORTAGCAO - América Latina e Caribe

Peso
Periodo US$ FOB Liquido U$ FOB/
ton
(ton)
2008 10.016.338 15.729 637
2009 5.605.314 15.253 368
2010 6.350.803 16.115 394
2011 5.999.226 9.980 601

Exportacdao (USS FOB) em 2011

& América Latina e Caribe & Outros

Figura 16. Porcentagem do destino das exportac6es em 2011. Fonte: Elaboracéo prépria [10]

Por outro lado, a importagdo de ureia & um fator critico, pois a mesma é responsével por suprir a demanda
do mercado interno brasileiro, e é esperado que o pais possua mais de um fornecedor para evitar precos
abusivos. Na analise de volume de exportacdo (em toneladas) por blocos econémicos exposta na Tabela
6, foi possivel verificar que a ureia importada vem majoritariamente da Comunidade dos Estados
Independentes (CEI), ou mais especificamente da Russia [2]. Além disso, importaces provenientes de

paises da Liga Arabe e América Latina e Caribe tém expressiva participag&o no total.
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Tabela 6. Dados de importacéo por blocos econdmicos. Fonte: Elaboragdo propria [10]

IMPORTACAO
Peso
Periodo US$ FOB Liquido b e
ton ton
Comunidade dos Estados Independentes (CEI)
2008 908.819.494 1.651.620 550
2009 317.685.171 1.221.410 260
2010 471.554.879 1.722.136 274
2011 907.569.502 2.128.766 426
Liga Arabe
2008 183.866.487 293.862 626
2009 80.322.626 288.213 279
2010 173.018.984 613.466 282
2011 316.204.131 705.163 448
América Latina e Caribe
2008 78.677.032 181.349 434
2009 90.706.063 339.972 267
2010 20.087.651 64.327 312
2011 48.270.853 108.633 444

Embora a Comunidade dos Estados Independentes seja responsavel pelo maior volume de vendas, sendo
a mesma justificada pelo preco mais acessivel, a diferenca em relacdo aos precos praticados pelos outros
blocos econdmicos é muito pequena entre 2009 e 2011, como podemos comparar nas Figuras 17 e 18.

Dados de Importacao (ton)

2008 | 200 | 2010 2011
W Outros 4,82% 9,44% 5,78% 3,24%
W Ameérica Latina e Carihe B,12% 16,65% 2,53% 357%
@ Liga Arabe 13,15% 14,11% 24,08% 23,10%
g l::;i?:n::: f::ad"s 73,91% 59,809% 67,61% 70,009

Figura 17. Volume de importacéo de ureia entre 2008 e 2011 por blocos econdmicos. Fonte: Elaboracéo propria [10]

28



Importacido (USS FOB / ton)

800

600 =g Comunidade dos
Estados
Independentes
200 w=w=| iga Arabe
===América Latina e
200 Caribe

2008 2009 2010 2011

Figura 18. Preco médio das importacgdes de ureia entre 2008 e 2011 por bloco econdmico Fonte: Elaboragédo propria [10]

3.3 Analise da receptividade do mercado brasileiro

Conforme citado anteriormente, o objetivo deste estudo é realizar uma anélise preliminar da
implementagdo de unidade de producdo de ureia no mercado nacional, através da aplicagdo dos conceitos
da Engenharia de Processos. Para tal, decidiu-se primeiramente apresentar algumas caracteristicas deste
produto e seu posicionamento no mercado, uma vez que estes conceitos participardo de forma direta e

indireta para tomada de decisdes do estudo realizado.

Antes do aprofundamento sobre a sintese e analise do processo, € necessario garantir a viabilidade
econdmica de uma nova unidade. Uma vez que esse objetivo é cumprido, pode-se prosseguir para
determinacdo da meta de producédo utilizando os conceitos do Planejamento e Avaliacdo de Processos

Industriais.

3.3.1 Analise Economica Preliminar

O primeiro passo proposto pela Engenharia de Processos para o inicio de um projeto é a determinagédo da
Margem Bruta de um empreendimento, ja que este é um indicador da lucratividade. Quanto maior este

indice, maior sera o lucro do processo [12].

Contudo, como o0s precos variam em uma funcdo temporal, a utilizacdo dos precos no ano do presente
estudo subestimaria a capacidade de lucratividade do empreendimento, uma vez que o cenario da
producdo de ureia se mostra bem otimista [1,2,11,13]. Logo, foi escolhido um ano base de 2025 para
projecdo dos precos e demandas, uma vez que existem projecOes similares na literatura cujo objetivo é a

determinacdo da autossuficiéncia do mercado brasileiro [2, 11,13].
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3.3.2 Calculo da Margem Bruta

Foram coletados dados de preco US$ FOB/kg da amdnia (Amoniaco Anidro — NCM 28141000), gas
carbénico (Didxido de Carbono - NCM 28112100) e ureia (produto com teor de nitrogénio>45% em
peso, NCM 31021010) no sistema Alice [10] para uma analise preliminar, onde ndo foi levado em
consideracdo que amonia e gas carbbnico serdo provenientes de planta integrada de amonia. Para a ureia,
foi feito um célculo proporcional para determinar o preco de um produto puro (100% em peso),
considerando-se os padrfes da Petrobras de 46% em peso para tal produto [13]. Os dados sdo mostrados

na Tabela 7.
Tabela 7. Dados de pregos praticados pelo mercado para reagentes e produtos
Exportacao Amonia Exportacao CO2 Importagao Uréia
p Preco p Preco . US$FOB/kg -
Periodo US$FogBlkg Periodo US$FO%/kg Periodo $10005° 9

2002 0,259 2002 = 2002 0,235
2003 0,379 2003 0,140 2003 0,316
2004 0,343 2004 0,163 2004 0,409
2005 0,420 2005 0,107 2005 0,496
2006 0,453 2006 0,080 2006 0,499
2007 0,234 2007 0,095 2007 0,664
2008 0,484 2008 0,096 2008 1,193
2009 0,293 2009 0,099 2009 0,574
2010 0,406 2010 0,108 2010 0,607
2011 0,487 2011 0,302 2011 0,943
2012 0,633 2012 0,233 2012 0,972

Para acompanhar o raciocinio de projecdo de demanda para 2025, os precos dos produtos e reagentes
foram igualmente extrapolados. A ambnia € um reagente mais critico, em fungdo da estequiometria da

reacdo, que exige uma maior quantidade da mesma.

Tais projecGes serdo validas para calcular a propor¢do de quanto o preco dos insumos ird aumentar do
cenario atual até o ano meta, uma vez que tais dados ndo levam em consideracdo a integracéo entre as
plantas de aménia e ureia. Paralelamente, ndo houve acesso a uma série historica do preco de producédo
dos insumos em plantas integradas para uma projecdo com maior acuracia. Mais a frente, a propor¢édo do
aumento dos precos de exportacdo previsto pela projecdo sera utilizada para prever o comportamento do

preco do insumo proveniente da fabrica de aménia integrada em 2025.

Realizadas as projecdes linear e exponencial do preco de amonia, optou-se pelo resultado fornecido pela
primeira, que possui um coeficiente de determinagdo maior, como pode ser observado na Figura 19. A

escolha pela projecdo dos valores de exportagdo ao invés dos valores de importagdo foi feita a partir do
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critério de que a amonia é um produto largamente produzido no Brasil, e sendo assim, seu preco deve

seguir as tendéncias do mercado interno. O mesmo principio foi aplicado para a projecdo do preco do gas

carbénico, como mostra a Figura 20.
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Figura 19. Projecéo do preco da amonia. Fonte: elaboracéo propria [10]
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Figura 20. Projecéo do prego de didxido de carbono. Fonte: elaboracéo propria [10].

A ureia é o produto de interesse e, como deseja-se alcangar a autossuficiéncia, é importante que o prego

de importacdo projetado para 2025 seja o limitante para a obtencdo da margem de lucro. Isso se deve ao

fato de que se precisa de um produto com preco competitivo com o mercado externo, a fim de evitar a

priorizacdo das importacOes. Para determinar o preco, foram realizadas duas projecfes a partir dos dados

historicos obtidos, como segue na Figura 21. Como é possivel observar, ambas apresentaram coeficientes
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de determinacdo altos. Optou-se pela projecdo exponencial, ndo s6 pelo melhor coeficiente, mas porque

as expectativas de comercializagdo em relagdo a ureia sao positivas em todo o mundo [1].
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Figura 21. Projecdo do preco da ureia. Fonte: elaboracdo prépria [10].

Comparando-se 0s precos projetados, pode-se observar uma tendéncia da ureia tornar-se um produto de

maior valor agregado, aumentando a margem de lucro e a vantagem em produzi-la, como é possivel

observar na Figura 22.
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Figura 22. Evolucéo dos prego projetados. Fonte: elaboragao propria [10].

Munido desta andlise, foi possivel calcular a Margem Bruta (MB), que é definida como a diferenca entre

a receita e o custo anual das matérias primas. Este indice representa o limite superior do Lucro Anual, e
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pode servir de medida preliminar do potencial comercial do processo, antes mesmo de se iniciar um
projeto: uma Margem Bruta Anual positiva, mas muito baixa, igual a zero ou negativa, inviabiliza

liminarmente o processo.

No processo de obtencdo da ureia ha a formacdo de composto intermediario, o que torna a Margem Bruta
um sistema de reagdes encadeadas pelo carbamato de aménio. A este sistema associa-se uma matriz
estequiométrica, cujos elementos sdo os coeficientes estequiométricos das substancias envolvidas nas
reaces do sistema. Por convencdo, os coeficientes de reagentes sdo negativos enguanto os de produtos
sdo positivos. A Eg. (12) € uma esquematizacdo matematica da Eq. (4), a Eqg. (13) da Eqg. (5), e suas

respectivas legendas sdo explicitadas na Tabela 8, enquantos os resultados se encontram na Tabela 9.

24+B > C Eq. (12)
[R2] ¢ > D+E Eq. (13)
Tabela 8. Legenda dos reagentes para calculo da Margem Bruta.

A NH; amonia
B Co, gas carbobnico
C NH,CO,NH,| carbamato
D CO(NH,), ureia
E H,0 agua

Tabela 9. Célculo da Margem Bruta para unidade produtora de ureia ndo acoplada a unidade de producéo de amdnia. Fonte:

Elaboragdo propria [10].

A B C D E TOTAL
R1 -2 -1 1 0 0
R2 0 0 -1 1 1
G -2 -1 0 1 1
Precgo Unitario (USS FOB) 0,77 0,34 5,43 0,007415
Total (U$/kgmol) -1,54 -0,34 0 543  0,007415|3,55273

Entretanto, devemos considerar que tais unidades produtoras de ureia sdo comumente encontradas
acopladas a unidades produtoras de amonia, reduzindo seu custo e agregando valor ao produto. Em 2008
foi feito um estudo de oportunidade de implantagdo de um Pdlo Géas-Quimico de fertilizantes
nitrogenados. A razdo entre 0s pregos unitarios dos insumos de uma planta de ureia se a mesma fosse

acoplada a planta de aménia e uma planta que ndo fosse acoplada serviu de base para a estimativa dos
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precos do ano projetado. Na Tabela 10 os custos de matéria prima sdo referentes a integracdo entre as

plantas de amdnia e ureia, que forneceu menores custos de insumos [17].

Tabela 10. Calculo da Margem Bruta para unidade produtora de ureia acoplada a unidade de producdo de amdnia. Fonte:

Elaboracdo propria [10].

A B D E TOTAL
R1 -2 -1 1 0 0
R2 0 0 -1 1 1
G -2 -1 0 1 1
Prego Unitario (USS FOB) 0,17 0,07 5,43 0,007415
Total (US/kgmol) -0,35 -0,07 0 5,43 0,007415| 5,018631205

E possivel verificar que a margem bruta se torna substancialmente mais competitiva se a unidade de ureia

estiver incorporada a uma unidade de amonia.

O prego da ureia desempenha um papel crucial na obtencdo de uma margem atrativa. Observou-se que,
quanto mais o preco da ureia se aproxima do cenario linear apontado na Figura 21, menos atrativo se
torna o lucro do empreendimento. Neste caso, uma unidade de producéo de ureia ndo acoplada a uma

unidade de amonia seria economicamente inviavel.

Somente a visdo estratégica do governo brasileiro poderia determinar qual das proje¢des apresentaria a
maior verossimilhanca. Como existe interesse da Petrobras na construcdo de mais unidades produtoras de

ureia, ratifica-se a escolha do melhor cenério.

3.3.3 Estimativa da Meta de Producao

Uma vez verificado que um futuro investimento pode apresentar lucratividade, € necessario a definicdo da
meta de producgdo. Esta meta se faz importante ndo sé para otimizagdo econdémica do processo, como para
a etapa de sintese, uma vez que diferentes tecnologias apresentam diferentes limitagbes quanto a

capacidade de operacéo.

Inicialmente, foram levantados dados do consumo aparente, capacidade instalada, volume de importacdes

e exportacdes e evolugdo dos pregos de fontes como ABIQUIM e Alice Web, como mostra a Figura 23.
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B Capacidade Instalada @ Consumo Aparente

MilhGes de tonelas por ano

Figura 23. Comparativo entre a capacidade instalada e o consumo aparente de 1994 a 2009. Fonte: Elaboragéo prdpria a partir de
dados da ABIQUIM e Sistema Alice

Observa-se uma grande discrepancia entre a oferta e a demanda, uma vez que a capacidade instalada,
ainda que em pleno funcionamento, néo seria capaz de atender a crescente demanda interna por ureia.
Este gap diminuira sensivelmente com o inicio da operacdo da unidade de expansao da Petrobras em Trés
Lagoas, MS, com projeto de 1,21 mil t/ ano (UFN 111) e 763 mil t/ano (UFN IV).

A Petrobras é a maior produtora de ureia, seguida da Vale Fertilizantes (SP), com capacidades de
producdo de 930 mil t/ano e 570 mil t/ano, respectivamente. Juntas, elas dominam a producdo de
fertilizantes nitrogenados, formando um duopélio [2]. A FAFEN, Fabrica de Fertilizantes Nitrogenados
da Petrobras, esta presente nos pélos petroquimicos de Camacari (BA) e Laranjeiras (SE). Por outro lado,
a Vale Fertilizantes é uma empresa de fertilizantes cuja razdo social engloba a Ultrafértil S/A e a
Fertilizantes Fosfatados S/A. A primeira foi incorporada pela segunda, que em seguida foi comprada pela
Vale Fertilizantes.

A capacidade da Petrobras é dividida em suas duas fabricas, sendo 420 mil t/ano da FAFEN-BA e 510
mil t/ano FAFEN-SE. As referidas plantas sdo responsaveis pela producdo de ureia, integradas as plantas

de am6nia. Um pouco do histdrico destas unidades é resumido na Tabela 11.

Tabela 11. Historico das unidades produtoras de ureia [13].
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1958
1970

1971
1974

1976

1978
1982
1983

1993

2006/09

FAFER / RPBC - 1? Fabrica de Amoénia e Nitrato de Aménia

ULTRAFERTIL - (ULTRA x PHILLIPS x IFC) - Maior complexo
de fertilizantes na AL

Petrobras — COPEB | — 1? Fabrica de Uréia no Brasil
Petrobras assume controle acionario da Ultrafértil (Petroquisa)

Constituicao da Petrofértil (Nitrofértil, Ultrafértil, Goiasfertil,
Fosfértil, ICC)

Nitrofértil — COPEB Il — Fabrica de Camacari
Nitrofértil — Fabrica de Laranjeiras
Ultrafértil — Fabrica de Araucaria

Incorporagao da Nitrofértil a Petrobras (FAFEN)
Privatizagdo da Ultrafértil e posterior incorporagédo na Fosfértil

Estudos para definicao de novas unidades de Amonia e Uréia

No inicio da década de 90 a capacidade de produgdo era bem inferior a atual, como é mostrado na Figura

24. Entretanto, o uso das instalagbes se aproximava da totalidade, de acordo com a Figura 25. Com a

construgdo de novas unidades e o aumento da capacidade veio um menor aproveitamento do seu

potencial. Sendo assim, para estimar a magnitude necessaria para o projeto de uma nova planta

considerou-se que, da capacidade instalada prevista para 2025, aproximadamente 90% estaria em uso.
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300000

500000 |

Capacidade Total

Figura 24. Série histérica da capacidade instalada de producéo de ureia no Brasil em toneladas por ano. Fonte: Elaboragéo

prépria a partir de dados da ABIQUIM
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Figura 25. Série histdrica da porcentagem do uso da capacidade instalada. Fonte: Elaboracdo propria a partir de dados da
ABIQUIM

Para a determinacdo da capacidade instalada em 2025, o pardmetro mais importante foi o consumo
aparente. Este indice indica a demanda interna de um determinado produto, calculado a partir da soma do
volume de produgdo com importacdes e subtraido das exportagdes. Como o Brasil € um pais visivelmente

importador de ureia, é possivel perceber que a curva do consumo aparente acompanha as variagfes da
curva de importacoes, conforme a Figura 26.
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Figura 26. Evolucédo do consumo aparente de ureia em toneladas por ano. Fonte: Elaboracédo propria a partir de dados da
ABIQUIM
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No presente trabalho presumiu-se que, hum futuro préximo, tal curva acompanhe as varia¢Ges da curva de
producdo, permitindo que o pais seja independente de importacdes e alcance uma autossuficiéncia no que
tange ao produto ureia. Para atingir tal objetivo, foram realizadas duas proje¢Ges do consumo aparente,
linear e exponencial, a partir de dados extraidos da ABIQUIM e Alice Web. E possivel perceber, de

acordo com as Figuras 27 e 28, que a segunda apresentou o maior coeficiente de correlacdo com o

historico apresentado, sendo a escolhida para estimar o comportamento da demanda interna até 2025.
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Figura 27. Projecdo linear do consumo aparente para 2025. Fonte: Elaboragdo propria a partir de dados obtidos do Sistema Alice.
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Figura 28. Projecédo exponencial do consumo aparente para 2025. Fonte: Elaboragéo prdpria [10].

Desta forma, o valor obtido para 2025 é de aproximadamente 9,3 milhdes de toneladas por ano. Como o

objetivo € obter a autossuficiéncia do mercado brasileiro, desse valor é necessario descontar a capacidade

instalada atual, levando-se em consideragdo a implantacdo das expans@es ja previstas (UFN Il e UFN

IV). Contudo, estimou-se que apenas 90% da capacidade total estaria operante, uma vez que as mesmas

nunca operam em sua capacidade maxima. A Tabela 12 resume o raciocinio adotado.
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Tabela 12. Célculo para que o Brasil seja autossuficiente em 2025 com a unidade a ser projetada. Fonte: Elaboragdo prdpria

Meméria de

< Tonelada/ano
Calculo

Consumo Aparente

2025 9307746,411

Capacidade Atual 1782000

Capacidade Apés
Expansdes
Uso de 90 % da
Capacidade Apés 3379500
Expansdes
A (Meta de
Produgcéo)
Capacidade
Instalada da 9880410,685

Unidade

3755000

5928246,411

Do consumo aparente projetado para 2025 é subtraida a porcentagem estimada (90% do total) do uso da
soma da capacidade instalada apds expansdes, resultando na meta de producdo para alcancar a
autossuficiéncia (aproximadamente 5,93 milhdes de toneladas por ano) como mostra a Eq. (14).

Consumo Capacidade Instalada
<Aparente ) —90% X apo6s Expansoes = Meta de Producio Eqg. (14)
2025 japrevistas

Para estimar a futura Capacidade Instalada, levou-se em consideracdo que um funcionamento de 60% de
sua capacidade total atingiria a meta, como mostra a Eqg. (15), chegando ao resultado final de
aproximadamente 9,88 milh&es de toneladas de ureia por ano, que deve ser sua capacidade de producéo.
A capacidade desta unidade é aproximadamente 5,5 vezes a producdo da planta nova da Petrobras, se a

mesma estiver em pleno funcionamento.

Capacidade a

60% X
% (ser Instalada

) = Meta de Produgao Eg. (15)

O uso de apenas 60% da Capacidade Instalada da nova unidade permitiria suprir a demanda em 2025, sem
trabalhar no limite, tal qual acontece atualmente. Contudo, este gap calculado entre a demanda e a
capacidade instalada (5,5 vezes a producdo da Petrobras) é maior do que o estimado pela Petrobras,

conforme a Figura 29 [11].
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Sk Taxa média anual de crescimento do mercado de 2009 a 2030 de 3,1% a.a.
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Figura 29. Projecdo de crescimento do mercado até 2030 e produgdo nacional [13].

Apesar da base exponencial também ter sido utilizada pela Petrobras para o calculo da projecdo do
crescimento do mercado, verifica-se que a série histérica utilizada foi menor, resultando na discrepancia
de resultados. Um dos motivos que pode ter levado a essa escolha é a tentativa de eliminagéo da flutuagao
de mercado dos anos anteriores.

Considerando-se que projecdes sdo métodos especulativos, tomou-se como base um valor médio da
demanda para 2025 retirado da Figura 29, na intencdo de manter a mesma métrica da Petrobras. Com isso,
um novo consumo aparente foi considerado, na ordem de 5,5 milhBes de toneladas por ano, que,
refazendo a memoria de céalculo, resultou em uma meta de produgdo na ordem de 2,12 milhdes de
toneladas por ano, necessitando-se de uma capacidade instalada de aproximadamente 3,5 milhGes de

toneladas por ano da unidade a ser projetada. A Tabela 13 resume os dados aqui apresentados.

Tabela 13. Memoria de célculo para a obtengdo da meta de producéo e capacidade instalada da unidade a ser projetada. Fonte:

Elaboracdo propria [13].

Memona de Tonelada/ano
Calculo
Consumo Aparente
2025 5500000
Capacidade Atual 1782000
Capacidade Apos 3755000
Expansdes
Uso de 90 % da
Capacidade Ap6s 3379500
Expansdes
A (Meta de
Producéo) 2120500
Capacidade
Instalada da 3534166,667
Unidade
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4. Tecnologias e Processos Existentes

Munido da meta de producdo apresentada no item anterior, pode-se prosseguir com a etapa de sintese do
processo, sendo esta a parte na qual se definem os equipamentos e a forma como eles séo interligados no
fluxograma. A sintese consiste na geragdo de estruturas viaveis e, portanto, é um problema
essencialmente combinatério, caracterizado pela multiplicidade de solucdes. Tal etapa pode ser
considerada a etapa mais dificil do projeto, pois enfrenta o desafio de tornar visiveis todas as solucdes

possiveis.

Contudo, como o processo de producdo de ureia € um empreendimento de alta maturidade, a tendéncia é a
utilizacdo de tecnologias ja conhecidas que apresentem alta confiabilidade e seguranca. Desta forma, a
etapa de sintese progressivamente perde espagco para etapa de anélise, que pode ser definida como a
resolucéo dos sistemas de equagdes do modelo matematico. Esta etapa é responsavel por identificar qual a
solucdo proveniente da sintese que apresenta o melhor desempenho econdmico, provendo também as

dimensdes dos equipamentos, vazdes de produto, matérias-primas, utilidades e demais insumos.

Muitos esforcos ainda sdo demandados para aprimorar o desempenho de antigas e novas unidades, que se
resumem em: aumento de qualidade dos produtos, minimizacdo da utilizacdo de matérias primas e
utilidades, minimizacao dos impactos ambientais, garantia da seguranca do processo e baixo investimento
inicial [1]. E possivel notar que alguns desses objetivos apresentam interesses muitas vezes contraditorios,

tornando o processo de otimizacdo um desafio constante.

Trés alicerces tém sido utilizados como base em praticamente todos 0s processos existentes, uma vez que

comprovadamente auxiliam na concretizacdo dos objetivos citados acima [14]:

1. Reciclos - Uma vez que 0 processo apresenta uma limitacdo termodindmica na conversdo, é
necessaria a utilizacdo de reciclos programados para aumentar a conversdo dos reagentes e
minimizar perdas.

2. Materiais - O intermediario carbamato é um produto extremamente corrosivo. Desta forma, é
necessaria a utilizacdo de materiais adequados nos equipamentos em que este produto esteja
presente em quantidades significativas.

3. Formacéo de subprodutos - € comum a formac&o de trés reacOes paralelas indesejadas durante a
sintese de ureia: hidrolise da ureia, formagdo de biureto e formacéo de acido isocianico. Estas

reacOes serdo tratadas em etapas posteriores.

41



Independente das peculiaridades de cada processo é um consenso que as tecnologias atuais utilizam a

sintese de Basaroff para producgdo deste composto, conforme as Eq. (4) e Eqg. (5).

Conforme citado no capitulo 2, a primeira reacao é exotérmica e muito rapida em ambas as direcdes, de
tal maneira que pode ser considerada em equilibrio nas condi¢fes industriais, ainda mais considerando
gue o tempo de residéncia € alto. Pesquisadores assumem que existe um equilibrio liquido-vapor e que

amonia e o didxido de carbono reagem na fase liquida [1,2,6,7].

A segunda reacdo é endotérmica, ndo alcanga o equilibrio e é a etapa lenta, favorecida com o aumento da
temperatura. Como é produzido mais calor na primeira reacdo do que na segunda, o processo global é

exotérmico.

4.1 Natureza do Reciclo dos Reagentes

A natureza do reciclo dos reagentes é o principal diferencial entre os diferentes processos existentes,
podendo ser de quatro tipos:

- Processo com uma Unica passagem pelo reator
- Processo de reciclo parcial
- Processos convencionais

- Processos baseados em Stripping

4.1.1 Processo com uma unica passagem pelo reator

Esta € a tecnologia mais antiga e simples para producéo de ureia, levando em conta a sintese de Basaroff.
Este processo se destaca por ndo haver reciclo da mistura reacional, sendo o mais simples dos tipos
béasicos de processo.

A amonia ndo reagida é neutralizada com &cidos, tais como o cido nitrico, para produgdo de coprodutos.
Logo, percebe-se que este processo sO se torna economicamente vantajoso caso a unidade de ureia esteja
incorporada a jusante a outra unidade de producdo. Praticamente, todas as unidades com Unica passagem
pelo reator foram substituidas por processos com reciclos. Contudo, certas unidades ainda sdao mantidas
e/ou implementadas por possuirem algum interesse estratégico na sintese dos coprodutos. Um exemplo
sdo as unidades UAN (Urea-Ammonium Nitrate), cujo subproduto nitrato de ambnia tem uma
importancia econdmica na mesma ordem do produto ureia. Outros subprodutos gerados por unidades

desse tipo sdo: sulfato de amdnia, acido nitrico e fosfato de amonia.
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A Figura 30 mostra uma imagem ilustrativa da unidade de alta pressdo deste processo, regido nobre onde

ocorre a sintese do produto e subprodutos.
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Figura 30. Fluxograma do processo com uma Unica passagem pelo reator [14].

A ambnia liquida é bombeada ao reator de ureia a aproximadamente 200 atm de pressdo, juntamente com
diéxido de carbono. O reator é mantido a uma temperatura de aproximadamente 185 °C por ajuste com
excesso de amonia. Cerca de 100% de excesso de amdnia é necessario para obtengdo de conversdes de

NH; em ureia na ordem de 35% (conversao de CO, é aproximadamente de 75%) [14].

No Stripper de carbamato de alta pressdo, os reagentes ndo convertidos sdo volatilizados por alivio de
pressdo e aquecimento com vapor. Outra funcdo do Stripper é favorecer a dissociagdo do carbamato em
NH; e CO,. No Stripper de baixa pressdo, ocorre ainda mais o alivio de pressdo, favorecendo a
transferéncia dos gases solubilizados na fase liquida para a fase gasosa. Nesta etapa, também é fornecido
calor através de aquecimento com vapor para uma melhor dissociagdo do carbamato de amonio. Os gases

residuais deste processo seguem para posterior tratamento e/ou para formacao de subprodutos.
A solugdo de ureia ap6s o processo de Stripping contém cerca de 80% de ureia em peso [1,2,14].

Percebe-se que este processo é totalmente aciclico, ou seja, sem correntes de reciclo. Outro ponto é que
esta tecnologia ndo apresenta nenhuma integracdo energética. As tecnologias posteriores buscaram

reverter estas condicfes, visando uma maior sustentabilidade e lucro do processo.
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4.1.2 Processo de Reciclo Parcial

Algumas versdes chamadas de reciclo parcial foram criadas por algumas licenciadoras nos anos
precedentes a 1980. Conforme o fluxograma apresentado na Figura 31, a amonia liquida e diéxido de
carbono gasoso sdo alimentados ao reator de ureia a pressdo de 200 atm. A temperatura no reator é
mantida em 185 °C pelo balan¢o apropriado do excesso de amdnia e da alimentacdo de reciclo de solugdo
de carbamato. Cerca de 100-110% de excesso em amonia é utilizado e aproximadamente 70% de amdnia
e 85% de dioxido de carbono sdo convertidos em ureia.
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Figura 31. Fluxograma do processo com reciclo parcial [14].

Contudo, diferentemente do processo com uma Unica passagem, parte do dioxido de carbono e da ambnia

gue sdo obtidos dos Strippers de carbamato sdo reciclados ao reator de sintese de ureia.

Da mesma forma que no processo com uma passagem, a aménia e o diéxido de carbono ndo convertidos
no reator sdo separados da solugéo rica em ureia em 2 a 3 Strippers de carbamato, aquecidos com vapor
d’agua. Contudo, os gases provenientes do separador de alta pressdo e do primeiro Stripper estdo sujeitos
a retificacdo, através da absorcdo dos gases em solucdo liquida rica em ureia e carbamato proveniente do

separador de alta presséo.
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Desta forma, se obtém um gas de purga com um teor reduzido de amonia, podendo-se reduzir em até 15%
0 consumo deste reagente no processo [14]. O calor produzido pela absorcdo é removido pela inje¢do de
amdnia liquida no topo da coluna de absorcao, tanto para aumentar a eficiéncia deste processo, como para

também promover uma integracdo energética.

E importante reiterar que, como existe um limite de solubilidade em um sistema H,O-Ureia-NH; [1],
somente parte da amdnia pode ser reciclada no processo, sendo necessaria a producdo de coprodutos com

0s gases nao reciclados.

4.1.3 Processos Convencionais

Os processos com uma Unica passagem pelo reator foram logo substituidos por reciclos totais, em que
essencialmente toda amdnia e dioxido de carbono ndo convertidos séo reciclados para o reator de ureia.
Na primeira geracdo deste processo, varios licenciadores desenvolveram esquemas em que 0S reagentes

nado convertidos eram reciclados em duas etapas. O fluxograma da Figura 32 esquematiza este processo.

S-S SR < <<

COz[j & ‘ Water 35:5 9 i
Air
b——- C { Urea

Ld e

Figura 32. Fluxograma de uma planta de ureia com sistema convencional de separagdo do carbamato. a) Compressor de CO; b)
Bomba de alta pressdo de Aménia; ¢) Reator de Ureia; d) Retificador de média presséo; e) Coluna de separagdo de carbamato de
amonio; f) Retificador de baixa pressdo; g) Evaporador; h) Prilling; i) Coluna de esgotamento; j) Condensador a vacuo [1]

A primeira fase de recirculagdo opera a uma pressdo moderada (18-25 bar), enquanto que a segunda opera
a pressao baixa (2-5 bar). O primeiro estagio de recirculagdo compreende, pelo menos, um aquecedor de
decomposicéo (d), em que carbamato se decompde em NH; e CO, gasosos, enquanto que 0 excesso de
NH; evapora espontaneamente. A purga desta primeira decomposicao é submetida a retificacdo (e), em
gue NHj; relativamente puro (na parte superior) e um produto de fundo rico em solugdo aquosa de
carbamato sdo obtidos. Os produtos séo reciclados separadamente ao reator de ureia (c). Nestes processos,

quase toda aménia ndo convertida € reciclada sem agua associada. Contudo, majoritariamente todo o CO,
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é recuperado em meio aquoso. Como existe um efeito prejudicial da dgua sobre a conversao (ver Capitulo
2), a obtencdo de uma reciclagem minima de CO,, ou seja, maxima conversao de CO, é muito mais
importante do que alcancar um baixo reciclo de NHs. Logo, é possivel concluir que todos 0s processos
convencionais operam em altas razbes NHs/CO, (4-5:1), para maximizar a conversdo de CO,. A
importancia destes processos convencionais diminuiu rapidamente a medida que 0s processos de

Stripping ganharam espacgo no mercado [1,26].

4.1.4 Processos baseados em Stripping

Na década de 1960, o processo de Stripping via CO, foi desenvolvido pela licenciadora Stamicarbon,
seguido mais tarde por projetos de outras empresas. Dentre o0s principais processos atuais, pode-se
destacar:
e Processo Stamicarbon (Stripping via CO,)
o Processo Stamicarbon Convencional;
o Processo Stamicarbon Urea 2000plus;
o Processo Stamicarbon Avancore.
e Processo Snamprogetti
o Stripping via Aménia;
o Stripping Térmico;
e Processo ACES (Advanced Process for Cost and Energy Saving)
o Processo ACES Original
o Processo ACES21

A caracteristica comum a todos esses processos € que a maior parte da reciclagem de ambos os reagentes
ndo convertidos ocorre uma fase gasosa, de modo que nenhum dos reciclos estd associado com uma

grande quantidade de gua. Desta forma, a cinética de formacdo de ureia é favorecida [1,2,6,7,8,9].

E importante ressaltar que, como ambos 0s reagentes estdo em estado supercritico nas condices de
sintese, a terminologia mais correta seria de “reciclo das fases supercriticas” ao invés de “reciclo da fase
gasosa”. Contudo, a maior parte dos autores utiliza a terminologia inapropriada por motivos histéricos.

Neste trabalho adotamos esta pratica, que apesar de ndo ser a mais correta, € pelo menos a mais difundida.

A obtencdo de reciclos com baixa agua associada se da pelo aquecimento da solucdo de sintese que deixa
o reator [1,6]. Como resultado, em primeiro lugar, o carbamato de aménio decompde-se em NH; e CO, na
fase liquida. Em segundo lugar, grande parte desses compostos é transferida da fase liquida para a fase

gasosa, fornecendo uma solucéo liquida rica em ureia. A fase gasosa recuperada é submetida a uma
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operacao de condensacdo, para que os componentes da fase gasosa se transfiram para fase liquida a fim de
reagirem e formarem novamente carbamato de amonio. O objetivo deste conjunto de operacdes é formar

uma solucdo rica em carbamato mas pobre em &gua, que sera reciclada ao reator.

Outro ponto que se diferencia do processo convencional é a forma com que o calor é fornecido para as
zonas de reciclo. No primeiro tipo de processo, o calor fornecido a solugdo de ureia é utilizado apenas
uma vez, sendo muitas vezes referenciado como processo N = 1. Estima-se que tal processo necessite de

cerca de 1,8 t de vapor por tonelada de ureia. Um diagrama desse processo € dado na Figura 33.
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Figura 33. Diagrama do processo convencional N=1. [1]

Contudo, a tecnologia de Stripping planeja em sua concepg¢do uma integragdo energetica mais elaborada,
permitindo a minimizacdo de utilidades na unidade de sintese de ureia. Tal como em instalacdes
convencionais, o calor deve ser fornecido a solucéo de sintese de ureia para decomposi¢do do carbamato
ndo convertido e para evaporagdo do excesso de amdnia e agua. No entanto, o calor é cedido apenas ao
primeiro aquecedor de alta pressdo. Este recurso € parcialmente recuperado juntamente com outras duas
fontes disponiveis no condensador de alta pressdo: o calor de condensacdo e o calor de formagdo do
carbamato. Isto permite a geracdo de vapor de baixa pressdo que pode ser usado dentro do resto do

processo ou exportado para uma utilizacdo eficaz do lado de fora dos limites da bateria da planta de ureia.

Desta forma, como o calor aplicado é efetivamente utilizado duas vezes, é comum referenciar este

processo como N=2. Na Figura 34 é apresentado um diagrama de blocos deste processo.
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Figura 34. Diagrama do processo de Stripping N=2. [1]

O consumo médio de energia do processo de Stripping é aproximadamente 0,8-1,0 t de vapor por tonelada

de ureia, ou seja, menor do que no processo convencional.

Na década de 1980, alguns processos de integragdo energética de ordens superiores foram descritos, tais
como o N=3 (Figura 35). Contudo, alguns pesquisadores ainda demonstram ressalvas sobre a eficiéncia
de tais unidades, uma vez que é reportado aumentos de custos fixos e de operacgéo, tais como a

implementagdo de novos compressores [1,20,21].
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Figura 35. Diagrama do processo de Stripping N=3. [1]

Por fim, pode-se destacar que a cinética dos processos de Stripping é relativamente favorecida em relagdo
a outros processos, pois 0s Strippers operam a pressdes similares as das condi¢cdes reacionais. Logo,

observa-se a continuacdo da reacdo de formacéo de ureia fora do reator da unidade de alta presséo.

Os varios processos de Stripping citados acima se diferenciam uns dos outros através de certo nimero de

aspectos, tais como:
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o A utilizac8o de diferentes agentes de Stripping. Alguns processos utilizam um dos reagentes (CO,
ou NH,) para facilitar a separagéo no Stripper;

e As condicOes de operacdo do processo: temperatura, presséo, e composicao que sdo aplicadas na
zona de reacdo (zona de alta pressao);

e Quantidade de carbamato de amdnio e 0 excesso de NH; que é reciclado na zona de alta pressao e
zona de baixa pressdo;

e Recursos hidraulicos necessarios para a reciclagem. Alguns processos aplicam uma reciclagem
puramente baseado na gravidade, enquanto outros processos utilizam dispositivos automatizados
para aumentar a eficiéncia do processo (bombas, ejetores, compressores, etc.);

o Os materiais de construcdo utilizados e a forma como 0s aspectos de corrosdo do processo sdo

resolvidos.

Os processos Stripping via NHs e 0 processo ACES, por ndo serem objeto de estudo deste trabalho, sdo

descritos com maiores detalhes no Anexo A.

Processo Stamicarbon Original — Stripping via CO,

Desde a sua primeira introducdo na década de 1960, cerca de 150 unidades ja foram construidas. A
capacidade méaxima de plantas que operam de acordo com este processo é de aproximadamente 3800 t/d.
Contudo, a Stamicarbon anunciou o desenvolvimento de novas plantas chamadas de MEGA, cuja
capacidade é de até 5000 t/dia.

Os pontos comuns a todos os processos de Stripping via CO, podem ser resumidos em:

e Aaplicacdo de dioxido de carbono como agente de Stripping no separador de alta pressao;

e A utilizacdo de fluxo gravitacional para manter o principal fluxo de reciclagem no circuito de alta
pressao;

e A utilizacdo de uma relacdo NH3/CO, azeotropica (3:1) no reator [1,2,26];

e A obtencdo de um alto grau de conversdao de ambas as matérias-primas (NH; e CO,), dentro do
circuito de sintese. Como resultado disto, a regido de reciclo de baixa pressdo é muito simples:

apenas um reciclo de baixa pressao de carbamato é necessario.

Contudo, desde a criacdo desta tecnologia, foram anunciadas uma série de modificacdes do processo
Stamicarbon, que acabaram por derivar subprocessos com propriedades individuais. Estes processos séo

conhecidos como:
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1. O processo Stamicarbon Original — Utilizagdo de condensadores do tipo falling film;

2. O conceito Urea 2000plus — Utilizacdo de condensadores do tipo piscina;

3. O processo Avancore — Utilizacdo de materiais diferenciados.

O processo Stamicarbon Original pode ser descrito pelas Figuras 36 e 37.

%)

Condensate

Water

Urea melt to
granulation

Figura 36. Fluxograma do processo Stamicarbon. a) Compressor; b) Reator de remog¢do de hidrogénio; c) Reator de Ureia; d)
Stripper de alta pressdo; ) Condensador de Carbamato de alta pressdo; f) Scrubber de alta presséo; g) Coluna de absorcéo de
baixa pressdo; h) Coluna de esgotamento de baixa pressao; i) Pré-evaporador; j) Condensador de Carbamato de baixa pressao; k)
Evaporador; 1) Secéo de condensacéo a vacuo; m) Processo de tratamento do condensado [1].
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Figura 37. Diagrama de blocos do processo Stamicarbon. [1]
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A fase do processo de sintese corresponde a um reator de ureia (c), um Stripper para os reagentes nédo
convertidos (d), um condensador de carbamato de alta pressdo (e) e um Scrubber de alta pressdo para
lavagem de gases (f). Para atingir o rendimento maximo de ureia por passagem através do reator, €
recomendada a utilizacdo da pressdo 6tima de 140 bar e uma razdo molar NHs/CO, de 3:1 [1,26]. A maior
parte do carbamato ndo convertido é decomposto no separador, onde a amdnia e diéxido de carbono sdo
removidos. O Stripper (d) é um evaporador do tipo falling film, em que a solugdo de sintese flui como
uma pelicula descendente ao longo do interior dos tubos verticais do trocador de calor. O suprimento
energético, sob a forma de vapor a média pressao, é fornecido para o exterior dos tubos. Este calor resulta
na decomposicdo do carbamato de amdnio ndo convertido em aménia e didxido de carbono. Além disso,

neste equipamento também ocorre a volatilizagdo do NH; e CO, da fase liquida para a fase gasosa.

Dioxido de carbono fresco é fornecido em contra corrente ao fluxo da solucdo de ureia na parte inferior
dos tubos do Stripper. Este composto age como um agente de esgotamento, aumentando a transferéncia
de NH; da fase liquida para a fase gasosa, uma vez que se forma um alto gradiente de concentracao entre
as fases liquida e vapor, servindo como forca motriz para transferéncia de massa. E empregado
estrategicamente o CO,, pois este composto é pouco soltvel na fase liquida, enquanto o NH; apresenta
um comportamento exatamente oposto, podendo ocasionar grandes perdas. Logo, sdo obtidas baixas
concentracdes dos reagentes na solucdo tratada, de tal modo que os reciclos de baixa pressao (h, j) séo

minimizados.

A condensacdo dos gases de purga do Stripping ocorre no condensador de carbamato de alta presséo (e),
na prépria pressao de sintese. Além de condensacdo, também ha a formagdo do carbamato de aménio a
partir de aménia e didxido de carbono. Devido a alta pressdao, tanto o calor libertado a partir da
condensacgdo quanto o calor de formacéo de carbamato de amonio sdo reaproveitados para a producgéo de

vapor de aproximadamente 4,5 bar para posterior utilizacdo [1,26].

Como a condensacdo dos gases no condensador de alta pressdo ndo é efetuada completamente, eles
acabam por ser condensados no reator, fornecendo a energia necessaria para desidratacdo do carbamato
bem como para o aquecimento da mistura até a sua temperatura de equilibrio. E importante ressaltar que
fisicamente o reator estd localizado acima da coluna de Stripping para o aproveitamento do fluxo

gravitacional dentro do circuito de sintese.

A alimentagdo de dioxido de carbono, invariavelmente originado de uma instalacdo de producdo de
amonia, sempre contém hidrogénio. Para evitar a formacdo de uma mistura explosiva de hidrogénio-

oxigénio na planta, H, é cataliticamente removido da alimentacdo de didxido de carbono (b). Além do ar
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envolvido neste processo, € injetado uma por¢do extra de oxigénio no sistema para manter uma camada

resistente a corrosao sobre o0 aco inoxidavel na secdo de sintese.

Antes que 0s gases inertes, principalmente oxigénio e nitrogénio, sejam purgados da se¢do de sintese, é
realizada uma lavagem no Scrubber (f) com uma solu¢do de carbamato de amdnio proveniente das
regibes de baixa pressao da planta para obtencdo de um gas de purga com baixa concentracdo de amonia.
Por fim, esse gas é tratado em uma absorvedora de baixa pressdo (g) para se obter um gas de purga
praticamente isento de NHs;. Apenas uma etapa de recirculacdo de baixa pressdo é necessaria devido a
baixa concentragdo de amonia e didxido de carbono na solugdo de ureia proveniente da coluna de

Stripping.

A solucdo de ureia proveniente da regido de alta pressdo contém cerca de 75% em peso de ureia. Esta
solucdo é concentrada na secdo de evaporacdo (k). Se o processo for combinado com uma torre de
perolagdo para o produto final, o contetdo de umidade final de ureia a partir da se¢do de evaporagéo é de
aproximadamente 0,25% em peso. Se 0 processo for combinado com uma unidade de granulacdo, o
contetdo final de umidade pode variar de 1 a 5% em peso, dependendo dos requisitos de granulagdo.
Teores de umidade mais elevados podem ser realizados em um evaporador de fase Unica, enquanto que o

contetdo de baixa umidade € economicamente atingido em uma secéo de evaporagdo em duas fases.

Quando é necessario um produto com baixa concentra¢do de biureto (méximo de 0,3% em peso), pode-se
utilizar uma operacdo unitaria de cristalizacdo. Os cristais s8o separados do licor mde por uma
combinagdo de peneiras e centrifugas para serem moldados posteriormente em torres de perolagdo e/ou

granulacéo.

Processo Stamicarbon Urea 2000 plus

O conceito do Urea 2000 plus surgiu na década de 1990, quando a Stamicarbon propds uma piscina para
a condensagdo do carbamato. Esta piscina € uma tecnologia em que a fase liquida é a fase continua,
enquanto o gas € injetado na forma de bolhas (fase dispersa). Em comparacdo com o trocador falling film,
esta nova tecnologia oferece algumas vantagens consideraveis. Em primeiro lugar a area de contato entre
a fase gasosa e a fase liquida no tanque de condensacdo é consideravelmente maior do que na
condensacgdo no trocador falling film. Como resultado, as limitacbes de transferéncia de massa, bem
conhecidos da literatura geral [1, 55], sdo praticamente eliminadas. Em segundo lugar, a turbuléncia que é
introduzida na fase continua pela fase dispersa aumenta a transferéncia de calor da fase liquida para as
superficies de condensacado. Por fim, é notado que este tipo de equipamento apresenta um maior tempo de

residéncia da fase liquida. Logo, j& nesta operacdo unitaria comeca a ocorrer a desidratacdo do carbamato
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em ureia e agua, uma vez que este se encontra nas mesmas condi¢cdes do reator. Logo, pode-se esperar

gue o volume final do reator seja menor, minimizando custos de capital fixo. A Figura 38 ilustra o

processo.

Carbamate recycle

NH,
= Pool condenser
Reactor Scrubber
—E]ector
Stripper
COo,

Figura 38. Processo StamicarbonUrea 2000Plus [1]

To recirculation
————

Uma segunda variacdo deste processo é a unido da etapa de reacdo e de condensagdo em uma unica

piscina. A literatura reporta que tal mudanca resulta em menores custos operacionais, mas limitacdes de

producdo devido ao peso do equipamento [1,56,57]. Nesta simplificacdo de projeto, o trocador de calor do

Scrubber ndo é necessario, uma vez que a temperatura é controlada pela inje¢do de aménia fresca no

sistema, conforme a Figura 39.
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Figura 39. Variagdo do Processo StamicarbonUrea 2000Plus [1] (2012)
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Processo Avancore

O processo Avancore é a tecnologia mais recente da Stamicarbon, que foi introduzida em 2009. Esta
tecnologia basicamente se apropria das melhorias do processo anterior (Urea 2000plus) e incorpora um
novo material de construcdo, o Safurex®. Este material apresenta excelentes propriedades de resisténcia a
corrosdo em ambientes livres de oxigénio e com presenca de solu¢do de carbamato, eliminando a
necessidade do uso de oxigénio de passivacdo na regido de sintese. Como existe uma menor quantidade
de O, disponivel no sistema, o risco de explos@es é drasticamente reduzido.

4.2 Processos de acabamento

Conforme descrito na sec¢éo anterior, em todos 0s processos industriais de ureia, o licor mae que deixa a
secdo de sintese é geralmente concentrado através de um sistema de evaporagdo, apesar de existir
processos que utilizam a operacdo de cristalizacdo para producdo de um produto com baixo teor de
impurezas (<0,3 % em peso de biureto). A partir destes processos, é obtida uma solugdo concentrada de
ureia com baixo teor de H,O (>98% em peso de ureia).

Contudo, como a maior parte deste produto é comercializado na sua forma sélida para uso na agricultura,
a maioria das industrias apresentam uma unidade de acabamento, cujo objetivo é a formagdo de pérolas

ou granulos. A diferenga entre essas duas tecnologias é descrita abaixo.

4.2.1 Perolacao

Conforme citado acima, o produto ureia é em sua maioria comercializado na sua forma solida, apesar de
também estar disponivel no mercado na forma de solugdo aquosa. Os pardmetros mais utilizados para
medir a qualidade do produto sdo: teor de nitrogénio (geralmente >46%), dureza, granulometria e teor de

biureto.

Durante muito tempo, a perolagéo foi utilizada como a tecnologia padréo de acabamento final para ureia.
Neste processo, a solu¢do concentrada do produto é injetada no topo de torres de perolagéo, para que as

goticulas de ureia solidifiqguem ao cairem devido ao resfriamento pelo ar em contracorrente.
Apesar da simplicidade deste processo, algumas desvantagens podem ser apontadas:

1. O tamanho do produto limita-se a um valor maximo de didmetro médio de 2,1 mm. Tamanhos

maiores demandariam torres muito altas, que sao economicamente inviaveis;
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2. E formada uma névoa de poeira muito fina devido ao alto tempo de contato entre a solugdo rica
de ureia e o ar. Logo, é necessario a implementacdo de tratamentos especiais para recuperacdo do
produto, que encarecem O processo;

3. A dureza e resisténcia ao choque das pérolas sdo limitadas, tornando o produto perolado menos
adequado para transporte a longas distancias. Este problema pode ser em parte contornado com a
adicdo de formaldeido, uma vez que este aditivo promove a melhoria das propriedades mecanicas

do material, além de diminuir a tendéncia de aglomeragé&o.

4.2.2 Granulacao

O produto finalizado na forma de granulos reduz as inconveniéncias citadas acima. Esta técnica é
mostrada na Figura 40, e se baseia na pulverizagdo de ureia sobre ndcleos de cristalizacdo, que podem ser
pérolas ou granulos pré-formados, permitindo que os granulos aumentem gradualmente de tamanho a
medida que o processo continua (Figura 41). Em todos os processos deste tipo é utilizado um aditivo a
base de formaldeido. O calor de solidificacdo é removido pela utilizagdo de ar de resfriamento.

Uma vez que o tempo de contato entre a solugdo aquosa de ureia e o ar € muito inferior ao de perolagéo, a
poeira formada nesta tecnologia é muito mais grossa, permitindo uma recuperacdo mais facil. Apesar de
ser uma técnica mais recente e que apresenta melhores resultados do ponto de vista da qualidade do
material, o produto perolado ainda tem vasta comercializagdo no mercado devido ao menor custo de

producéo.

ATM.
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\—bﬂ Screen

Product cooler

Recovered j__
urea s ; i_l ............... :
solution Dust [ﬂm
scrubber A
Y Y Crusher
Granulator
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solution A

Air —"ﬂ»_ Product

Figura 40. Fluxograma simplificado do processo de granulagédo da ureia [15].
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Urea prills 1-3mm Urea Granules 2-4mm Urea Granules 5-8mm Urea Granules

Figura 41. Diferentes tamanhos de granulos de ureia [15].

4.3 Reacgoes Paralelas

Todos o0s processos de producdo de ureia estdo sujeitos a reagOes adversas que ocorrem
concomitantemente as reacOes principais. Dentre as trés mais importantes, pode-se citar a hidrolise da

ureia (Eqg.16), formacao de biureto (Eq. 17) e formag&o de &cido isocianico (Eq. 18).

CO(NH,), + H,0 - NH,COONH, — 2 NH; + CO, Eq. (16)
2 CO(NH,), » NH,CONHCONH, + NH, Eq. (17)
CO(NH,), » NH,NCO — NH; + HNCO Eq. (18)

A reacdo de hidrolise da ureia ndo passa da reacdo reversa da producgdo de ureia, que chega ao equilibrio
no reator. Como nas se¢des a jusante do processo as concentragdes de CO, e NH; sdo baixas, esta reacdo
é favorecida no seu sentido da direita. A extensdo com que essa reagdo ocorre é determinada pela
temperatura, uma vez que altas temperaturas favorecem a cinética. Logo, em termos praticos, o tempo de

retencdo da solucéo de ureia em altas temperaturas deve ser minimizado.

A reacdo de formagao de biureto também atinge o equilibrio no reator [1,40, 41]. A alta concentragdo de
NHj; neste equipamento desloca o equilibrio para esquerda, desfavorecendo a formagdo deste componente
no reator. Contudo, as secBes a jusante do processo retiram este reagente dos efluentes, favorecendo a
formac&o deste subproduto. Da mesma forma que a reacdo de hidrolise, para evitar a formag&o de biureto

deve-se evitar altos tempos de retencdo da solucéo em altas temperaturas.

Os processos de acabamento sdo etapas criticas em relagdo a esta reacdo indesejavel, pelo tempo de
residéncia e altas temperaturas. Logo, diferentes licenciadoras tém aplicado a operagdo de cristalizacéo
para a obtencdo de produtos de pureza elevada. Este tipo de purificagdo tem alta aplicabilidade em
indUstrias quimicas, cosméticas e no uso em culturas sensiveis na agricultura, uma vez que o biureto €

toxico & maioria das plantas [1].
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A reacdo de formacdo de &cido cianico também é favorecida em baixa concentracdo de NHs;. Sua
participacdo € bastante efetiva principalmente na etapa de evaporacdo, uma vez que 0 NH; e 0 HNCO se
transferem para fase gasosa, gerando uma baixa concentracdo destes componentes na fase liquida. Desta
forma, a formacdo deste subproduto é expressiva. Altas temperaturas também favorecem esta cinética,

devendo ser minimizado o tempo de residéncia nestas condicdes.

4.4 Escolha do Processo

No atual projeto, foi adotada a tecnologia de Stripping via CO, por diferentes razBes, que séo

apresentadas abaixo:

1. As tecnologias de reciclo total apresentam melhores conversdes dos reagentes do que as de
reciclo parcial. Além disso, estas unidades sdo mais flexiveis, por ndo ser necessario a
implementacgdo de outras unidades a jusante para geracéo de co-produtos;

2. Dentre as tecnologias de reciclo total, a tecnologia de Stripping se destaca pelas altas conversdes
dos reagentes e pela implementacgdo de integracdo energética, minimizando custos da unidade;

3. O Stripping via CO, ¢é a tecnologia mais implementada no cenario atual, apresentando alta
confiabilidade e seguranga;

4. O Stripping via CO, gera menores contaminagdes nas correntes a jusante da unidade de alta
pressdo quando comparado ao sistema via NH; e/ou térmico, necessitando de menores

investimentos em equipamentos e processos de separacdo (vide Anexo A).
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5. Modelagem Matematica do Processo

O objetivo desta secéo é a defini¢cdo da modelagem numérica da unidade de ureia, cujo objetivo € atingir a

autossuficiéncia do mercado nacional.

Feita a escolha da tecnologia de Stripping via CO,, é possivel reduzir o sistema original a um conjunto de
guatro equipamentos, que podem ser esquematizados no Fluxograma Embrido apresentado na Figura 42.

11

Figura 42. Fluxograma Embrido. Fonte: Elaboracéo propria

“O Fluxograma Embrido ¢, na verdade, um diagrama em que figuram blocos de reacdo, de separacéo e de
mistura, e por correntes de alimentacdo, de saida, de reciclo e de purga. Esses blocos representam
equipamentos unicos ou conjuntos de equipamentos de mesma fungdo” [13]. Contudo, nota-se que o
processo de producdo de ureia se distancia da definicdo padrdo citada anteriormente, uma vez que todos
0s equipamentos da regido de alta pressdo (com exce¢do do misturador) encontram-se em condigdes de

sintese (temperatura e pressao) e realizam a separagdo de correntes liquidas e gasosas.

5.1 Descricao dos equipamentos

Uma vez definido o processo e seu fluxograma embrido, pode-se detalhar um pouco mais sobre os

equipamentos a serem modelados e as hipdteses simplificadoras tomadas.

5.1.1 Reator de Ureia

E o local no processo onde ocorre a maior parte da desidratacio do carbamato em ureia. A corrente de
entrada consiste de uma corrente gasosa e outra liquida que entram pelo fundo do equipamento e
ascendem em co-corrente, como mostra a Figura 43. O movimento das bolhas através da fase liquida
promove uma melhor mistura. Além disso, existem pratos perfurados em diferentes niveis dentro deste

equipamento, para melhorar ainda mais a mistura das fases e impedir refluxo da mistura [6].
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Alguns trabalhos canones da modelagem da unidade de alta pressdo realizam a hipoGtese que este
equipamento pode ser modelado como um reator CSTR [6,8,9]. A mesma hipétese é empregada no

presente trabalho.

E importante reiterar que a reacdo de formacio de carbamato atinge o equilibrio neste equipamento, e
varios modelos para determinagdo da constante de equilibrio desta reacdo ja foram desenvolvidos através

de métodos de regressdo de dados e/ou embasamento rigoroso da termodinamica. Este ponto sera coberto

/“?» Saiila de Gas
N

Bundeju Penelra
58 P

na secdo adiante sobre modelagem cinética.

Entrada de Gas N,, O,,
NH,, CO;, H:0

Entrada de Liguide: NH,,
H.0, NH:CO:NH,4

by Urcia

Figura 43. Reator de Ureia. [1]

5.1.2 Coluna de Stripper

Este equipamento pode ser entendido como um trocador de calor casco e tubo, onde o carbamato de
amonio ndo reagido oriundo do reator é decomposto em NH; e CO,. Ou seja, nesta etapa é favorecido o
sentido da esquerda da Eq. (4) através do suprimento de calor. A energia necessaria para esta operacao €
fornecida no casco atraves da injecdo de vapor. Na verdade, a conversdo do carbamato de amdnio no
Stripper é controlada pela quantidade de vapor consumida no equipamento. Como este equipamento se

encontra em condicdes de sintese, também é formada ureia nesta secao.

Apesar do processo de Stripping parecer ser controlado pela transferéncia de massa, no presente estudo é
feita a hipdtese que toda a amoénia livre no liquido e aquela gerada pela decomposicdo do carbamato sdo
carreadas pelo fluido de Stripping, que no caso é o CO,. Outra hipétese adotada é que este equipamento
pode ser modelado como um reator CSTR encamisado, uma vez que dados na literatura apontam bons

resultados para esta aproximacéo [6,8,9].
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5.1.3 Condensador de Carbamato de Amonio

Originalmente, o condensador de carbamato é um trocador de calor do tipo casco e tubo. Conforme citado
na secdo anterior, novas tecnologias propdem a substituicdo deste trocador por piscinas, a fim de
aumentar o tempo de residéncia da fase liquida e consequentemente a desidratacdo do carbamato. Neste

trabalho, ndo é proposta esta mudanca, negligenciando a formacéo de ureia.

Comumente, nos mesmos moldes do Stripper, modela-se este equipamento como um reator CSTR
encamisado, j& que os resultado obtidos apresentam boa concordancia com dados experimentais e reais de
plantas em operacéo [6,8,9].

A formacéo do carbamato de aménio dissociado da agua é controlada pela absor¢do do calor da reacéo
pela dgua de resfriamento. Desta forma, convenientemente é empregado um sistema de controle do fluxo
desta utilidade, para que a cinética da reacdo seja controlada. Emprega-se a hipdtese do calor de
vaporizacao do liquido de resfriamento ser muito superior (pelo menos uma ordem de grandeza) ao calor
sensivel [6]. Desta forma, é possivel determinar a equacao cinética de condensacao em fungédo do calor de
resfriamento do condensador e da entalpia da reacéo de desidratagdo do carbamato de aménio (Eq. 19).

Reoy = —2— Eq. (19)

AHrea;éo 2

5.1.4 Scrubber

A saida de gas do reator de ureia é destinada ao Scrubber para reducdo do teor de NH; da secédo de

sintese. O equipamento consiste de duas partes: um trocador casco e tubo e a se¢do de absorcéo.

Na secdo de absor¢do, o gas oriundo do trocador de calor entra em contato com uma solugdo diluida de
carbamato de amoénio, onde a aménia livre na fase gas é absorvida. O calor de absor¢do é retirado na

Secao posterior para reaproveitamento energético.

Na secdo do trocador, existe a formacdo de carbamato de aménio, sem que haja contanto a desidratacdo
deste composto para formacdo de ureia. Esta secdo opera de forma similar ao condensador de carbamato,
onde a cinética da reacdo é controlada pelo liquido de resfriamento no casco. Em adigdo ao calor de
absorcdo da secdo a montante, o calor de condensacdo também deve ser retirado do sistema para

aproveitamento energético.

Da mesma forma que o consensador de carbamato, esta unidade também foi modelada como um reator

CSTR encamisado, j& que esta hipotese vem sendo empregada com sucesso na literatura [6,8,9].
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5.2 Balancos de Massa e Energia

Na Engenharia de Processos todos os célculos sdo realizados no estado estacionario para a simulacgéo,
dimensionamento e otimizacdo de processos [13]. Os resultados obtidos podem ser utilizados como
critérios de avaliacdo de um processo e/ou como offset de um futuro sistema de controle que venha a ser

implementado.
Logo, tanto para os balancos de massa como para os de energia, vale a Eq. (20).
ENTRA — SAI + GERADO/CONSUMIDO = ACUMULO = 0 Eq. (20)

Comumente, é encontrado na literatura um conjunto de hip6teses simplificadoras que facilitam o
desenvolvimento da modelagem de unidades produtoras de ureia [6,2,9]. No estudo desenvolvido, além
das consideracOes ja apresentadas na secdo anterior, outras sugestdes sdo empregadas, conforme listadas

abaixo:

1. Somente CO, e NH; estdo presentes na fase gasosa. Dados reais de operacdo indicam também a
presencga de vapor d’agua, mas em concentragcdes muito baixas (< 2% em peso). Logo, em termos
praticos, foi desconsiderado este efeito na modelagem proposta;

A solubilidade do CO, na fase liquida pode ser negligenciada;

Os gases inertes em relagdo ao processo de ureia (H, e O,) ndo sdo considerados neste estudo;

N&o é estudada a formacdo de subprodutos, tais como biureto e acido cianico;

o M w0

Adotou-se uma cinética de reacdo heterogénea, em que o CO, e NH; reagem na fase gasosa para
formar o produto na fase liquida. Contudo, estudos recentes [7,8,9] levam em conta uma cinética
homogénea na fase liquida, cuja extensdo depende da interagdo com a fase gasosa (ver Figura 6).
Esta simplificacdo foi tomada uma vez que o modelo heterogénio apresenta facil implementacéo

numeérica e larga aplicabilidade na indUstria [6].

Antes do desenvolvimento da modelagem do processo, padronizou-se a ordenagdo de correntes do

processo de acordo com a numeragdo do fluxograma embrido, conforme a Figura 44.
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Figura 44. Fluxograma do processo adotado [6].
Adotou-se também uma nomenclatura padrdo para os componentes, conforme apresentado na Tabela 14.

Tabela 14. Notagéo dos componentes. Fonte: Elaboragéo propria

NH3 1
CO2 2
Carbamato de Amoénio 3
Ureia 4
H20 5

As expressfes utilizadas para o problema proposto estdo listadas na Tabela 15. A natureza de cada

variavel pode ser encontrada no indice de Variaveis no inicio deste trabalho.
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Tabela 15. Equagdes provenientes da modelagem termodinamica do problema. Fonte: Elaboracéo propria.

Reator
1 Balango de Massa da Amdnia 1,8+f1,9-f1,1-f1,2-2*r2r*v1=0
2 Balango de Massa do CO2 £2,8+f2,9-f2,2-f2,1-r2r*vV1=0
3 Balango de Massa do Carbamato £3,9-f3,2+r2r*V1-r3r*vV1=0
4 Balango de Massa da Uréia r3r¥V1-f4,2=0
5 Balanco de Massa da Agua 5,9-f5,2+r3r*V1=0
7 Balango de Energia do Processo (f1,1*Cp1+f2,1*¥Cp2)*(Tr-T1)+(f1,2*Cp1+f2,2*Cp2+f3,2*Cp3+f4,2*Cp4a+f5,2*Cp5) *(Tr-T2)+(f1,8*Cp1+f2,8*Cp2) *(T8-
Tr)+(f1,9*Cp14f2,9*Cp2+f3,9*Cp3+f5,9*Cp5) *(T9-Tr)+r2r*V1*H1-r3r*V1*H2=0
8 Equilibrio Térmico 1 T1=T2
9 Equilibrio Térmico 2 T8=T9
Scrubber
10 Balango de Massa da Amoénia f1,1-f1,5-2*r2sc*V2=0
11 Balango de Massa do CO2 2,1-f2,4-f2,5-r2sc*v2=0
12 Balango de Massa do Carbamato 3,3-f3,5=0
13 Balanco de Massa da Agua f5,3-f5,5=0
) (f1,1*Cp1+f2,1*Cp2)*(T1-Tr)+(f3,3*Cp3+f5,3*Cp5) *(T3-Tr)+(f2,4*Cp2) *(Tr-
5 Balanco de Energia do Processo T4)+(f1,5*Cp1+f2,5*Cp2+f3,5*Cp3+f5,5*Cp5) *(Tr-T5)+r2sc*V2*H1-Qsc=0
16 Equilibrio Térmico 1 T4=T5
17 Equilibrio Térmico 2 T1=T3
18 Balanco de Massa da Utilidade (Agua) W13=W14
19 Balanco de Energia da Utilidade (Agua) Qsc= W13* ((Cp5 * (100 - TEU)) + L+ (Cp5 * (T14 - 100)))
20 Definigdo de AT logaritmico dsc = ((T1-T14)-(T4-TEU))/In((T1-T14)/(T4-TEU))
21 Equacgdo de Dimensionamento Qsc - Usc*Ssc*dsc=0
Cond. n
22 Balango de Massa da Aménia £1,7+f1,10-f1,8-f1,9-2*r2cond*V3=0
23 Balango de Massa do CO2 £2,7+f2,10-f2,8-f2,9-r2cond*V3=0
24 Balango de Massa do Carbamato 3,7-f3,9+r2cond*V3=0
25 Balango de Massa da Agua f5,7-f5,9=0
26 Condigdo de Operagdo 1 f17/f16=1,55
27 Balanco de Energia do Processo (f1,7*Cp1+f2,7*Cp2+f3,7*Cp3+f5,7*Cp5) *(T7-Tr)+(f1,8*Cp1+f2,8*Cp2) *(Tr-
T8)+(f1,9*Cp1+f2,9*Cp2+f3,9*Cp3+f5,9*Cp5) *(Tr-T9)+(f1,10*Cp1+f2,10*¥Cp2) *(T10-Tr)+r2cond *V3*H1-Qcond=0
28 Equilibrio Térmico 1 T8=T9
29 Equilibrio Térmico 2 T7=T10
30 Balango de Massa da Utilidade (Agua) W15=W16
31 Balanco de Energia da Utilidade (Agua) Qcond = W15 * ((Cp5 * (100 - TEU)) + L+ (Cp5 * (T16 - 100)))
32 Definigdo de AT logaritmico dcond = ((T10-T16)-(T8-TEU))/In((T10-T16)/(T8-TEU))
33 Equagdo de Dimensionamento Qcond - Ucond*Scond*dcond=0
Stripper
34 Balango de Massa da Aménia £1,2-f1,10-f1,12+2*r2st*V4+=0
35 Balango de Massa do CO2 £2,24f2,11-f2,10-f2,124r2st*V4=0
36 Balango de Massa do Carbamato £3,2-f3,12-r2st-r3st*vV4=0
37 Balango de Massa da Uréia £4,2-4,12+r3st*V4=0
38 Balango de Massa da Agua 5,2-f5,12+r3st*V4=0
39 Condigdo de Operagdo 2 £1,10/1,12 = 4,80
40 Condig&o de Operagdo 3 £2,10/f2,12=5
) (F1,2*Cp1+f2,2*Cp2+4£3,2%Cp3+f4, 2*Cpa+5,2*Cp5) *(T2-Tr) +(f1, 10*Cp1+f2,10*Cp2) *(Tr-T10)+f2,11*Cp2*(T11-
41 Balango de Energia do Processo
Tr)+(f1,12*Cp1+f2,12%Cp2+f3,12*Cp3+f4,12*Cpa+f5,12*Cp5) *(Tr-T12)-r3st*VA*H2-r2st*V4+Qst=0
42 Equilibrio Térmico 1 T10=T12
43 Equilibrio Térmico 2 T11=T2
44 Balango de Massa da Utilidade (Vapor) W17=W18
45 Balanco de Energia da Utilidade (Vapor) Qst = W17*(L+ (Cp5 * (100 - TEU)))
46 Defini¢do de AT logaritmico dst = ((TEV-T10)-(TEV-T2))/In((TEV-T10)/(TEV-T2))
47 Equagdo de Dimensionamento Qst - Ust*Sst*dst=0
Misturador
48 Balango de Massa da Amonia £1,5+f1,6-f1,7=0
49 Balango de Massa do CO2 f2,5-f2,7=0
50 Balango de Massa do Carbamato 3,5-f3,7=0
51 Balanco de Massa da Agua f5,5-f5,7=0
52 Condigdo de Operagdo 4 f1,6/f1,5=1,8
53 Balango de Energia do Processo (F1,5*Cp1+f2,5*Cp2+f3,5*Cp3+f5,5*Cp5) *(T5-Tr)+f1,6*Cp1*(T6-Tr) +(f1, 7*Cp1+f2, 7*Cp2+f3, 7*Cp3+f5,7*Cp5) *(Tr-
T7)=0
Vazdes Totais e Massicas
54 Vazdo Total da Corrente 1 W1="F1,1+4f2,1
55 Vazdo Total da Corrente 2 W2 =1f1,2+f2,2+f3,3+f4,3+f5,3
56 Vazdo Total da Corrente 3 W3 =f3,3+5,3
57 Vazdo Total da Corrente 4 W4 =2,4
58 Vazdo Total da Corrente 5 W5 =f1,5+f2,5+f3,5+f5,5
59 Vazdo Total da Corrente 6 W6=1f1,6
60 Vazdo Total da Corrente 7 W7 =f1,7+2,7+f3,7+f5,7
61 Vazdo Total da Corrente 8 W8 ="f1,8+f2,8
62 Vazdo Total da Corrente 9 WO =f1,9+f2,9+f3,9+f5,9
63 Vazdo Total da Corrente 10 W10 =f1,10+f2,10
64 Vazdo Total da Corrente 11 W11=2,11
65 Vazdo Total da Corrente 12 W12 =£1,12+f2,12+f3,12+f4,12+f5,12
66 Meta de Projeto W6/W11=3
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5.2.1 Modelagem Cinética

A cinética da formacdo de ureia é um processo considerado complexo e ainda alvo de diversos estudos.
Alguns trabalhos se destacam na literatura pelo seu carater pioneiro e/ou por propor simplificacdes que
permitem maior praticidade para o projeto de unidades industriais. Tais modelos sdo comumente
construidos baseados na regressdao de dados experimentais e/ou em embasamentos rigorosos da
termodindmica [2,6,7,8,9].

O pioneiro de todos os modelos acredita-se ter sido construido por Frejacques em 1948 [1,2,8]. Contudo,
este primeiro modelo ndo levava em conta a formacao do componente intermediério, resultando em altas
imprecisdes. Estudos posteriores propuseram modelos mais precisos, como Inoue [7], lrazoqui[8,9],
Gorlovskii [2] e Kummel[2].

No presente estudo, para Eg. (4), cujo equilibrio termodindmico é atingido no reator, foi empregada a Eq.
(21), conhecida como expressdo de Egan dependente da temperatura (T) para determinacdo da constante
de equilibrio (Kp) da reacéo [1,6,8,9].

* 3
logKp = _7-656% +22.161 Eq. (21)
Esta equagdo se baseia na regressdo de dados experimentais, onde o seu Unico parametro, a temperatura, €
dada em Kelvin. Sua escolha foi preferida ante as demais, por apresentar facil implementacéo e resultados

satisfatdrios comprovados [6].

Por sua vez, para a Eq.(5), que ndo atinge o equilibrio, empregou-se a equagdo de Claudel na presenca

inicial de &4gua, conforme a Eq.(22).

d
d—’r‘= k(1 —x) * (a+ x) Eqg. (22)
Novamente, optou-se pela equacdo apresentada pela sua simplicidade e confiabilidade. O ‘X’ representa a
conversdo de carbamato no reator e o pardmetro ‘a’ representa a razdo molar entre a quantidade de agua
por carbamato de aménio. A constante cinética desta reacdo (k) pode ser calculada através da equacado de
Arrhenius, utilizando como base os valores da constante pré-exponencial e a energia de ativacdo presentes

na literatura, conforme a Tabela 16.

Tabela 16. Dados Cinéticos da Equacéo de Claudel. [6]

ko E (kJ/kmol)
k 1.9x 10° 2.4x 10°
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A grande simplificacdo desta equacdo é considerar uma cinética de reacdo heterogénea, em que o CO, e
NH; reagem na fase gasosa para formar o produto na fase liquida. Estudos recentes [7,8,9] apontam que
0 gue ocorre realmente é uma cinética homogénea na fase liquida, cuja extensdo depende da interacdo
com a fase gasosa (ver figura 6).

Dessa forma, pode-se obter o seguinte conjunto de equacdes cinéticas, conforme a Tabela 17. A definicdo

das variaveis apresentadas pode ser encontrada no indice de Variaveis.

Tabela 17. Equagdes provenientes da modelagem cinética do problema. Fonte: Elaboragéo propria.

Modelagem Cinética
67 Taxa de consumo de CO2 do Scrubber r2sc = Qsc/H2
68 Taxa de consumo de CO2 do Condensador r2cond = Qcond/H2
69 Taxa de consumo de CO2 do Stripper r2st = Qst/H2
70 Taxa de consumo de CO2 do Reator r2r=0
71 Taxa de consumo de Carbamato do Reator r3r=kr*Cr*(1-xr)*(ar+xr)
72 Taxa de consumo de Carbamato do Stripper r3st=kst*Cst*(1-xst)*(ast+xst)
73 Constante de Equilibrio do Reator (Empirico) Keqr = exp(((-7.6569*10"3)/T2)+22.161)
74 Constante de Equilibrio do Reator (Fragdes) Keqr = (((f1,8+f1,9)-2*(f3,2)/(W8+W9))A2) *((f2,8+f2,9)-(f3,2) /(W8+W9)) *(Prr3)
75 Constante Cinética do Reator kr=ko*exp((-E/R*T2))
76 Constante Cinética do Stripper kst=ko*exp((-E/R*T12))
77 Razdo H20/Carbamato do Reator ar=f5,9/f3,9
78 Razdo H20/Carbamato do Reator ar=1,5
79 Raz&do H20/Carbamato do Stripper ast=f5,2/f3,2
80 Razdo H20/Carbamato do Stripper ast =5,5
81 Balango de Carbamato do Reator 3,2=f3,9%(1-xr)
82 Balango de Ureia do Reator £4,2=f3,9*xr
83 Balanco de Agua do Reator 5,2=F3,9*((f5,9/3,9)+xr)
84 Balango de Carbamato do Stripper £3,12=f3,2*(1-xst)
85 Balango de Ureia do Stripper f4,12=f3,2*((f4,2/f3,2)+xst)
86 Balango de Agua do Stripper £5,12=f3,2*((5,2/f3,2) +xst)
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6. Estratégia de Calculo e Otimizacao

Nesta secdo, serdo apresentadas as principais caracteristicas da estratégia de célculo para resolugdo do
sistema de equacdes e aplicacdo do método de otimizagdo.

6.1 Estratégia de Calculo

O modelo proposto para o processo compreende um grande nimero de equagfes. A partir de agora, 0
problema abandona o seu carater de fundamentagdo fisica, quimica e fisico-quimica, para assumir um

papel puramente matematico.

Dentre as diferentes abordagens existentes, foi empregado o método sequencial de resolucdo, também
conhecido como “Equation Oriented”. Esta metodologia resolve as equagfes sucessivamente,
transmitindo os valores das variaveis de uma equagdo para outra. Percebe-se que o problema assume a
forma de processamento de informacdes, em que as equacfes assumem a forma dos processadores das

variaveis. [13]

Contudo, como o sistema apresentado é de alta complexidade, torna-se necesséria a racionalizacdo do
processamento, a fim de minimizar o esforco computacional. Desta forma, foi necessaria a defini¢cdo de

uma estratégia de calculo, para resolver de forma eficiente a sequéncia do processamento de informacoes.

A estratégia utilizada foi o Algoritmo de Ordenacdo de Equacgbes (AOE) [1,42,43], recurso capaz de
“localizar os subsistemas ciclicos e aciclicos de um sistema, organizar as equagdes desses subsistemas,
concatena-los, indicar as varidveis de abertura dos subsistemas ciclicos e as variaveis de projeto, quando o

sistema exibir graus de liberdade” [13].

Contudo, antes de aplicar o método, foi necessario determinar a natureza do problema através da

verifica¢do do balanco de informacéo do sistema.

Primeiramente, compilou-se 0 maior nimero de dados conhecidos a fim de se diminuir o grau de
liberdade do problema. A partir dos valores mais comuns reportados na literatura [1,2,6,7,8,9], pode-se
determinar o valor de trinta varidveis, entre parametros fisicos, quimicos e metas de projeto, conforme a
Tabela 18:

66



Tabela 18. Variaveis especificadas: condigdes conhecidas e metas de projeto.

Conhecidos Metas
Usc (W/m2K) 580,0 Cp5 (J/mol.K) 81,8 T1(°C) 184.5 T11(°C) 120,0
Ucond (W/m?2K) 580,0 H1 (kJ/mol) -117,0 T3(°C) 73.6 T12(°C) 172.3
Ust (W/m?K) 580,0 H2 (k)/mol) 15,5 T4(°C) 102 TEU (°C) 80,0
A\ (kl/kg) 41996,8 ko 190000,0 T5(°C) 165 TEV (°C) 209,0
Cp1 (J/mol.K) 41,5 E (kJ/kg.mol) 42000,0 T6(°C) 49.2 T14(°C) 120,0
Cp2 (J/mol.K) 44,1 R (m3.atm/(K.mol)) | 0,000082057 T7(°C) 123.4 T16°(C) 120,0
Cp3 (J/mol.K) 131,0 Cr (kmol/m?) 59 T8(°C) 178.9 |f4,12 (kmol/h) | 6700,0
Cp4 (J/mol K) 324,2 Cst (kmol/m?) 3,8

Em seguida, através de uma anélise do nimero de equacdes e varidveis do modelo, foram
obtidos os seguintes valores:

e Namero de equagdes (N): 86 equacdes;
e Numero de varidveis (V): 122 variaveis;
Logo, o grau de liberdade (G) assumiu a forma da Eq.(23):
G=V-(N+E)=6>0 Eqg. (23)

Isso significa que o problema é consistente, porém indeterminado. Neste caso, h4 uma insuficiéncia de
equacdes e/ou de especificagdes. O problema se caracterizou como sendo de otimizacdo, em que se deve
buscar o 6timo a partir de um critério de avaliacdo do processo, que neste trabalho foi de carater

econdmico, conforme apresentado adiante.

As Variaveis de Projeto (Tabela 19), ou seja, aquelas que serdo escolhidas e manipuladas para atingir os

critérios da otimizacdo devem ser em numero igual a G. Abaixo, sdo apresentadas as variaveis escolhidas.

Tabela 19. Varidveis de projeto

Varidveis de Projeto
V1(m3)
V2 (m3)
V3 (m?3)
V4 (m3)
Ssc (m?)
Sst (m?2)

Dessa forma, percebe-se que o problema pode ser caracterizado como Dimensionamento com
Otimizacgao, uma vez que as variaveis de projeto escolhidas foram as dimensdes dos equipamentos. Pode-
se notar que a area de trocador de calor do condensador ndo figura nesta lista, uma vez que para as

informacGes e metas.apresentadas, o dimensionamento deste equipamento é um problema determinado.

Logo, caraterizado o problema, retomou-se o Algoritmo de Ordenacdo de Equacgbes (AOE) para a
definicdo da estratégia de célculo. Contudo, como a matriz gerada é demasiadamente extensa, tornou-se

invidvel anexa-la. Desta forma, optou-se por somente enumerar a sequéncia de calculo na Tabela 20.
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Tabela 20. Sequéncia de calculo ciclica

# Equacdo | Var. de Abertura | Var. Calculadas
13 dsc
14 Qsc
12 W13
11 W14
23 dcond
34 dst
35 Qst
33 W17
32 W18
54 r2sc
56 r2r
59 Keqr
61 kr
62 kst
64 ar
66 ast
19 Entrada: f16 f17
36 f15
26 Saida: f16 Final
39 Entrada: f57 f55
38 Entrada: f37 f35
40 Entrada: f27 25
37 Saida: f27 Final
58 Entrada: xst r3st
28 52
67 32
65 Saida: xst Final
18 59
27 f42
4 r3r
3 Saida: f37 Final
46 Weé
53 W11
68 312

# Equagdo | Var. de Abertura| Var. Calculadas
51 f211
30 Entrada: f212 210
29 Entrada: 112 f110
25 f22
31 f12
24 Saida: f112 Final
63 39
17 r2cond
55 Qcond
16 Entrada: f29 28
20 Entrada: f19 f18
15 Saida: f19 Final
6 f11
1 Saida: f29 Final
5 f21
2 Saida: f212 Final
9 53
8 33
10 f24
7 Saida: f57 Final
49 W9
48 W8
60 38
57 Xr
52 W12
50 W10
47 W7
45 W5
44 w4
43 w3
42 W2
41 w1
22 W15
21 W16

Nem todas as equagOes presentes na Tabela 15 estdo presentes na Tabela 20. Expressdes de célculo direto

ndo foram incluidas na listagem para evitar sobrecarregar o AOE.

Percebe-se 0 aparecimento de ciclos, que sdo estruturas cuja uma determinada variavel depende de si

mesma para ser calculada. Diferentes métodos numéricos podem se empregados neste caso, como por

exemplo, os métodos “regula-falsi”, secante, Newton e etc. Optou-se primeiramente pela implementacao

do Método da Substituicdo Direta para abertura dos ciclos, uma vez que este algoritmo apresenta facil

implementagdo. Contudo, como este método ndo apresentou convergéncia em diversos casos,

implementou-se 0 Método da Bissecdo para quebra de todos os ciclos, pois este método apresenta

convergéncia garantida [13].
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6.2 Otimizacao

Conforme citado anteriormente, o problema estudado foi caracterizado como dimensionamento com
otimizacdo na presenca de uma sequéncia de calculo ciclica. Este tipo de problema é esquematizado na

Figura 45.

PROCESSO
E* X X1X2X3x5 AVALIACAO | LE

2253 X5 \ 7
:1)—(8—%)—(4) ECONOMICA ORMIZACED
X

4

X4

X4: variavel de abertura
X4 : variavel de projeto

Figura 45. Esquematizacdo da resolucdo de problema de dimensionamento com otimizacéo [13].

Foram manipuladas as 06 (seis) dimensdes dos equipamentos, na busca da solucdo 6tima do problema,

cujo critério sera definido como o maior Lucro do Empreendimento.

Diferentes métodos, dentre os analiticos e numeéricos, poderiam ser utilizados para executar a otimizagdo
de fungdes multivaridveis. No presente estudo foi empregado o método Hooke & Jeeves, pela sua
simplicidade, eficiéncia e robustez. Este método se baseia na sele¢do de um ponto-base e o céalculo do
valor da Funcdo Objetivo neste ponto. E conduzido um conjunto de exploracdes e progressdes até o
atingimento do 6timo que se encontre dentro das tolerancias estabelecidas, conforme esquematizado na
Figura 46 [13].

X
: = B2
-2, S [ 55
+5, |
: s
-8y N +3; /T + 3,
- B) > P
+ 34

62 -5, }

; (81 ‘+—°~(P1

Base
X4 X1

Figura 46. Exploracdo e progressdo do método de Hooke & Jeeve. [13]

69



E importante ressaltar que este método ndo necessariamente retorna o verdadeiro ponto 6timo, uma vez
gue se baseia na unimodalidade da funcéo objetivo. Desta forma, é possivel que o método atinja o critério

de convergéncia em um extremo local [13].

Contudo, como o objetivo deste estudo é realizar uma anélise preliminar da implementacdo de uma nova
unidade de ureia, espera-se que o resultado retornado pelo método crie condi¢bes para indicar se tal

empreendimento apresenta ou ndo bom retorno econémico a médio e longo prazo.

Esta estimativa (baseada em um método de otimizacao) é mais confiavel do que valores randémicos para

dimensédo dos equipamentos, uma vez que €é construido a partir de uma sequencia logica de raciocinios.

6.3 Funcao Objetivo

Conforme apresentado anteriormente, a funcdo objetivo é a expressao matematica do critério de
otimizagdo. No projeto do dimensionamento com otimizagdo da unidade, objetiva-se as dimensdes dos
equipamentos que levam ao maior Lucro do Empreendimento, levando em conta dados como Custo Fixo,

Custo de Matéria Prima, Custo de Utilidades e etc.

6.3.1 Critério Lucro Anual do Empreendimento (“Venture Profit”)

Para a avaliacdo econdmica do processo foi utilizado o critério Lucro do Empreendimento, criado por
John Happel em 1975 [13].

A funcédo Lucro do empreendimento pode ser definda na Eq. (24).
LE =LB— (D + IR+ RI+CR) Eq. (24)

Em que LB é o Lucro Bruto, D é a Depreciacdo, IR é o Imposto de Renda, Rl é o Retorno sobre o

Investimento, e CR é a Compensacgéo pelo Risco. Todas estas variaveis serdo explicadas a seguir.

6.3.2 Receita

Uma vez em operacdo, o empreendimento deve gerar uma receita R($/ano), decorrente da venda do

produto, como mostra a Eq. (25).
R =p = prod Eqg. (25)
Em que p é o preco de venda ($/ton.), e prod. é a taxa de producdo prevista (ton/ano).

O lucro bruto é calculado pela diferenca entre a receita e o custo total na Eq. (26).
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LB =R — Ctot Eq. (26)
O valor do custo total é calculado adiante.

Na avaliacdo econdmica, deve ser considerado o conjunto dos custos diversos provenientes do processo
industrial. Com o valor dos custos com matérias-primas e insumos (Cmat) foi possivel calcular a Margem
Bruta (MB) com a Eq. (27).

MB =R — Cmat Eq. (27)

A Margem Bruta ($/ano) permite uma avaliagdo inicial do potencial econdmico do processo. Se a
Margem Bruta for positiva o projeto pode prosseguir com o dimensionamento e a inclusdo dos demais

custos que, somados, resultam no custo total (Ctot).

A empresa deve se ressarcir do valor investido nas instalacdes fisicas que se deterioram durante a vida Util
do processo. A parcela deduzida contabilmente para esta finalidade é chamada de Depreciacédo (D), dada
na Eq. (28) em $/ano.

D = e = Idireto Eg. (28)

Em que e é a taxa de depreciagdo [($/ano) /$investido]. A Depreciacao foi considerada linear, logo e=1/n,
onde n é o nimero de anos previstos como vida util do processo. Nesta avaliagdo preliminar considerou-
se que a planta tenha previsdo de permanecer 50 anos em operagdo, logo n=50. Pode-se entdo escrever a

Depreciacdo na forma da Eq. (29).

D =~ Idireto Eq. (29)
O Imposto de Renda pode ser estimado pela Eq. (30).

IR =t (LB—D) Eqg. (30)

A taxa anual de imposto de renda, t, foi estimada em 30% nesta avaliacdo. Neste ponto se inicia uma
caracterizacdo do lucro do empreendimento como um critério comparativo. Inicialmente, é deduzida,
contabilmente, uma parcela equivalente ao que a empresa lucraria com outro empreendimento que lhe
garanta uma taxa de retorno (i) sobre o investimento total do processo. Essa parcela é denominada

Retorno sobre o investimento alternativo (RI), e é dada pela Eq. (31).
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RI = (i + h) * Itot Eqg. (31)
A taxa de retorno (i) é mostrada na Tabela 21 para alguns tipos de inddstria.

Tabela 21 - Taxa de retorno das principais industrias quimicas [13]

Tipo de indUstria i [($/ano)/$ investido]

Papel e celulose. Borracha 0,08-0,10

Fibras sintéticas. Produtos quimicos. Petrdleo 0,11-0,13

Produtos farmacéuticos. Extragdo. Mineragao. 0,16-0,18

O processo de obtencdo de ureia se enquadra no segundo tipo de industria, de acordo com a Tabela 21,
sendo adotado entdo o valor de 0,12 para a taxa de retorno sobre o investimento alternativo. Deve-se
também considerar o risco comercial gerado pelo investimento no novo empreendimento. Esta parcela é

denominada Compensacéo pelo risco (CR), e é dada pela Eq. (32).
CR = h * Itot Eqg. (32)

O fator h é chamado de taxa de risco, e seu valor ¢ tabelado, conforme mostrado na Tabela 22.

Tabela 22 - O fator h de taxa de risco [13]

Tipo de Risco h [($/ano)/$investido] Tipo de Projeto
Projetos que compreendem grandes novidades ou
Elevado 0,20-1,00 baseados em informag@es incertas sobre vendas, produtos

e matérias-primas
Projetos um pouco fora do campo de atividade da
Razoavel 0,10-0,20 empresa, ou produtos e processos relativamente novos,
ainda ndo devidamente comprovados
Projetos dentro do campo de atividade da empresa, porém
Médio 0,05-0,10 com algumas novidades ou com informagdes indefinidas
quanto ao mercado

Bom 0,01-0,05 Expanséo de atividades existentes num mercado conhecido

Reducéo de custos de processo existente, num ambiente

Excelente 0,00-0,01 )
estavel

Como neste trabalho foram avaliadas apenas as varidveis do projeto, ndo criando assim uma mudanca
drastica no processo, foi considerado o risco como bom. Logo, adotou-se o valor da taxa de risco (h) em
0,03.
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6.3.3 Estimativa Dos Custos

O custo total é a soma dos diversos custos gerados pelo empreendimento, tais como 0s custos de
producdo (Cprod) e custos gerais (Cgerais). Os custos de producdo incluem os custos diretos (Cdiretos) e
os custos fixos (Cfixos). Os custos diretos incluem custos com matéria prima (Cmat), custos com
utilidades (Cutil), custos com manutencdo (Cmanut), com mdo de obra (Cmobra), com suprimentos

operacionais (Csup), com administracdo (Cadm) e com a utilizacdo de laboratérios (Clab).

Os custos individuais foram calculados a partir das correlac@es explicitadas nas Equaces (33) a (39).

Cmanut = 0,04 = Ifixo Eqg. (33)
Csupr = 0,15 * Cmanut = 0,006 * [fixo Eqg. (34)
Cmobra = 0,20 = Ctot Eg. (35)
Cadm = 0,20 * Cmobra = 0,04 = Ctot Eqg. (36)
Clab = 0,15 * Cmobra = 0,03 = Ctot Eqg. (37)
Cgerais = 0,025 xR Eg. (38)
Cfixos = 0,03 = Ifixo Eg. (39)

O Custo total (Eq. 50) resulta da manipulacao algébrica das Equagdes (33) a (49).

Ctot = Cprod + Cgerais Eqg. (40)
Cprod = Cdiretos + Cfixos Eqg. (41)
Cdiretos = (Cmat + Cutil) + Cmanut + Csupr + (Cmobra + Cadm + Clab) Eqg. (42)
Cdiretos = (Cmat + Cutil) + (0,04 + 0,006) * Ifixo + (0,2 + 0,04 + 0,03) = Ctot Eqg. (43)
Cdiretos = (Cmat + Cutil) + 0,046 * Ifixo + 0,27 * Ctot Eq. (44)
Cfixos = 0,03 * Ifixo Eqg. (45)
Cprod = Cdiretos + Cfixos Eq. (46)
Cprod = (Cmat + Cutil) + 0,076 = [fixos + 0,27 * Ctot Eq. (47)
Cgerais = 0,025 * R Eqg. (48)
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Ctot = (Cmat + Cutil) + 0,076 * Ifixos + 0,27 * Ctot + 0,025 * R Eqg. (49)
Ctot = 1,37 * (Cmat + Cutil) + 0,104 x Ifixo + 0,034 = R Eq. (50)

6.3.4 Estimativa Do Investimento

O investimento total (Itot) é constituido do investimento fixo (Ifixo), do capital de giro (lgiro) e do
investimento de partida (Ipartida). O investimento fixo corresponde aos recursos necessarios a construcdo

do processo, incluindo o investimento direto (Idireto) e o investimento indireto (lindireto).

O investimento direto é composto pelo ISBL (Inside Battery Limits), que é o investimento realizado na
aquisicdo, no transporte e na instalagdo dos equipamentos da planta, e pelo OSBL (Outside Battery
Limits), que é o investimento realizado em itens relacionados com o processo, poréem localizados fora da

area de processamento, tais como estruturas, escadas, elevadores, etc.

As Equacdes (49) a (53) séo utilizadas para a determinacéo dos investimentos individuais.

Igiro = 0,15 * Itot Eg. (51)
Ipartida = 0,10 * Ifixo Eq. (52)
OSBL = 0,45 = ISBL Eqg. (53)
Cproprias = 0,05 * Idireto Eqg. (54)
Ceventuais = 0,20 * Idireto Eg. (55)

O investimento total pode ser calculado pela Equacdo (67), ap6s manipulagdo algébrica das Equacdes
(56) a (66).

Itot = Ifixo + Igiro + Ipartida Eg. (56)
Ifixo = Idireto + lindireto Eqg. (57)
Idireto = ISBL + OSBL = ISBL + 0,45 * ISBL Eq. (58)
Idireto = 1,45 * ISBL Eqg. (59)
lindireto = Cproprias + Ceventuais = (0,05 + 0,20) * Idireto Eqg. (60)
lindireto = 0,25 = Idireto Eg. (61)
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Ifixo = (1,45 + 0,25 * 1,45) * ISBL Eg. (62)

Ifixo = 1,81 * ISBL Eq. (63)
Igiro = 0,15 * [tot Eq. (64)
Ipartida = 0,10 * Ifixo = 0,181 * ISBL Eg. (65)
Itot = (1,81 + 0,181) = ISBL + 0,15 = [tot Eq. (66)
Itot = 2,34 « ISBL Eq. (67)

O ISBL pode ser calculado pela Eqg. (68).
ISBL = fT * fD * fL + ¥ Iei Eq. (68)

O fT é um fator experimental de transferéncia de regido, na qual foi estimado o prego para a regido onde
sera erguida a instalacdo. Na modelagem deste processo, considerou-se o valor fT=1. fD é um fator de
atualizacdo de precos para o ano vigente, este fator foi calculado a partir da razdo entre a projecdo para
2013 e dados do Perry para o0 ano de 1994. fL é o fator de Lang, e seu valor ¢ tabelado (Tabela 23).

Tabela 23 — Valores do fator de Lang [13]

Tipo de processamento fL
Sélido 39

Sélido e fluido 41
Fluido 4.8

O processo em questdo é exclusivamente de fluidos, entdo utiliza-se o valor de 4,8 para o fator de

Lang. O termo lei é estimado para uma capacidade Qi pela Equacéo (69).

lei = Iebi (%)"Mi Eq. (69)
Os valores de lebi, Qbie Mi sdo tabelados [18] para diversos equipamentos. Para 0 processo em questdo
definiu-se que seriam utilizados 4 reatores do tipo “Jacketed Reactor”, entre os quais 3 estariam
acoplados a trocadores de calor, considerando-se que o processo de Stripping tem em seu planejamento
essa economia de energia, como Vvisto no item 4. Para estimar o investimento relativo a cada equipamento,

foram usadas as Equacdes (70) e (71).

1. Reator:

v )0,53
0,38

lel = 9300 x ( Eq. (70)
2. Trocador de Calor
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S )0,59

Je2 = 21700 x (93

Eq. (71)

Sendo V o volume do Reator (em m?3) e S a &rea de troca de calor (em m?).

Pode-se, entéo, calcular o lei para cada equipamento do processo isoladamente e entdo, calcular o leq, que
é 0 somatdrio dos valores individuais de lei, conforme as Equagoes (72) e (73).

leq = Y-, Iei Eq. (72)
leq = Ireatorl + Ireator?2 + Ireator3 + Ireator4 + Itroc2 + Itroc3 + Itroc4 Eq. (73)
Logo, substituindo-se todos os termos na fungéo (24), é obtida a Funcéo Objetivo (Eq. 74).

LE =0,6762 x R — 0,959 x (Cmatprim + Cutil) — 62720,35 x (V1 + V2 + V3 + V4)%53 —
6043,181333 x (51 + §2 + §3)%5° Eq. (74)
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7. Resultados e Discussoes

O programa desenvolvido em EXCEL-VBA retornou como resultado uma margem de lucro plausivel
para a operagdo. O método numérico de otimizacdo executou em média 80 iteracBes para retomar o

conjunto 6timo de varidveis manipuladas que atingisse o critério de étimo.

Os resultados da analise econdmica podem ser resumidos na Tabela 24.

Tabela 24 — Resultados Econémicos

Meta de Producdo (ton/ano) 2120500,00
Preco da Ureia ($/kg) 5,43
Receita ($/ano) 8117200,50
Custo Mat. Prima ($/ano) 2950032,55
Custo Utilidade ($/ano) 6547,46
Lucro do Empreendimento ($/ano) |2118440,72

O investimento total do empreendimento foi calculado a partir da substituicdo numérica da Equacédo (67)
com os resultados retornados pela otimizacéo, atingindo um valor de aproximadamente 1,95 milhdes de

dolares. Logo, observa-se que, em menos de um ano este empreendimento comecaria a dar retorno.

Sobre a natureza do investimento, comparou-se a atratividade deste empreendimento com um
investimento de risco muito baixo, tal como a poupanca.Pode-se observar na Figura 47 que o
investimento na unidade de producdo de ureia seria mais atrativa que manter o investimento inicial em

uma poupanca (com taxa SELIC 8,5% para o segundo semestre de 2013), a partir do segundo ano.
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Figura 47 — Comparativo entre formas de investimento.

E possivel observar que a influéncia do custo da matéria prima na unidade é muito superior ao custo de
utilidades. Este fato é um indicador que uma unidade de ureia esta passivel a grandes impactos devido a

flutuacGes de mercado, que pode alterar de forma imprevisivel o preco do produto, e, portanto, o Lucro do
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Empreendimento. Do ponto de vista 16gico, é de se esperar entdo que o algoritmo tenha retornado as
menores dimensbes possiveis para 0s equipamentos, mesmo que isso tenha significado um aumento no

custo de utilidades, para minimizag¢do do consumo de reagentes.

Esse efeito realmente foi encontrado, através de valores para a dimensao dos equipamentos proximos aos

limites inferiores da margem da busca. As dimensdes dos equipamentos estdo listadas na Tabela 25.

Tabela 25 — Dimensao dos Equipamentos

Reator Valor
V1(m?) 11,16

Scrubber Valor
V2 (md) 11,16

Condensador Valor
V3 (m3) 11,16

Stripper Valor
V4 (m?) 11,16

Trocador 1 Valor
Ssc(m?) 10,06

Trocador 2 Valor
Scond (m?) | 36,65

Trocador 3 Valor
Sst (m?) 10,06

Na Tabela 25, incluiu-se também a dimensdo do condensador, apesar desta ndo ser uma variavel de
projeto. Contudo, é interessante 0 seu agrupamento com as demais uma vez que permite a deducdo de
uma conclusdo importante. Nota-se que este equipamento apresenta a maior area de troca, apesar da
diferenca de temperatura entre a entrada e saida ser a menor dentre os trocadores. Isto indica que neste
equipamento ocorre grande formacdo de carbamato, ja que esta reacdo libera uma alta quantidade de

calor. Logo, o modelo empregado captou com sucesso este efeito comum em unidades de Stripping.

A corrente de saida do Stripper apresentou uma composicao de aproximadamente 25% de ureia e 40% de
agua, condizentes com os dados da literatura [1,2,6,7,8,9]. As vazBes molares desta corrente sdo

apresentadas na Tabela 26.
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Tabela 26 — Composicdo da Corrente 12

Corrente 12 Valor %
W12 (kmol/h) |1614657,21
T12(°C) 172,30

112 (kmol/h) | 319843,75 20%
212 (kmol/h) | 199902,34 12%
f312 (kmol/h) | 211,12 0%
f412 (kmol/h) | 410000,00 | 25%
512 (kmol/h) | 684700,00 [ 42%

Observa-se que esta corrente ainda apresenta alguma quantidade de carbamato, mesmo que em menores
concentracdes. Secdes de recuperacdo de baixa pressdo geralmente sdo utilizadas para realizar este e
outros tipos de tratamentos, como a redugdo de NHs;, CO, e diminuicdo do teor de dgua. Uma sugestdo

para um futuro trabalho seria modelar tais se¢des, que definitivamente alterariam o lucro da unidade.

As correntes de entrada, cujos valores estavam indeterminados para que o programa os calculasse,

apresentaram as vazGes molares conforme a Tabela 27.

Tabela 27 — Composicao das Correntes de Entrada

Corrente 6 Valor Corrente 11 Valor
W6 (kmol/h)| 15258,79 W11 (kmol/h)| 5086,26

T6(°C) 49,20 T11(°C) 120,00

f16 (kmol/h)| 15258,79 f111 (kmol/h)| 0,00
26 (kmol/h) 0,00 f211 (kmol/h) | 5086,26

£36 (kmol/h) 0,00 f311 (kmol/h)| 0,00

f46 (kmol/h) 0,00 f411 (kmol/h)| 0,00

56 (kmol/h) 0,00 f511 (kmol/h)| 0,00

Reitera-se que a razdo W6/W11 é exatamente igual a 3,0, uma vez foi utilizada esta restricdo como meta
de projeto, baseado nos dados empiricos dos estudos de Frejacques. Também foram empregados outros

dados empiricos, como a presenga inicial de dgua nos equipamentos, dado necessario para a cinética da
Eq. (5).

Logo, a fim de avaliar a extensdo do impacto das simplificacfes adotadas, estruturou-se uma analise de
sensibilidade das variaveis mais incertas do projeto, a fim de se analisar o comportamento dos principais

resultados obtidos, como segue na Tabela 28.
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Tabela 28 — Resultados da Anélise de Sensibilidade

C S(ar;Q) S(ast;Q) |S(W6/W11;7)| S(TEU;Q) S(TEV;Q) S(Usc;Q) S(Ucond;Q) S(Ust;Q)
W6 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
W11 0,0000 0,0000 0,0095 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
V1 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
V2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
V3 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
V4 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Ssc 0,0000 0,0000 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 -0,0045
Scond 0,0000 0,0000 -0,0008 0,0042 0,0000 0,0000 -0,0099 0,0001
Sst 0,0000 0,0000 0,0003 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 -0,0045
Logo, percebe-se que os resultados das incertezas se mantiveram abaixo de 1%, assegurando

confiabilidade as simplifica¢cfes tomadas. Os parametros que mais sofreram influéncia foram o

coeficiente global de transferéncia de calor e a razdo W6/W11, podendo futuramente serem definidas

como variaveis de projeto.

Os demais dados das outras correntes encontram-se no ANEXO B.
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8. Conclusodes e sugestoes

Com base na andlise de mercado realizada € possivel verificar que a ureia € um produto de grande
utilidade no mercado nacional, com consumo crescente e boas perspectivas de comercializacdo. O Brasil
¢ 0 quarto maior consumidor de fertilizantes no mundo [2], entretanto a balanca comercial para o
fertilizante ureia ndo é positiva, tornando o pais dependente de importacdes e, consequentemente, sujeito
a préticas tarifarias decorrentes do mercado externo. Apos a grande crise que abalou 0 mundo em 2008,
fez-se necessaria a reavaliacdo desta dependéncia, uma vez que 0S precos atingiram patamares
inimaginaveis, enquanto um produto produzido internamente teria sido muito mais barato e competitivo.
Este cenério esta prestes a mudar com o inicio da operacdo das unidades UFN 111 e UFN IV da Petrobras,
enquanto que o presente estudo indica que é possivel a construcdo de uma nova unidade produtora de
ureia até 2025, de modo a impulsionar o Brasil na busca pela autossuficiéncia deste insumo. O lucro
obtido pela unidade indica uma janela de oportunidade para implementagdo da unidade proposta. Para a
elaboragdo do projeto preliminar foi elaborado um modelo matemético para o processo de Striping via
CO,, o calculo das dimensdes dos equipamentos, a determinacdo das condi¢des operacionais e a avaliagdo
econdmica, seguindo as légicas descritas pelas bibliografias usadas como base e referéncia em todo o
mundo. Foram utilizados métodos de extrapolacdo, a partir de dados reais do cenario econdmico nacional,
para estimar a meta producao de ureia necessaria para atingir a autossuficiéncia do mercado. Por ser tratar
de um mercado altamente flutuante e especulativo, definiu-se que uma série histérica mais extensa
poderia resultar em previsdes mais verossimeis para o ano meta (2025). A partir deste modelo, foi

elaborado um programa em Excel/\VBA para realizagdo dos calculos.

Os resultados mostraram-se coerentes com dados obtidos da literatura e validaram a modelagem
empregada. Observou-se um grande efeito térmico no Condensador de Carbamato, oriundo do
deslocamento da reacdo de formacgdo de carbamato para a esquerda. As razGes molares também se
mostraram condizentes, conforme os dados disponiveis na literatura. Contudo, notou-se uma grande
influéncia do custo da matéria prima no lucro do empreendimento, e, portanto, dos precos dos reagentes.
Isso indica que a implementagdo de uma futura unidade de ureia podera sofrer grandes impactos devido as
flutuacGes de mercado. Mesmo que esta indicagdo pareca totalmente desfavoravel, ela revela outro ponto
importante: reitera-se a importancia da diminuicdo da dependéncia do mercado brasileiro as importagdes

de ureia, uma vez que flutuacGes externas s&o muito mais imprevisiveis e incontrolaveis.

A fim de se avaliar o impacto das incertezas nos principais resultados, conduziu-se uma anélise de
sensibilidade. Os resultados asseguraram a confiabilidade das simplificacbes tomadas, mantendo as

diferencas abaixo de 1%.
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Os resultados obtidos sdo condizentes com a literatura e a disponibilidade de mercado. Conclui-se que a
utilizacdo de um software de simulacdo e otimizacdo é de suma importancia para o entendimento do

processo e seu planejamento prévio. Por fim, pode-se sugerir como futuros trabalhos:

o Implementacdo mais completa da cinética, utilizando equacdes mais recentes e levando em
conta a formagéo de subprodutos;

e Utilizacao de outros métodos de otimiza¢do mais robustos;

e Analisar diferentes tecnologias de producao de aménia (Stripping de amonia e térmico);

o Modelagem das sec¢des de baixa pressao de recuperacao;

e Melhorar a interface gréafica do programa e simplificar a notacdo da programacé&o;

e Implementar um estudo de sistema de integragdo energética.
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ANEXO A — Qutros processos de obtencdo de ureia

A.1 Processo Snamprogretti- Stripping via Amonia e Térmico

Na primeira geracdo desta tecnologia, a amdnia era usada como o agentede Stripping. Contudo, como este
componente apresenta alta solubilidade no liquido de sintese contendo ureia, o efluente da saida da coluna
de Stripper apresentava grandes quantidades deste agente. Este fato contribuia com custos desnecessarios
de separacdo nas secOes a jusante da planta. Versdes posteriores do processo abandonaram a idéia de usar
amdnia como agente de Stripping; Esta operacdo passou a ser realizada através dofornecimento de calor,
conferindo ao processo o nome de “Stripping Térmico” ou “Auto-Stripping”. Mesmo sem a utiliza¢do de
amdnia como um agente de Stripping, a razdo NHs/CO, no efluente é relativamente elevada, resultando
em um nimero maior de etapas de separacédo e correntes de reciclo. A Figura Al descreve um diagrama

de bloco esquematico do processo.

(0, NH;

Synthesis

Ammonia storage

(arbamate recycle

Ammonia recycle

I Medium-pressure Ammonia-carbamate Ammonia |
recirculation separation condensation

Low-pressure
recirculation

Carbamate recycle
Wastewater Purified process
l Evaporation Mfreafman? H condensate —l

Finishing
]

Urea

Figura Al. Diagrama de bloco esquematico do processo Snamprogretti

Neste processo, o reciclo se inicia no separador (h) em direcdo ao reator(b), passando pelo condensador
de alta presséo (f) e separador (e) de carbamato, conforme a Figura A2.
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Figura A2. Fluxograma de processo Snamprogretti

O reator (b), é operado a 140bar com uma razdo NHs/CO, de aprox. 3,2-3,4. Ja a coluna de Stripping, do
tipo falling film, necessita de altas temperaturas (200-210 °C) para manter uma boa operacao neste tipo de
processo. Logo, devido a esta faixa de temperatura, 0 aco inoxidavel ndo é o material mais adequado do
ponto de vista da corrosdo, exigindo materiais mais nobres e custosos para uma operacdo adequada. Para
este proposito, o titnio é o material que apresenta maior confiabilidade.

Os gases de purga do Stripper sdo condensados em um condensador do tipo kettle [1,30]. Neste processo,
o calor envolvido na condensagdo tambem é captado para geracdo de vapor de baixa pressdo, que serd

reutilizado em outras unidades do processo.

Na se¢do de recuperacdo e purificacdo de pressdo média, tipicamente operada a 18 bar, a solucéo de ureia
oriunda da coluna de Stripper € sujeita a decomposi¢do de carbamato e evaporacdo de amonia (i). Os
gases gerados neste processo sdo condensados em um pré-aquecedor na secdo de evaporacdo,
promovendo uma boa integracdo energeética, ja que esta se¢do demanda altos consumos energéticos. Os
gases residuais da condensacéo e o liquido formado sdo enviados a uma coluna de destilacéo (j) em que
um produto de topo gasoso constituido praticamente de amonia pura e um produto de fundo liquido rico
em carbamato de aménio sdo obtidos. Para garantir a eficiéncia deste processo, o refluxo é operado

através da injecdo de aménia pura no estado liquido.

O gés de amonia recuperado é condensado (k) e reciclado para a secéo de sintese da ureia. Para evitar a
solidificacdo de carmabato de aménio no retificador € comum a injecdo de pequenas quantidades dedgua
no fundo da coluna, para garantir que o produto se encontre abaixo ponto de cristalizacdo. Esta mistura

(carbamato-agua) também € reciclada a secdo de sintese.
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Os gases de purga do condensador de aménia séo tratados em um Scrubber (n) antes de serem eliminados

na atmosfera.

A solucdo de ureia que deixa o decompositor de média pressdo é submetida a um segundo passo de
decomposicao de baixa pressao (s). O objetivo é alcancar uma decomposi¢do ainda mais efetiva para que
seja produzida uma solucdo de ureia substancialmente livre de carbamato. Os gases purgados seta se¢ao
sdo condensados (p) e reciclados na forma de uma solugdo de carbamato de aménio aquoso para a secao

de sintese.

Por fim, a solucdo rica em ureia é concentrada em um sistema de evaporagdo (s-v) antes de ser enviada a

secdo de finalizag&o, cujo objetivo é a producdo de pérolas ou gréos.

No final da década de 2000, mais de 100 plantas foram concebidas utilizando a tecnologia da
Snamprogretti. A capacidade méxima de plantas de acordo com a Snamprogretti é de 4.000 t/d. Contudo,
a licenciadora afirma estar pronta para projetar uma unidade com capacidade de 5000t/d. [1]

A.2 Processo ACES

O processo ACES (Advanced Process for Costand Energy Saving) foi desenvolvido pela Toyo
Engineering Corporation na década de 1980. Pouco depois da mudanca de milénio, uma segunda geracao
do processo foi anunciada sob o nome ACES21 (Advanced Process for Costand Energy Saving for the
21st century). De acordo com a Toyo Engineering Corporation, cerca de 15 usinas estdo operando
aplicando esta tecnologia.

A.2.1 Processo ACES Original

O processo original ACES consiste de um reator (a), uma coluna de Stripping (d), dois
condensadores de carbamato em arranjo paralelo (e) e de um Scrubber (f). Todos estes equipamentos
operam a uma pressdo de sintese de aproximadamente 175bar. O diagrama de blocos representativo do

processo é apresentado na Figura A3.
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Figura A3. Diagrama de blocos do processo ACES original

O reator é operado a 190 °C com razdo NH3/CO2 de aproximadamente 4:1. Amonia liquida é alimentada
diretamente no o reator, enquanto que o didxido de carbono gasoso é introduzido no fundo da coluna de
Stripping como o agente de separacdo. A solucdo de sintese oriunda do reator, que contém ureia,

carbamato de aménio, amonia dissolvida e agua, é alimentadano topo da coluna de Stripper.

Diferentemente dos outros processos, 0 processo de Stripping é conduzido em duas etapas no mesmo
equipamento. A parte superior da coluna contém pratos que favorecem o contato com os gases oriundos
da parte inferior. Através desta acdo, uma primeira separagdo do NH; dissolvido na corrente liquida é
obtida. Alguns autores chamam esta etapa de pré-Stripping. [29]. A etapa inferior da coluna, que é um

aquecedor do tipo falling film, efetivamente realiza o a decomposi¢do do carbamato em NH3 e CO2.

Conforme a Figura A4, a mistura gasosa oriunda no topo desta coluna é introduzido nos condensadores de
carbamato de (e), que neste processo sdo duas unidades em paralelo. O calor libertado no condensador
também é captado para reutilizacdo dentro ou fora da unidade. O géas e liquido oriundos dos
condensadores de carbamato sdo reciclados para o reator por fluxo gravitacional, para economia

energética.
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Figura A4. Fluxograma do processo ACES original [15].

A solucdo de ureia que deixa a coluna de Stripper contém aproximadamente 12% em peso de aménia,
necessitando de subsequentes purificacbes em decompositores de média e baixa presséo (i, j), que operam
a 19 e 3 bar, respectivamente. Amonia e dioxido de carbono separado da solucéo de ureia séo recuperados
através de absorvedores de médiae baixa presséo (h,k). O calor gerado no processo de absor¢do a média

pressdo também é devidamente recuperado para posterior utilizacao.

Em seguida, a solucdo de ureia é concentrada atraves de unidades de evaporagdo (I) para atingir purezas
>98%. O vapor de agua formado nestas secBes é captado no condensador de superficie (g) para que se

possa utiliza-lo como um absorvente nas secdes de recuperagédo e/ou para devido tratamento e descarte.

Por fim, a solugdo de ureia altamente concentrada é conduzida para os processos de finalizagcdo para
producdo de pérolas ou grdos. Caso se deseje um produto com baixa concentracao de biureto, é possivel o
design de uma unidade de cristalizacdo, pois esta leva a minimizacdo da formagdo desta impureza.
Conforme serd elucidado posteriormente, a cinética de formagao de biureto é favorecida em sistemas com

baixo teor de NH3, tais como as se¢des pos-purificacdo da sintese de ureia.
A.2.2 Processo ACES21:
O processo ACES21 foi introduzido pela Toyo Engineering Corporation logo apds a mudanca do milénio.

Conforme a Figura A5, am6nia liquida é alimentada ao reator através de um ejetor de alta pressdo. Neste
equipamento, a aménia proporciona a forca motriz necessaria para a circulacdo na regido de sintese, em

contrapartida ao fluxo gravitacional anteriormente utilizado no Processo ACES Original.
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Figura A5. Fluxograma do processo ACES21 [15].

A maior parte do dioxido de carbono, juntamente com uma pequena quantidade de ar de passivacao sdo
alimentados no Stripper, ambos como agente de separagdo. O restante do CO2 é alimentado ao reator, que
opera a 182°C, 152 bar e uma razdo NH3/CO2 de aprox. 3,7 [1,39].

A solucdo de sintese da ureia que deixa o reator é alimentada a coluna de Stripper, onde a carbamato de
amoénio ndo convertido é decomposto e 0 excesso de amdnia e dioxido de carbono sdo esgotados com
co2.

Os gases resultantes desse processo sdo reciclados em um Condensador Vertical Submerso de Carbamato
(VSCC — Vertical Submerged Carbamate Condenser). Este equipamento se diferencia dos trocadores de
calor casco e tubo convencionais por operar com a utilidade vapor no tubo, ao invés da casca. A
licenciadora alega que tal mudanga promove um maior tempo de residéncia da fase liquida, favorecendo
alguma desidratacdo de carbamato ainda neste equipamento. Sua operagdo ocorre com razdo NH3/CO2 de

3.0, a uma temperatura de 180 °C e uma pressao de 152 bar.

Conforme nos outros processos, o calor da reacdo de formacédo de carbamato de aménio é recuperado para
gerar um vapor de aprox. 5 bar na regido dos tubos do trocador. O topo do VSCC possui um leito
compactado que é alimentado com uma solucédo diluida de carbamato, similar ao Scrubber dos processos
anteriores. A intencdo desta secdo é absorver o NH3 e CO2 nao reagidos, a fim de envia-los a regiao de

absor¢do de média pressao [5].
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A solucdo de ureia oriunda da coluna de Stripper é adicionalmente tratada nas se¢bes de decomposi¢do de
média e baixa pressdo, antes de ser concentra no estadgio de evaporacdo. Estas fases do processo,

incluindo a secc¢do de tratamento dos efluentes sdo semelhantes as etapas do Processo ACES Original.

Para finalizar, é possivel condensar as principais caracteristicas e diferencas entre os principais processos

de producdo de ureia em termos de operacdo na Tabela Al.

Tabela Al. Caracteristicas dos difentes processos de producéo de ureia. Fonte: Fertilizer Manual Springer (1998)

Sm:s;m Stamicarbon Processo
o Stripping com CO3 TEC ACES
Pre=:do no reator. atm 156 140 175
Temperatura do reator. *C 188 183 190
Razdo molar NH3/CO4 3.3-36 295 4
Razdo molar H,0/COh 0.3-0.6 0.39 0.6
Conversdo de COz no reator, %o 64 60 6.8
Conversio de NH; no reator.% 41 36 34
Conversdo de CO7 na sintese. %o 84 T4 NA
Conversio de NH; na sintese. % 47 T8 NA
Numero de vasos a alta pressio — Sintese 5 4 5
Consumo de NH; t't 0.366" 0,566 0.368
Consumo de COy. 't 0,735* 0.733° 0.735/0.740
Vaper importada, t/t" 0.95 0.92 0.8
Agua de resfriament ot 73 70 80
Eletricidade. KWh® 21-23 15 15
Efluente liquido
Amonia livre. ppovw 2 1 3
Uréia. ppow 2 1 5
Pressdo do vapor do lndrelizador, bar 38 23 2%

Notas: ND=niio disponivel

a. Baseado no produto final de uréia granulada contendo + 4,5kg de formaldeido/ tonelada de

produto.

b. Depende da localizacio da planta e utilidades disponiveis, este valor pode variar significativamente.
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ANEXO B - FlowSheet do Dimensionamento com Otimizac¢ao

Tabela B1. Descricdo das VVazdes Molares do Processo

Reator Valor
V1(m?®)|11,16
Scrubber Valor
V2 (m?)|11,16
Condensador Valor
V3 (m?)[11,16
Stripper Valor
V4 (m?)|11,16

Corrente 1 Valor Corrente 6 Valor Corrente 11 Valor
W1 (kmol/h)|6918326,92 W6 (kmol/h) | 15258,79 W11 (kmol/h)| 5086,26
T1(°C) 184,50 T6(°C) 49,20 T11(°C) 120,00
f11 (kmol/h) | 17814,87 f16 (kmol/h) | 15258,79 111 (kmol/h) 0,00
f21 (kmol/h) [ 6900512,05 £26 (kmol/h) 0,00 211 (kmol/h) | 5086,26
31 (kmol/h) 0,00 36 (kmol/h) 0,00 311 (kmol/h) 0,00
41 (kmol/h) 0,00 46 (kmol/h) 0,00 411 (kmol/h) 0,00
51 (kmol/h) 0,00 56 (kmol/h) 0,00 511 (kmol/h) 0,00
Corrente 2 Valor Corrente 7 Valor Corrente 12 Valor
W2 (kmol/h) [5234683,02 W7 (kmol/h) | 90781,01 W12 (kmol/h) | 1614657,21
T2(°C) 730,80 T7(°C) 123,40 T12(°C) 172,30
12 (kmol/h)|4000889,07 17 (kmol/h) | 47302,25 112 (kmol/h) | 319843,75
22 (kmol/h) [1198828,13 27 (kmol/h) 8495,85 212 (kmol/h) | 199902,34
£32 (kmol/h)| 527,48 £37 (kmol/h) | 4997,56 312 (kmol/h) | 211,12
42 (kmol/h) | 409683,77 47 (kmol/h) 0,00 f412 (kmol/h) | 6700,00
£52 (kmol/h) | 684383,77 £57 (kmol/h) | 29985,35 512 (kmol/h) | 684700,00
Corrente 3 Valor Corrente 8 Valor Trocador 1 Valor
W3 (kmol/h)| 34965,82 W8 (kmol/h) |5930072,99 W13 (kmol/h)| 16,28
T3(°C) 73,60 T8(°C) 178,90 TEU (°C) 80,00
13 (kmol/h) 0,00 18 (kmol/h) [4962512,20 W14 (kmol/h)| 16,28
£23 (kmol/h)[ 0,00 £28 (kmol/h) | 967560,79 T14(°C) 120,00
33 (kmol/h)| 4995,12 38 (kmol/h) 0,00 Ssc(m?) 10,06
f43 (kmol/h) 0,00 48 (kmol/h) 0,00
53 (kmol/h)| 29970,70 58 (kmol/h) 0,00 Trocador 2 Valor
W15 (kmol/h)| 804,01
Corrente 4 Valor Corrente 9 Valor TEU (°C) 80,00
W4 (kmol/h) [ 2062547,90 W9 (kmol/h) | 139902,34 W16 (kmol/h)| 804,01
T4(°C) 102,00 T9(°C) 725,20 T16(°C) 110,00
f14 (kmol/h) 0,00 19 (kmol/h) | 64968,26 Scond (m?) 36,65
£24 (kmol/h) [ 2062547,90 £29 (kmol/h) | 14992,68
34 (kmol/h) 0,00 39 (kmol/h) | 29970,70 Trocador 3 Valor
f44 (kmol/h) 0,00 49 (kmol/h) 0,00 W17 (kmol/h)| 20,90
54 (kmol/h)| 0,00 £59 (kmol/h) | 29970,70 TEV (°C) 209,00
W18 (kmol/h) 20,90
Corrente 5 Valor Corrente 10 Valor T18(°C) 100,00
W5 (kmol/h)|1239365,71 W10 (kmol/h) | 2533523,44 Sst (m?) 10,06
T5(°C) 165,00 T10(°C) 733,60
15 (kmol/h) | 16784,67 110 (kmol/h) | 1534500, 00,
25 (kmol/h)|1187615,22 210 (kmol/h) | 999023,44
£35 (kmol/h)| 4995,12 310 (kmol/h) | 0,00
45 (kmol/h) 0,00 410 (kmol/h) 0,00
55 (kmol/h) [ 29970,70 510 (kmol/h) 0,00
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