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RESUMO

A Engenharia Quimica € um campo da ciéncia que elabora processos fisico-
guimicos de transformacao de matéria-prima em escala industrial. Dessa forma, este
projeto teve como objetivo a implementacdo de uma planta quimica de producao de
acetona a partir da desidrogenacdo do 2-propanol (IPA). O sistema possuiu duas
colunas de destilacdo e uma de absorcédo, que aumentaram o grau de pureza do
produto final e permitiram atingir a conversdo molar de 99,62%. Participaram também
as bombas para a circulagdo dos produtos na planta, reator para a conversao de
matéria-prima em produto, trocadores de calor para aquecer ou resfriar as correntes
de processo, entre outros equipamentos. Ainda foi utilizado o software Aspen
HYSYS® para efetuar simulacdes e foi elaborado um diagrama de processo e
instrumentacéo (P&ID) para uma das torres de destilacdo, com a insercao de todos
0s elementos necessarios de instrumentacéo, controle e seguranca. Ademais, com a
avaliacdo econbmica, notou-se uma boa rentabilidade da planta quimica, com
destaque na reutilizacdo do hidrogénio. Por fim, o projeto ainda foi analisado
ambientalmente, no qual demonstrou aproveitamento de matéria-prima e alternativa

para a reducado de desperdicios.

Palavras-chave: Acetona. Isopropanol. Desidrogenacédo. Planta quimica.



ABSTRACT

Chemical Engineering is a field of science that elaborates physical-chemical
processes of raw material transformation on an industrial scale. Thus, this project
aimed to implement a chemical plant for the production of acetone from the
dehydrogenation of 2-propanol (IPA). The system had two distillation columns and one
absorption column, which increased the degree of purity of the final product and
allowed to reach a molar conversion of 99.62%. Pumps for circulating products in the
plant, reactor for converting raw material into product, heat exchangers to heat or cool
process streams, among other equipment, also participated. The Aspen HYSYS®
software was also used to perform simulations and a process and instrumentation
diagram (P&ID) was prepared for one of the distillation towers, with the insertion of all
necessary instrumentation, control and safety elements. In addition, with the economic
evaluation, a good profitability of the chemical plant was noted, with emphasis on the
reuse of hydrogen. Finally, it was also studied environmentally, without a project to

use raw material and an alternative to reduce waste.

Keywords: Acetone. Isopropanol. Dehydrogenation. Chemical plant.



INDICE

LISTA DE FIGURAS ... e e e e e e e e eaa s viil
LISTA DE TABELAS ..ottt e e e e e e e r e e e e e e e e e nnnenees X
LISTA DE ABREVIATURAS, SIGLAS E SIMBOLOS.......c.cceoveeveeeeeeeeeee e, Xii
1. INTRODUGCAO E OBJETIVOS ..ottt 1
2. REFERENCIAL TEORICO ....oviviiicieeeeeeceeeeeee ettt 3
N I N o1 <] 0] - PP 3
2.2. Aplicagcdes e mercado da aCetONA .........uuuuuuuuiuimuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieeieeeeeeaeaaees 6
2.3, ISOPTOPANON L.ttt 8
2.4. Aplicagcdes e mercado dO iSOPropPaNOl .........uuueuuiimiimiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiaees 9
3. DESCRIGAO DO CENARIO ..ottt 11
4. PROJETO DA PLANTA oottt ettt e e e e e e e e e e e e s s s 14
4.1, COrrenteS 0 PrOCESSO .uuuiiieeiiiiiiiiiiiie e e e e e e e et e e e e e e e e e e et e e e e e e e eeeaaaas 14
A (=T | {0 PRSPPI 15
4.3, BOMDAS ..o 22
4.3.1. Projeto das bombas P-1101 € P-1102 .......cccoevviiiiiiiiiiieiiiiiiiiiiieeeeeeeeeee 24
4.3.2. Projeto das bombas P-1103 € P-1104 ........cooiiieeiiiiieiiiiee e 25
4.3.3. CUSTO dAsS DOMDAS .....oi i e 29
4.4. Trocadores de CalOr......oooiiiiiiiiiiiee e 31
4.4.1. Projeto do trocador de calor E-1101 ........cooeviiieiiiiiiiiiee e, 35
4.4.2. Projeto do trocador de calor E-1102 .........cccooviiiiiiiiiiiiiiiee e, 35
4.4.3. Projeto do trocador de calor E-1103 .........ccooiiiieiiiiieiiciee e, 36
4.4.5. Dimensionamento trocadores das colunas de destilacéo.................. 38
4.4.5.1. Coluna 1 (separagao de acetona).......ccccevvreeviieieiiiiiiiiiieieieieeeeeeeeeeeeee 38
4.4.5.2. Coluna 2 (separagdo do IPA) ... 40
.5 VAS0S ..ottt et e e e e 42
4.5.1VaS0S PUIMBES ...oooiiiiiiiiiiiiiiiieee e 42
4.5.1.1. Projeto dos vasos PUIMOES .......ccoooiviiiiiiiii e, 43
4.5.1.2. Custo doS vas0oS PUIMOBES ........uoiiiiiiiiiiieee e 46
4.5.2. VaS0S SEPArAUOIES ...vuiiieiiiii e 47
R o] g E =T o [T =T o - = (o (o LR 51
4.6.1 Torres de deStilaGa0 .......coevvviiiiiiiiiiiiiiiiee e 52

Vi



4.6.2TOrre de abSOrGA0 .....coovvviiiiiiiiiiiiiiiiiiee e 58

5. INSTRUMENTAQAO, CONTROLE E SEGURANCA ..., 60
5.1. Listagem de iNdICAAOIES ......coooiiiiiiiiiiee et 61
5.2. Listagem de controladores ... 61
5.3. Listagem de @larmMesS........cooiieiiiiiiiie et e 62
5.4. Listagem de valvulas de SeguranGa........ccccceuvvuuiiiiieeeeeeeeiiiei e ee e 63
5.5. Listagem de intertravamentos ..........coiiieeeieiieiiicee e e 63
5.6. Diagrama meCaniCO 0@ PrOCESSO ..uuuuiiieeeeeieeiiiiiiiieeeeeeeeeetrnnn e e e e e e eeeesnnnannas 64

6. ANALISES ECONOMICA E AMBIENTAL DA PLANTA ...ooooiieeieeeeeeeeeeeeeee. 65
6.1. Avaliag8do eCcONOMICA O PrOCESSO ...uuuuuuuuuriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiienennennennaneeeeeaeee 66

6.1.1. CUSTO dOS MALEITAIS ..uvuuiieieeeieiiiiiiiii e e e et e e e e e e e e e e e e e e e eeeenes 78
6.1.2. Engenhariade detalne..........oooooiiiiiii 79
6.1.3. Inside Battey Limits (ISBL) e Offsite Costs (OSBL)........cccceeeeeeerrennnns 79
6.1.4. Capital d€ Gl ....cooeeiieiiii e e e e e e aaaae 80
6.1.5 Capital de iNVeStIMENTO........ccoiviiiiiiiiii e 80
6.1.6 Rentabilidade dO Projeto......ccooviiiiiiiiiii e e 81
R Y /Y o o - T URRPPRRRN 81
L0 R O U= o 1 PRSPPI 81
6.1.9 Valor Atualizado Liguido e Taxa Interna de Retorno........................... 83
6.2. Avaliagdo de impacto ambiental............ccccuuuiiiiiiiiiiiiii 86

7. CONCLUSOES ..ottt ettt sen s 90

8. BIBLIOGRAFIA ... ettt e e e e e e e eeeeeeas 91

APENDICE A — FOLHAS DE ESPECIFICACAO ......oovioieeeeeeeeeeeeeeeeee e 93

APENDICE B = BALANCO MATERIAL ..o 129

vii



LISTA DE FIGURAS

Figura 1. Molécula da acetona (O'NEIL, 2006). .........cccvvvrriiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiieeeeeeeeeeee 3
Figura 2. Bacilos de C. acetobutylicum (BARATELLA,2019). ......ccovviviiiviiiiieeeeeeeeees 4
Figura 3. Reacgdao envolvida na producéo de acetona via oxidagcao do cumeno

QY = ST @@ 2 0 I ) T 5
Figura 4. Reacdo envolvida na producéo de acetona via oxidacdo do cumeno

QY4 = ST @@ 2 0 I ) T 5
Figura 5. Rota de sintese da acetona via desidrogenacao do alcool isopropilico
(IPA) (CHAUVEL, 1989; VELLASCO, 2011). ...uuuuuiruiuiruunnnnnnnnnnnnnnnnnennnnnnnnnnnneennnnnnnenne 6
Figura 6. Aplicacéo global da acetona em 2022 (IHS MARKIT, 2022). ...........cccceeue. 7
Figura 7. Mercado global da acetona em 2022 (IHS MARKIT, 2022). ..........cccceeee. 8
Figura 8. Forma estrutural do isopropanol (O’'NEIL, 2006)............ccccevvvvviiiiieeeneennnns 8
Figura 9. Rota de sintese do isopropanol via hidratacao indireta do propileno (IPA)
(CHAUVEL, 1989; VELLASCO, 2011). ...uuuuuuuuuuuuuuunnnnenninnnnnnnnnnnnnnnsnnsnnensnnsesnsnnnnnnnnnnnes 9
Figura 10. Rota de sintese do isopropanol via hidratacao direta do propileno (IPA)
((CHAUVEL, 1989; VELLASCO, 2011). ...uuuuuruuuiuuurruunnnrnnnnnnnnnnnnnnnnsnnennnnnnnnnnnnnnsnnnnnnnnes 9
Figura 11. Aplicagéao global do isopropanol em 2022 (IHS Markit, 2022). ............... 10
Figura 12. Mercado global de isopropanol em 2022 (IHS Markit, 2022).................. 11
Figura 13. Diagrama simplificado da planta de producao da acetona a partir de
ISOPIOPANOI (IPA). ..ttt ssbanee 11
Figura 14. Esquema de um reator de leito fixo (FOGLER, 2009).........ccccccvvvrrrrrnnnn. 16
Figura 15. Esquema de um reator casco e tubo de leito fiX0.........cccccvvvvvvviiiininnnnn. 16
Figura 16. Fator de corregao para configuragéo 1-1 (TURTON et al., 2018). ......... 20
Figura 17. llustracdo de uma bomba centrifuga e o seu funcionamento (Blog da
(o) =T a dl BI=To | ¢= 10 ) PP PPPPPPPPPP 23
Figura 18. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1101............. 24
Figura 19. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1102............. 24
Figura 20. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1103............. 26
Figura 21. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1104............. 26
Figura 22. Trocador de calor de tubo duplo (Apresentacdo em Power Point: Unidade
3.2 - Trocadores de Calor, 2022). ......ccooeiiiiiieii et 32
Figura 23. Trocador de calor de casco e tubo com cabecote flutuante (Apresentacéo
em Power Point: Unidade 3.2 - Trocadores de Calor, 2022).........cccooeeevevviiieeeinnnnnnn. 33
Figura 24. Parametros para obtencdo dos custos dos trocadores de calor (TOWLER
LIS N L[ I 2 0 34
Figura 25. Esquema do projeto do trocador E-1101..........ccccoeeviiiiiiiiiiiiiieecceiieeeees 35
Figura 26. Esquema do projeto do trocador E-1102...........ccceevveiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeneennn. 36
Figura 27. Esquema do projeto do trocador E-1103...........ccovvviiiiiiiiiiiiiiiiiiieeieeeeeee, 36
Figura 28. Esquema do projeto do trocador E-1108............cccevvviiiiiiiiiiiiiiiiieeeenneennn. 37
Figura 29. Esquema do projeto do trocador E-1104............coevvvviiiiiiiiiiiiiieiieeeneeeenen, 38
Figura 30. Esquema do projeto do trocador E-1105..........cccevvvvviiiiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeene, 39



Figura 31. Esquema do projeto do trocador E-1106............ccocevviiiiiiiiiiiiiiiieeeeeeenenn. 41
Figura 32. Esquema do projeto do trocador E-1107.........cccovvviviiiiiiiiiiiiiiieeieeeeeeeeee, 41
Figura 33. Esquema do vaso pulmao V-1103. ... 43
Figura 34. Razdo geométrica de vasos pulmdes (TOWLER e SINNOTT, 2013). ...43
Figura 35. Tempos de holdup time e surge time (TOWLER e SINNOTT, 2013).....44
Figura 36. Parametros para obtencédo de custo dos vasos (TOWLER. e SINNOTT,
720 R PR PPPPPPPRPR 46
Figura 37. Separador vertical liquido-vapor (TOWLER e SINNOTT, 2013). ........... 49
Figura 38. Esquema do vaso separador V-1101. ..........ccoovviiiiiiiiii e 49
Figura 39. Fator de instalagcdo (TOWLER e SINNOTT, 2013).......ccccevvrrrirvrnineeeennn. 51
Figura 40. Esquema da torre T-1102.......ccccceiiiiriiiiiiiiieeeeeeeeeete e e e e e 52
Figura 41. Altura para o nivel de inferior de liquido (TOWLER e SINNOTT, 2013). 54
Figura 42. Parametros para obtencédo de custo dos pratos (TOWLER e SINNOTT,
120 3 R P U PR PPPPRPRPRR 57
Figura 43. Custo da coluna T-1102 versus nUmero de pratos...........ccccvveeeeeeeeennne 58
Figura 44. Altura entre os anéis (TOWLER e SINNOTT, 2013). ......cccccvveeeeeeennnnns 59
Figura 45. Custo do equipamento adquirido para equipamentos comuns da fabrica.
................................................................................................................................. 59
Figura 46. Diagrama mecanico (P&ID) da torre para destilagéo de acetona (T-1102).
................................................................................................................................. 65
Figura 47. Grafico do fluXO de CaiXa. ........cccuuviiiiiiiieeee e 86
Figura 48. Sistema representado como uma caixa preta com correntes de entrada e
Y= 1o = VO EUEPP RSP 130


https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138546
https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138547
https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138548
https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138553
https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138554
https://d.docs.live.net/08bdcb5a3543b60e/Projetos%202%20-%20Produção%20de%20Acetona%20a%20partir%20de%20Álcool%20Isopropílico/Nosso%20trabalho/Projeto%20de%20Engenharia%20Química%202%20-%20Com%20correções.docx#_Toc118138554

LISTA DE TABELAS

Tabela 1. Parametros reacionais (TURTON et al., 2018). .......cccevvvviiiiieeeerieeeiiiinnnnn. 12
Tabela 2. Dados referentes ao catalisador de Cu-SiO2 (GONCALVES e MINGUITA,
12 0 17
Tabela 3. Temperaturas no casco e NOS tubos do reator...............eeieeeeeeeeeeeeinnnnnnn. 19
Tabela 4. Simulagéo para determinar L/D OtimMO...........ueevviiieiiiiiiiiiiiiieeee e 21
Tabela 5. Parametros caracteristicos e custo do reator R-1101..........ccccceevvvivnnnee. 22
Tabela 6. Parametros caracteristicos das bombas P-1101 e P-1102....................... 25
Tabela 7. Valores dos parametros das correntes para o projeto da bomba P-1103.26
Tabela 8. Valores dos parametros das correntes para o projeto da bomba P-1104.27
Tabela 9. Parametros caracteristicos das bombas P-1103 e P-1104...................... 29
Tabela 10. Custos das quatro bombas. ..., 30
Tabela 11. Custos das bombas duplicadas. ............cccccceeiiiiieiiiiieiciceeeeeeee, 31
Tabela 12. Parametros dos trocadores de Calor. .........coooeeeeeiiiiii, 37
Tabela 13. Parametros obtidos dos trocadores de calor para otimizacdo da primeira
(070 1] - 39
Tabela 14. Custos totais obtidos dos trocadores de calor para otimizacao da primeira
(070 1] - N 40
Tabela 15. Parametros obtidos para os trocadores de calor da segunda coluna. ... 42
Tabela 16. Parametros caracteristicos para o vaso V-1101. ..........ccccoeeeeeiiiviiiinnnnnn. 47
Tabela 17. Parametros caracteristicos para o vaso V-1103. ..........cccceeeeeervevviinnnnnnn. 47
Tabela 18. Par@metros caracteristicos para 0 vaso V-1104. .........ccccccceeeeeeiiinnnnnne. 47
Tabela 19. Otimizag@o do vaso V-110L. ..o 50
Tabela 20. Par@metros caracteristicos para a T-1102. .........coooiiiiiiiiieeeeeeeneiiieeee 57
Tabela 21. Par@metros caracteristicos para a T-1103. ........coooiiiiiiiiiiiireeeeeeeeieee 58
Tabela 22. Listagem de iNStrUMENtOS .........oooeeeiieeeeeeeeeeeeeee e 61
Tabela 23. Listagem de controladores..........cooooeeeiiii e 62
Tabela 24. Listagem de alarmes..........oooooio oo 62
Tabela 25. Listagem das valvulas de seguranGa...........ccccceeeeeiiiiiiiiiieeneee e 63
Tabela 26. Listagem de intertravamentos..........cooooveeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeeee e 64
Tabela 27. Dados de calor trocador e custo para trocadores de calor..................... 69
Tabela 28. Valores do custo de agua de refrigeracdo para trocadores de calor...... 70
Tabela 29. Valores do custo de vapor de caldeira para trocadores de calor. .......... 70
Tabela 30. Valores de referéncia para calculo dos custos dos trocadores. ............. 71
Tabela 31. Consumo de agua de refrigeracéo do trocador E-1104. ........................ 72
Tabela 32. Consumo de vapor de caldeira do trocador E-1105............ccccceeeevvvvnnnnnn. 72
Tabela 33. Consumo de utilidades dos trocadores E-1106 e E-1107..........ccc........ 73
Tabela 34. Gasto de utilidades das bombas. ..., 73
Tabela 35. Relacdo dos custos de equipamento e de operacao. ...........cceeeevvvvennnnn. 74
Tabela 36. Otimizaga0 dOS Pratos. ......ccouuuuiiiiiieieieeiiii e 76



Tabela 37.
Tabela 38.
Tabela 39.
Tabela 40.
Tabela 41.
Tabela 42.
Tabela 43.
Tabela 44.
Tabela 45.
Tabela 46.
Tabela 47.
Tabela 48.

CUSLOS d€ EQUIPAMENTO. .....uuuiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiiieiiiiiei e 76
Custos de equipamento € material. ............ccccuuummiimiiimiiiiiiie 78
Divisao dos custos de equipameNtO. .............ueueermmmrmmmmmmemeiiiniininiinnnnennnns 78
Custos de engenharia de detalhe. ..., 79
Relacéo para determinar o imobilizado.............ccccooeeeeiiiiiiiiiii e, 80
Capital de INVESHMENTO...........ccevuiiiiiiee e e e e e eenans 80
(O 1S3 (010 [ =T o o - U 81
CUuStOS de MAteria PrIMaL. ....cccevveeiiiiiiee e e ee et e e e e e e e e e e e eeennns 82
YT F= o= To o oI ol U] (01 TSP 82
(O 1] (01 J PP 83
Relacao para 0 fluxo de CaiXa. .........cceeveeeeiiiiiiiiiiiii e 84
LU Do T [T o= T b TR 85

Xi



LISTA DE ABREVIATURAS, SIGLAS E SIMBOLOS

Qp-1103
Qp-1104

Qrefluxo, torre 1
Qrefluxo, torre 2
TT:L’

Q

Q

Qacetona

Qre fluxo
Qreciclo

m

Mh

e

PH,0

Pc

PL

Paparente

Pouik

p fluido

Pre fluxo

A

a,b

Avaso

C

C(ano)

Ca

Chbomba duplicada

Cbomba
CEPS|(ano)

Vazao volumétrica da bomba P-1103
Vazao volumétrica da bomba P-1104

Vazéao volumétrica do refluxo da torre de destilacdo T-1102
Vazao volumétrica do refluxo da torre de destilacdo T-1103
Vazao massica de vapor de agua

Vaz&o massica

Vaz&o volumétrica

Vaz&o volumétrica de acetona

Vaz&o volumétrica do refluxo

Vazdao volumétrica do reciclo

Consumo anual de matéria

Eficiéncia hidraulica

Eficiéncia elétrica

Densidade da agua

Densidade da fase vapor

Densidade da fase liquida

Densidade aparente do catalisador
Densidade bulk do catalisador

Densidade do fluido que passa pela bomba
Densidade do fluido de refluxo na torre

Area exposta total dos tubos

Constantes tabeladas por equipamento

Area do vaso

Custo

Custo dos equipamentos no ano de referéncia
Concentragao do componente A

Custo total de cada bomba duplicada

Custo da bomba

Chemical Engineering Plant Cost Index no ano de referéncia

xii



Cestator
Cipa
CO2
COP26
Cp
Coratos
Crotor
Ct,bomba
Cw
Cw

D

Dm

Dp
Dreal

Dv ou Dvaso
E

e

Ea

f

Fao
FAL

Custo do estator

Concentracao de isopropanol

Gas carbobnico

262 Conferéncia das Nagdes Unidas sobre a mudanga no clima
Calor especifico

Custo dos pratos

Custo do rotor

Custo total da bomba

Agua de resfriamento

Fator de complexidade

Diametro dos tubos do reator

Diametro médio

Diametro da particula de catalisador

Diametro real do vaso

Diametro do vaso

Eficiéncia de solda

Espessura da torre

Energia de ativacao da reacéo

Fator de Hand

Vazao molar inicial do componente A

Alarme de vazao baixa

Controlador de vazéo

Indicador de vazao

Fluxo de caixa corrigido no ano n

Fluxo de caixa sem correcao

Fator de correcao

Aceleracao da gravidade

Altura da torre

Coeficiente de transferéncia de calor do casco
Coeficiente de transferéncia de calor dos tubos
Elevacéo dos vasos e torres em relagéo ao chéo

Altura do corpo da torre

Xiii



Hfundo
HL
hiig,vaso
HLL
HPS
Htotal
IPA
ISBL
K

ko

Kj

L
LAH
LAL
LC
L/D
Leq

LI
LLL
LPS
Lvaso
MIBK
MMA
n
NLL
NP ou np
Ntubos
ODS
OSBL
P&ID
Padm
PAH

Altura do fundo da torre

Altura de liquido no vaso

Nivel de liquido dentro do vaso pulméao
Nivel maximo de liquido

Vapor de aquecimento de alta presséo
Altura total da torre

Alcool isopropilico / Isopropanol

Limites internos da bateria

Constante da equacado empirica de York
Constante cinética da reacao

Juros de referéncia

Comprimento dos tubos do reator
Alarme de nivel alto

Alarme de nivel baixo

Controlador de nivel

Razé&o de refluxo

Consumo volumétrico anual de um equipamento
Indicador de nivel

Nivel inferior de liquido

Vapor de aquecimento de baixa pressao
Comprimento do vaso
Metil-isobutilcetona

Metacrilato de metila

Parametro caracteristico do equipamento
Nivel normal de liquido

Numero de pratos

Numeros de tubo do reator

Objetivos de Desenvolvimento Sustentavel
Limites externos da bateria

Diagrama de tubulacéo e instrumentacao
Presséo de admissédo da bomba

Alarme de presséo alta

Xiv



PAHH Alarme de pressao muito alta

PBR Reator de leito fixo

PC Controlador de pressao

Pl Indicador de pressao

Pi Presséo de projeto

Pimp Pressao na impulsdo da bomba

pKa Constante de dissocial¢do acida

Potbomba Poténcia consumida pela bomba

PPMA plasticos acrilicos polimetilmetacrilato

Pr, vaso Pressao relativa no vaso pulméo

Pshut-off Nivel de pressdo maximo da bomba

Ptopo, torre Presséo no topo da torre

Pvavula Presséo da valvula

Q Quantidade de energia

Qdestilado Vazao volumétrica de destilado da torre

Qduty Calor

Qee Carga energética entregue

Qu Vazéo de liquido no vaso

Qtubo Vazao volumétrica nos tubos

Qulig Vazao volumétrica de liquido que desce pela secdo de esgotamento
Qvmax Vazao volumétrica maxima

R Constante Ideal do Gases

R, P Parametros para o método LMTD de fator de correcéo

-ra Taxa de reacdo em relagdo ao componente A

Re Numero adimensional de Reynolds

RW Agua de refrigeracéo

S Parametro tabelado por equipamento em unidades especificas
SC Sobre espessura por corrosao

Sestator Parametro correspondente a vazao volumétrica da bomba
Smin Secao transversal circular minima

Streal Secéo transversal circular real

Srotor Parametro correspondente a poténcia consumida da bomba

XV



St
Sten

T1'
T1"
T2'
T2"
TAH
TAHH
TAL

Whaso
XA
APpompa
AT,

AP

AT

(0]

A

Area transversal de 1 tubo

Tensdo maxima que um material suporta
Temperatura

Temperatura de entrada do fluido de aquecimento no casco do reator
Temperatura de entrada nos tubos do reator
Temperatura de saida do fluido de aguecimento no casco do reator
Temperatura de saida nos tubos do reator
Alarme de temperatura alta

Alarme de temperatura muito alta

Alarme de temperatura baixa

Controlador de temperatura

Indicador de temperatura

Tempo de retengdo de um vaso

Taxa interna de retorno

Coeficiente de transferéncia de calor
Coeficiente de transferéncia de calor minimo
Velocidade de escoamento do fluido

Volume do reator

Volume de liguido no vaso

Valor atualizado liquido

Velocidade limite

Volume total do vaso

Consumo anual de energia

Massa de catalisador

Massa total de um vaso

Conversao do componente A

Diferenca de presséo das correntes a montante e a jusante da bomba
Temperatura média logaritmica

Perda de carga

Diferenca de temperatura

Esfericidade da particula

Calor latente de vaporizagéo

XVi



Viscosidade do fluido
Densidade do fluido na entrada do reator

Porosidade do catalisador

Xvii



1. INTRODUCAO E OBJETIVOS

A acetona é uma substancia amplamente empregada na industria quimica para
producdo de outros compostos, tais como: metacrilato de metila (MMA), metil-
isobutilcetona (MIBK) e bisfenol A, cujas principais aplicacfes envolvem: a obtencao
de plasticos de policarbonato e resinas epoxi, presentes na constituicdo desde
garrafas plasticas até automoveis e do acrilico; a sintese de inseticidas, defensivos
agricolas, produtos farmacéuticos e agentes flavorizantes; a fabricagdo de tintas,
vernizes, explosivos, entorpecentes, esmaltes e como principal constituinte de
produtos removedores de esmaltes. Ainda € utilizada como agente estabilizante do
acetileno, uma vez que este gas € transportado de forma segura apenas quando
dissolvido em acetona em cilindros de aco (CUNHA, 2019; LLACTA et al., 2015;
MANGILI et al., 2016).

As principais rotas de producédo da acetona sdo: a oxidacdo do cumeno, a
oxidacao do propileno e a desidrogenacao do alcool isopropilico. A oxidacdo do
cumeno € a rota mais comum na industria global, no entanto, tem como subproduto
0 benzeno, que diminui a pureza da acetona e aumenta os custos de producdo na

etapa de separacao, além de ser carcinogénico.

A oxidacéo do propileno tem como desvantagem apresentar baixa conversao
da acetona e requerer reagentes de alta pureza. E a desidrogenacdo do alcool
isopropilico apresenta como vantagem a obtencdo de uma acetona de alta pureza
com elevada taxa de conversdo, além de ndo apresentar subprodutos aroméaticos
prejudiciais a saude. Tal via de producdo tem como produto secundario o hidrogénio,
empregado frequentemente na sintese da amonia, em processos nas refinarias e no
tratamento do carvdo. Neste trabalho, optou-se pela abordagem da rota de
desidrogenacéao do alcool isopropilico, a qual oferece resultados atrativos com baixo
custo de producao (CUNHA, 2019; LLACTA et al., 2015; MANGILI et al., 2016).

A conversao de isopropanol em acetona gera gas hidrogénio como subproduto,
representado na reacéo a seguir (GONCALVES e MINGUITA, 2017).

(CHg)ZCHOH(g) - (CH3)ZCO(Q) + HZ(g)



O hidrogénio é um elemento simples e abundante na natureza, porém muito
dificil de ser encontrado sozinho devido a sua elevada reatividade. E chamado de
hidrogénio cinza quando gerado a partir do gas natural ou metano, com menores
emissdes que o hidrogénio preto e marrom, produzido pelo carvao preto e marrom,
respectivamente (CAMPOS; LEAO e AMORIM, 2021). Por ser possivel o seu
aproveitamento em outros processos e ser visto atualmente como uma fonte potencial

de energia, agrega vantagens econémicas ao processo (VARGAS et a.l, 2014).

Com base nas premissas descritas anteriormente, o presente projeto tem como
objetivo dimensionar uma planta de producédo de acetona com uma capacidade de
16115,84 toneladas anuais. Para alcancar este objetivo final, cumpriu-se 0s seguintes

objetivos parciais:

i) Realizacdo dos balancos de massa da unidade;

i)  Dimensionamento dos equipamentos de operacédo requeridos;

i) Indicag&o dos sistemas de instrumentacéo e controle, tal como os
elementos de seguranca da planta;

iv)  Realizacéo do diagrama P&ID da unidade T-1102, torre de destilacéo
fracionada;

v)  Andlise de viabilidade econémica do processo;

vi)  Estudo preliminar dos impactos ambientais da planta.



2. REFERENCIAL TEORICO

Esta secdo tem como objetivo contextualizar tdpicos relevantes para a
compreensao do presente estudo. A seguir, serdo apresentados revisdes e conceitos
para o produto de interesse, a acetona e a matéria-prima base para sua sintese, o

isopropanol.

2.1. Acetona

A acetona é um composto organico de nomenclatura oficial 2-propanona, cuja
férmula estrutural estd representada na Figura 1, constituindo a cetona mais
conhecida. E um liquido incolor, inflaméavel, volatil, com odor ligeiramente pungente e
pouco aromatico. E miscivel em todas as propor¢bes de agua e em solventes
organicos como éter, metanol, alcool etilico e ésteres. Tem peso molecular de 58,08
g/mol, ponto de fusdo de -94°C, ponto de ebulicdo de 56,5°C, ponto de fulgor de -
18°C, pKa de 24,2 e sua densidade, mensurada a temperatura ambiente (25°C), é
igual a 0,788 kg/L (O’NEIL, 2006).

O
|
C
HsC~ “CH,

Figura 1. Molécula da acetona (O’NEIL, 2006).

Tal composto foi sintetizado pela primeira vez em 1595, a partir da destilagéo
sob baixa pressédo do acetato de chumbo por Andreas Libavius (quimico alemé&o),
processo conhecido como “dry distillation”. No entanto, sua férmula molecular so foi
corretamente determinada, em 1832, por Liebig e Dumas. A producgé&o industrial da
acetona teve inicio na Primeira Guerra Mundial, sendo factivel sua realizacao devido
ao desenvolvimento de um processo fermentativo a partir de carboidratos,

desenvolvido por Chaim Weizmann, um quimico russo. Em tal processo, Weizmann
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empregou uma bactéria ainda desconhecida, que foi identificada posteriormente
como sendo a Clostridium acetobutylicum (Figura 2). (Luyben,2011; Baratella,2019)

Figura 2. Bacilos de C. acetobutylicum (BARATELLA,2019).

Segundo GONCALVES e MINGUITA (2017), existem diversas formas de

produzir acetona entre elas:

i) Oxidacdo do cumeno, mais conhecido por processo Hock;
i)  Desidrogenacao do 2-propanol;
iii)  Oxidacado do 2-propanol;
iv)  Desidrogenacéo do alcool isopropilico (IPA);
v)  Oxidacao catalitica do alcool isopropilico;
vi)  Oxidacédo de hidrocarbonetos, como a oxidacdo do propeno;
vii)  Oxidacgéo do para-di-isopropil benzeno;
viii)  Processo para obtencdo de 6xido de propileno por oxirano (acetona é
um subproduto);

iX)  Fermentacao de biomassa.

Atualmente, parte majoritaria da producao industrial da acetona é feita partir do
cumeno (Figura 3) desenvolvido, em 1944, por Hock e Lang (VELLASCO et al., 2011).
Neste processo, o benzeno reage com o propileno (reacéo de alquilagéo) na presencga

de acido fosforico como catalisador (Figura 4).



Figura 3. Reacao envolvida na producéo de acetona via oxidac&o do cumeno (VELLASCO, 2011).

Em seguida, o isopropilbenzeno - conhecido como cumeno - formado € oxidado
pelo oxigénio do ar, gerando o hidroperoxido de cumila, que em presenca de &cido
sulftrico é clivado a acetona e fenol (Figura 4).

S e rd " OH

Figura 4. Reacéo envolvida na producao de acetona via oxida¢éo do cumeno (VELLASCO, 2011).

Um aspecto curioso deste processo € que sua finalidade principal é a obtencéo
do fenol, cujas aplica¢cbes incluem a producéo de farmacos, resinas e corantes. No
Brasil, as principais empresas produtoras de acetona sdo a Rhodia (SP) e a
Quiminvest (RJ), sendo adeptas desta via de producdo. No entanto, segundo
CHAUVEL (1989) e VELLASCO (2011), o processo Hock vem sido substituido pela
desidrogenacéo do alcool isopropilico (IPA). A partir dessa rota de sintese o processo
pode ser realizado em fase liquida ou em fase gasosa. Entretanto, para os casos
supracitados, aléem da formacéo da acetona ha a geracéo de gas hidrogénio conforme

demonstrado na Figura 5.



Figura 5. Rota de sintese da acetona via desidrogenacao do alcool isopropilico (IPA) (CHAUVEL,
1989; VELLASCO, 2011).

Em fase liquida, para que a reagdo ocorra a temperatura de 150°C é
necessario um catalisador, o niquel de Raney. Essa situacdo apresenta-se mais
vantajosa dada a pureza dos produtos e o rendimento de 98% obtido. Por outro lado,
para que a reagao se processe em fase gasosa, a temperatura de operacao requerida
pode alcancar valores entre 300°C e 400°C, sendo comumente utilizados
catalisadores de niquel ou cobre. Uma desvantagem desta fase € que o rendimento
permanece em, aproximadamente, 90% em consequéncia do controle da temperatura
ideal, sendo necessario o uso de trés colunas para fazer a separacdo da mistura
formada com o &lcool isopropilico, acetona, gas hidrogénio e agua residual
(CHAUVEL,1989; VELLASCO, 2011).

2.2. Aplicagcdes e mercado da acetona

A acetona é muito aplicada na producdo de metacrilato de metila (MMA),
possuindo sua maior aplicacdo na producéo de plasticos acrilicos polimetilmetacrilato
(PMMA). Tal composto € amplamente utilizado em varios procedimentos médicos,
odontolégicos e de substituicdo de articulacbes por meio de resinas e adesivos. E
aplicado, também, no ramo da construcdo civil em moldagens, em compdsitos de
superficie mineral e revestimentos. Além disso, o MMA é usado na induastria
automotiva para producao de vidros automaticos e para revestimentos externos, visto
gue é resistente as intempéries e protege contra arranhdes. Por sua vez, o bisfenol A

constitui um composto relevante para a geracdo de resinas de plasticos e resinas



epoxi de policarbonato, que sdo empregados em diversas outras aplicagbes. Como
exemplo, o policarbonato é utilizado em lentes de 6culos, equipamentos médicos,
garrafas de &gua, computadores, telefones celulares e outros equipamentos
comerciais. O MMA e o bisfenol A ocupam, respectivamente. a primeira e segunda
posicdo em relacdo a demanda global de acetona como pode ser visto na Figura 6
(IHS MARKIT, 2022) e (MORDOR INTELIGENCE, 2022).

@ Metacrilato de Mefila (MMA)
Bisfenol A
Solventes

@ Metil Isobutil Cetona (MIBK)
Outros

Figura 6. Aplicag&o global da acetona em 2022 (IHS MARKIT, 2022).

Na Figura 7, observa-se que a regido da Asia-Pacifico, representada
principalmente pela China, lidera o consumo mundial de acetona, seguido dos
Estados Unidos e Europa Ocidental. Cabe destacar que a inddstria chinesa ocupa o
primeiro lugar dado que tem a maior base de producao de eletrénicos do mundo. Além
disso, possui crescente investimento em setores como construcao, cuidados pessoais
e solventes com um grande mercado consumidor. Em 2022, o mercado global de
derivativos de acetona foi orcado em US$ 11,2 bilh6es e deve progredir de forma
constante a uma taxa de 5,8%a.a. para atingir uma avaliacdo de mercado de US$
19,9 bilhdes até o final de 2032 (IHS MARKIT, 2022) e (MORDOR INTELIGENCE,
2022).
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Figura 7. Mercado global da acetona em 2022 (IHS MARKIT, 2022).

2.3. Isopropanol

O isopropanol (IPA) também conhecido como alcool isopropilico, 2-propanol
ou pelo nome oficial, propan-2-ol € um liquido claro, incolor e volatil. A Figura 8
apresenta sua forma estrutural. Este composto possui odor caracteristico de alcoois,
além de ser inflamavel e explosivo. Ademais, possui massa molecular de 60,1 g/mol,
densidade de 0,785 kg/L a temperatura ambiente (25°C), ponto de fuséo igual a -
90°C, ponto de ebulicdo de 82°C, sendo miscivel em agua, outros alcoois, cloroférmio,

éter, glicerina, benzeno e acetona (O'NEIL, 2006).

OH

H,C CH;
Figura 8. Forma estrutural do isopropanol (O’NEIL, 2006).

O isopropanol foi o primeiro alcool sintético comercial. Os quimicos da
Standard Oil Company (posteriormente chamada de Exxon Mobil), localizada em
Nova Jersey, o produziram pela primeira vez no ano de 1920, enquanto estudavam
0s subprodutos do petréleo. Segundo CHAUVEL (1989) e VELLASCO (2011),

atualmente existem duas rotas para producéo de IPA. A primeira e mais antiga rota,



se baseia na hidratac&o indireta do propileno de refinaria. Inicialmente é adicionado
acido sulfarico para gerar sulfato de isopropilo, este entdo é hidrolisado com vapor de
agua para formar acido sulfurico e IPA (Figura 9). Ao final, visando alcancar a pureza

desejada o IPA bruto passa por um processo de destilagéo.

0S0H OH

) Ha80y H>0, resma acida l
.:-_:-__.-' "-»___H. S "._.___..-" "-».___l‘H - --.-_____.-" hh"-\__

Figura 9. Rota de sintese do isopropanol via hidratacéo indireta do propileno (IPA) (CHAUVEL, 1989;
VELLASCO, 2011).

A segunda, e mais moderna rota, é a hidratacdo direta do propileno de elevada
pureza (90- 99%). Tal processo ocorre em uma Unica etapa e ndo se faz necessario
0 uso do &cido sulfarico (Figura 10). A mistura liquido-vapor de agua e propileno é
aquecida e colocada sob pressao de forma a ser inserida em um reator de fluxo de
gotejamento com resinas de poliestireno CHAUVEL (1989) e VELLASCO (2011).
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Figura 10. Rota de sintese do isopropanol via hidratagéo direta do propileno (IPA) ((CHAUVEL,
1989; VELLASCO, 2011).

2.4. Aplicacdes e mercado do isopropanol

O isopropanol também é um produto versatil sendo aplicado em diversos
setores, tais como: industriais, cosméticos, reagentes, eletrbnicos e
farmacéuticos. A nivel industrial € usado como solvente e para limpeza, assim
como matéria prima para outros compostos. Sua aplicacdo direta envolve:
revestimentos de superficie, tintas, formulacdes de pesticidas, solventes de
processamento na producdo de resinas e produtos de limpeza. A categoria

cosmética inclui produtos de higiene pessoal e alcoois. A nivel farmacéutico



constitui solvente para a fabricacéo de drogas e algumas formula¢des medicinais.
No setor eletrbnico, € usado como produto de limpeza de placas de circuito
impresso, monitores de tela plana, dentre outros dispositivos (IHS MARKIT,
2015) e (MORDOR INTELIGENCE, 2022).

De acordo com a Figura 11, é possivel observar que a industria
farmacéutica e cosmética ocupa, respectivamente, a primeira e segunda posi¢cao

em relacdo a demanda global de isopropanol.

@ Famacéuticos
Cosmeéticos e Cuidados Pessoais
® Reagentes
® Industriais
/ Eletrénicos

\ — ® Outros
‘ |

Figura 11. Aplicacéo global do isopropanol em 2022 (IHS Markit, 2022).

Tal como observado para a producao de acetona, verifica-se que a regiao
da Asia-Pacifico, representada principalmente pela China, lidera o consumo
mundial de acetona, seguido dos Estados Unidos e Europa Ocidental (Figura 12).
Fatores que justificam este cendrio sdo: o crescimento robusto do setor de
construcéo civil, investimentos na industria quimica, aumento da demanda por
produtos cosméticos e aumento de produtos farmacéuticos. Em 2022, o mercado
global de isopropanol foi orgado em US$ 3,2 bilhdes e deve progredir de forma
constante a uma taxa de 2,5%a.a. para atingir uma avaliacdo de mercado de US$
4,8 bilhdes até o final de 2032 (IHS MARKIT, 2022) e (MORDOR INTELIGENCE,
2022).
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Figura 12. Mercado global de isopropanol em 2022 (IHS Markit, 2022).

3. DESCRICAO DO CENARIO

Como discutido na sec¢éo anterior, existe mais de uma rota para producao de
acetona. Neste trabalho, a rota de estudo escolhida foi a de desidrogenacdo do
isopropanol cujos produtos de reacdo sao acetona e hidrogénio. Para o tanto,
simulou-se uma planta adaptada de Turton et al. (2003), cujo fluxograma do processo

pode ser visto na Figura 13 e os detalhes de cada corrente podem ser vistos no

Figura 13. Diagrama simplificado da planta de producdo da acetona a partir de isopropanol (IPA).
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Para melhor compreensao da planta, ela foi dividida nas seguintes secgoes:

secao de alimentacao, de reacao e de separacao.

)] Secdao de alimentacgao

A alimentacdo com vazao de 2401 kg/h, é composta pela mistura de
isopropanol (88 %) e agua (12 %), a 101 kPa e 25°C. Essa corrente é misturada com
a corrente de reciclo com vazéo de 254,4 kg/h contendo uma mistura de isopropanol
ndo-reagido e 4gua a 120 kPa e 84,10°C, oriunda da coluna de IPA (T-1103). A
mistura é pressurizada pela bomba P-1101A/B de 101 kPa para 230 kPa e, em
seguida, é vaporizada no aquecedor E-1101, tendo sua temperatura elevada de

30,93°C para 234°C para entéo ser conduzida ao reator R-1101.

i) Secdo de cinética da reacéo

A reacao da producao da acetona pela desidrogenacéo do alcool isopropilico,
€ endotérmica, sendo sua entalpia padrao de 62,9 kJ/mol. A reacédo ocorre sobre um
catalisador, em fase gasosa e é cineticamente controlada. Sua cinética € de primeira

ordem em relag&o a concentracao do IPA (Equagéao 1):

Eq
_TA = CAkoe_ﬁ (1)

Os seus parametros, como energia de ativacdo e constante cinética estdo

dispostos na Tabela 1.

Tabela 1. ParAmetros reacionais (TURTON et al., 2018).

Reacéo Parametros

Energia de Constante Concentracéao de
ativacao E, cinéticak, isopropanol
(kJ /kmol) (s7h (kmol/m3)

12



(CH3),CHOH(g) = (CH3),C0(g) + Hy 72380 351000 Cipa

A reacdo ocorre em um reator tubular de leito fixo (R-1101), com fluido de
aquecimento de sal fundido e conversdo desejada de 90%. Para a simulagéo, os
tubos séo preenchidos com catalisador esférico e as caracteristicas mais detalhadas
desse material serdo demonstradas durante o projeto do reator.

iii) Secdao de separacao

O efluente do reator com vazéo de 2655 kg/h, contém 61% de acetona, 23,9%
de hidrogénio, 7% de isopropanol e 8,1% de agua a 191 kPa e 350°C. Essa corrente
€ conduzida ao refrigerador E-1102, onde sua temperatura é reduzida para 45°C e
em seguida, levada ao refrigerador E-1103, onde sua temperatura € reduzida para
20°C. Apos esta etapa, o efluente € encaminhado ao vaso separador (V-1102), onde
a corrente resultante de vapor com vazéo de 334,6 kg/h contendo 23,6% de acetona,
75% de hidrogénio, 0,6% de agua e 0,7% de isopropanol, € alimentada no ultimo prato
da coluna de absorcéo (T-1101). Essa coluna, de 0,33 m de diametro e 2,5 m de
recheio, € também alimentada no primeiro prato por uma corrente de agua tratada
com vazao de 360,3 kg/h a 25°C e 150 kPa. O produto de topo com vazéo de 237,7
kg/h contém 82,9% de hidrogénio, 2% de agua, 14,9% de acetona e 0,01% de
isopropanol a 34,77°C e 150kPa. O produto de fundo com vazéo de 457,7 kg/h
contendo 70,3% de agua, 27,9% acetona, 1,9% isopropanol e a 25,94°C e 163kPa é
misturado com a corrente liquida proveniente do vaso separador. A mistura resultante
com vazdo de 2778 kg/h a 20°C e 163kPa, é conduzida a coluna de destilagédo
fracionada (T-1102).

A coluna T-1102 é composta por pratos de furos que irdo promover uma melhor
eficiéncia de separacdo entre os componentes, juntamente com uma corrente de
refluxo. No caso da torre T-1102, ela é alimentada com uma corrente que possui
acetona, alcool isopropilico e agua. De forma que o produto de topo sera uma corrente
composta com 99,8% de acetona, 0,19 mol% de agua e 0,01% de isopropanol a

60,2°C e 150 kPa. Os produtos de fundo apresentam a seguinte composi¢cao: agua
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(94,3 %) e isopropanol (5,7 %) a 93,2°C e 140 kPa tem sua presséo elevada para
205,7 kPa pela bomba P-1104A/B e é conduzida a coluna de IPA (T-1103).

Para a coluna T-1103, usara pratos de furos com vazao de refluxo. No entanto,
a torre tem como produto de fundo agua residual, enquanto que o produto de topo

sera o isopropanol que sera usado para realimentar o processo produtivo.

4. PROJETO DA PLANTA

Para a construcdo da planta de producéo de acetona é necessario caracterizar
as correntes de processo como as de servicos, segundo modelo das folhas de
especificacdo. Além de descrever os equipamentos: reator, torres de separacéo,
vasos acumuladores, bombas e trocadores de calor presentes no processo produtivo,

assim como os resultados obtidos para cada equipamento.

4.1. Correntes de processo

O diagrama de fluxo de processos do projeto esta presente na figura 13. O
alcool isopropilico (IPA), corrente 01, é inicialmente misturado com uma corrente de
reciclo que contém a matéria prima, agua e acetona proveniente de uma das torres
de destilacdo (T-1103) em um vaso acumulador. Em seguida, essa mistura, corrente
03, € bombeada e a corrente 04 com pressao superior é enviada a um trocador de

calor (E-1101) que ir4 vaporizar toda a mistura.

O vapor produzido, corrente 05, é enviado a um reator com leito fixo (R-1101)
e transforma reagentes em produtos, corrente 06. Entédo, o fluxo de matéria segue
para dois trocadores de calor (E-1102 e E-1103) para que sua temperatura diminua,
dessa forma, a corrente 08 possui menor temperatura que a 07 e 06. O processo
continua para que a corrente possa ter suas fases separadas em um vaso separador
(V-1102). Assim que separadas, a fase vapor segue pela corrente 09 e liquida pela

10. A corrente 09 entra em uma torre de absorcéo (T-1103) juntamente com a agua,
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corrente 02, este processo € necessario para que uma maior quantidade de acetona

seja recuperada ao final das etapas.

Assim, o fluxo de vapor que sai pelo topo da T-1103 € puramente gas
hidrogénio, corrente 11, e o fluxo de liquido é misturado com a corrente 10. Essas
correntes formam a corrente 13 que € a entrada para a primeira torre de destilacao
(T-1102) que é responsavel por separar a mistura em acetona (99,9 mol%), na
corrente 14, como produto de topo e uma combinacdo entre acetona e uma solucéo
contendo alcool e agua, na corrente 15, no fundo. Essa corrente € bombeada e
adentra a torre de destilacdo (T-1103) que gera o produto de topo responsavel pelo
fluxo de reciclo, na corrente 17, rica em IPA e pobre em agua e acetona, e, também,
o produto de fundo, corrente 18, que € resfriado em um trocador de calor (E-1108) e

€, finalmente, tratado, na corrente 19, como agua residual.

4.2. Reator

O reator quimico € um equipamento fundamental dentro de um processo, pois
€ nele que ocorrem as reacfes quimicas de interesse. Os reatores podem ser em
batelada, quando os reagentes permanecem no tanque durante um periodo de tempo
ou com escoamento continuo, quando operados em regime estacionario. Em geral,
as equacdes de projeto para escoamento continuo sdo dadas em funcdo do volume
do reator, V, com excecado do reator de leito fixo (PBR), que é dado em funcado da
massa de catalisador, W (FOGLER, 2009).

O PBR é um retor tubular preenchido por particulas sélidas de catalisador
(figura 14). Esse modelo é muito utilizado em reacdes heterogéneas de fase gasosa
gue necessitam do uso de catalisadores, como é o caso da reacdo de producéo de
acetona (FOGLER, 2009).
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Figura 14. Esquema de um reator de leito fixo (FOGLER, 2009).

Entretanto, esse projeto envolve fatores da geometria do tubo, queda de
pressao e area de transferéncia de calor, sendo necessario 0 uso de um reator mais
complexo, como € o caso do reator casco e tubo de leito fixo. Este consiste em tubos
preenchidos com particulas de catalisador e em transferéncia de calor na parte interna
do equipamento. O reator é aquecido a partir de um fluido de aquecimento, que circula

no casco com operagdo semelhante a um trocador de calor (OGATA et al., 2003).

O esquema do equipamento R-1101 pode ser visto na Figura 15. Lembrando
que, para atender a demanda energética da reacao, é necessario que o calor liberado

pelo fluido seja maior que o calor requerido pela reacdo (FOGLER, 2009).

Tuba

Casco

L Particula de
1.'. catalisador

\

v

Figura 15. Esquema de um reator casco e tubo de leito fixo.

Luyben (2001) realizou um projeto semelhante para um sistema de reator
tubular resfriado, onde considera o impacto da interacédo dos trés fatores (geometria,

gueda de pressao e transferéncia de calor) no projeto econémico. Dessa forma, foi
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feita uma adaptacédo de seu estudo para a producédo de acetona a fim de realizar o
projeto do reator que considere o tempo de residéncia da reacéo e atenda a demanda

energeética.

Inicialmente, foi fundamental definir o catalisador que sera usado na planta,
bem como suas caracteristicas, como densidade, porosidade e area especifica. De
acordo com o estudo de Lokras, Deshpande e Kuloor (1970), o catalisador de cobre
depositado em silica (Cu-SiO2) apresentou melhor desempenho para a reacdo de
desidrogenacdo do alcool. Os estudos mostraram que esse catalisador possui
atividade constante durante 24h na temperatura de 300 °C, 0 que evita a regeneracao
frequente ou troca de catalisador. A Tabela 2 traz algumas informacfes importantes

sobre esse material.

Tabela 2. Dados referentes ao catalisador de Cu-SiOz, com propor¢éo 1:4 (GONCALVES e
MINGUITA, 2017)

Densidade Densidade Diametro da  Area especifica
aparente bulk Porosidade particula equivalente
papar (g/cmS) Pbulk (g/cm3) & Dp (mm) (sz/g)
2,4818 0,8750 0,65 0,2 310

Além disso, também foi determinada a temperatura e a pressao de projeto a
partir dos dados de alimentacdo. Assim, foram adicionados 30 °C a temperatura de
operacdo e 1,8 kg/cm? a presséo de operacdo, seguindo os critérios de engenharia.

Para estimar o volume V do reator, foi utilizada a equacao de projeto de um
reator de leito fixo ideal (Equacédo 2) com ajuda da equacéo cinética (Equacao 3) para
se atingir a conversao desejada de 90%. Como tem-se a hipotese de comportamento

ideal, foi desconsiderada a presenca de gradientes de concentracdo, temperatura e

velocidade entre e dentro das particulas do leito.

" (2)
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- 3)

_Za
_T'A = CAkoe RT

Onde A representa o isopropanol, F,, € a vazdo molar, x, € a conversao, —r,
€ a taxa volumétrica de consumo, C4 é a concentracao, k, € a constante cinética, E,

€ a energia de ativacdo, R € a constante universal dos gases e T é a temperatura.

Também foi calculada a queda de pressao atraves da Equacao de Ergun dada

pela equacéo a seguir.

AP(kPa) = L (150/w (1—¢)? N 1,75pv? (1 — e)) 4)

®2p; &3 oD, &3

Onde AP,,;, € a perda de carga maxima igual a 25 kPa, D, é o diametro da
particula, € € a porosidade, @ € a esfericidade da particula igual a 1, u € a viscosidade
do fluido igual a 122,2x 107*cP, p € a densidade do fluido na entrada igual a

2,369 kg.m™3 e v é a velocidade de escoamento do fluido.

Para o calculo do custo, variou-se o valor do didametro e do comprimento do
reator com ajuda do software Aspen HYSIS® a fim de encontrar a razdo geométrica
L/D étimo, ou seja, aquela que gera menor custo de compra. Para isso, foi obedecida
a demanda energética, na qual o calor liberado pelo fluido precisa ser maior que o
calor requerido pela reacdo. Sendo assim, esse processo foi semelhante ao céalculo
de custo de um trocador de calor casco e tubo, como visto no trabalho de Luyben
(2001).

O primeiro passo € o célculo da area A exposta total dos tubos, A, dada em
funcdo do numero de tubos, N;,p.s, didmetro do tubo, D, e comprimento do tubo, L,

como mostra a Equacéo (5).

A(mz) = Niupos(mDL) )

Em seguida calcula-se a velocidade v em funcédo de Ny,;,s, D € da vazéo

volumétrica Q,p,-
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Qtubo _ Qtubo (6)
S, nD?

Ntubos 4

v(MY/s) =

Conhecendo as temperaturas de entrada e saida do fluido de aquecimento no
casco do reator, T1' e T2', respectivamente, bem como as de entrada e saida nos
tubos do reator, T1” e T2”, nessa ordem foi criada a Tabela 3. Com isso, foi possivel
calcular a temperatura média logaritmica, AT,,;, 0s parametros R e P, fator de
correcdo F; (deve ser maior que 0,75) e o numero de Reynolds, Re. Para a estimativa
do fator F;, foi considerada a configuracéo 1-1 e calculado pelo método gréfico, Figura
16.

Tabela 3. Temperaturas no casco e nos tubos do reator.

Ty T, T T,
234°C 350°C 407 °C 357°C
armi = BT~ Te — 1) ")
In (Tl — TZ )
(T2’ = T,")
oo (= T2) (8)
(TZII _ Tln)
P _ (TZH _ T1”) (9)
(T’ = Th")
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Figura 16. Fator de correcéo para configuracdo 1-1 (TURTON et al., 2018).

_ Devp (10)
u
Assim, sabendo esses parametros e a taxa energética necessaria para a

Re

reacao Qgy¢y, € possivel determinar o calor requerido U,,;,, COMO mostra a seguir.

 (kcal _ Qauty (11)
U’"‘"( /h°Cm2)_FtAATml

O calculo do coeficiente de transferéncia de calor U liberado foi dado pela
Equacao (12), onde h’ é com respeito ao fluido de aquecimento no casco e h” é com

respeito aos tubos.

1 1.1 (12)
U hl hII

Como o fluido de aquecimento utilizado no projeto € o sal fundido, foi utilizado

um valor de b’ = 515,91 h’jgfriz, encontrado na literatura (TOWLER; SINNOTT, 2013).

Ja h" foi calculado com a Equacéo (13) a partir da correlacdo a seguir (LUYBEN,

2001).
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0,6885x107° 13)
n (kcal — 2
h ( /h°C 2) = 0,01545 + D, Re

Substituindo A’ e A" na Equacéo (12), é possivel comparar U com U,,;, €
verificar se a demanda energética foi atendida para cada variacdo de didametro ou
comprimento. A partir disso, é calculado o custo conforme a Equacao (14) assumindo
gue o custo de compra desse reator € o dobro do custo de um trocador casco e tubo
com mesma area de transferéncia de calor (LUYBEN, 2001; TOWLER e SINNOTT,
2013).

C(US$) = 2(32000 + 704, ") (14)

O custo de compra ainda precisa ser multiplicado pelo fator de correcdo do
material de constru¢do. Considerando um aco inoxidavel 304, o fator vale 1,3
(TOWLER; SINNOTT, 2013).

Para o custo da instalacéo, multiplica-se o custo de compra pelo fator de Lang,
gue neste caso, € igual a 4 (TOWLER; SINNOTT, 2013). A Tabela 4 mostra a
simulacédo com a variacao da taxa L/D e a Tabela 5 os parametros caracteristicos do

reator com L/D 6timo, sendo que o comprimento escolhido foi de 20 ft, o mais comum.

Tabela 4. Simulacéo para determinar L/D 6timo.

Nebos L(m) D(m) L/ aP(bar) Up(Kedl/.. ,)  w(keal/,. )  cuss)
1817 6,096 0,0508 120 0,2500 4,59 30,76 1168140,14
808 6,096 0,0762 80 0,2500 6,89 22,02 966167,63
454 6,096 0,1016 60 0,2500 9,19 22,03 707573,78
291 6,096 0,1270 48 0,2500 11,47 22,01 561765,33
202 6,096 0,1524 40 0,2500 13,77 22,02 467533,99
114 6,096 0,2032 30 0,2500 18,31 21,99 356411,80
126 5486 0,2032 27 0,1990 18,40 21,14 354687,16
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Tabela 5. Parametros caracteristicos e custo do reator R-1101.

Temperatura de projeto (°C) 264
Presséo de projeto (kPa) 392,6
Volume do reator (m3) 22,45
Tempo de residéncia (s) 79,2
Comprimento do tubo (m) 6,096
Diametro do tubo (m) 0,2032
Numero de tubos 114
Perda de carga (bar) 0,25
Taxa de conversao (%) 90,94
Custo de compra (US$) 356411,80
Custo de instalacao (US$) 1425647,20
4.3. Bombas

Nesta secdo serd apresentado o projeto das bombas centrifugas que
compdem a planta quimica de producdo de acetona a partir da desidrogenacéo do
IPA. Tal projeto consiste em determinar as correntes na impulsdo e na admissao de
cada bomba, a poténcia consumida e o custo associado ao equipamento e a

instalacao.

De modo geral, as bombas sdo equipamentos responsaveis pelo escoamento
dos fluidos de trabalho através das tubulacdes de uma instalacdo industrial. Uma
bomba transforma a energia mecanica que recebe do motor de acionamento em
energia hidraulica para o fluido de trabalho (FILHO, 2015).

O presente processo possui oito bombas centrifugas, fabricadas com aco
carbono. Séo elas: P-1101 A/B, P-1102 A/B, P-1103 A/B e P-1104 A/B. As bombas
centrifugas sdo o tipo mais simples de turbobombas e sdo as mais empregadas na
pratica, pois possuem baixo custo e ampla faixa de operacdo (MACINTYRE, 1997).

Nelas, a movimentacdo do fluido é consequéncia da acdo de forcas que se
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desenvolvem em sua prépria massa devido a rotacdo de um eixo onde se acopla a
um disco (impulsor ou rotor) dotado de pas (hélices ou palhetas). Sob acéo da forca
centrifuga, o disco recebe o fluido em seu centro (suc¢ao) e o expulsa pela periferia

(descarga), como demonstra a Figura 17.

Figura 17. llustragdo de uma bomba centrifuga e o seu funcionamento (Blog da Loxam Degraus?).

De acordo com Filho (2015), as bombas séo consideradas a forga motriz do
escoamento. Logo, para que as necessidades da instalacdo sejam atendidas, é
necessario que a vazao volumétrica, a altura e a poténcia da bomba sejam

estabelecidas.

A bomba P-1101 é responsavel pelo bombeamento da mistura de IPA, agua e
reciclo contida no vaso pulméao V-1101 que alimenta todo processo. A bomba P-1102
€ responsavel pela alimentacdo da segunda torre de destilacdo (T-1103). As bombas
P-1103 e P-1104 séo responsaveis pelo refluxo das torres de destilacao 1 (T-1102) e
2 (T-1103), respectivamente. Além disso, a bomba P-1103 bombeia o produto de topo
da torre de destilacdo (T-1102) (a acetona, que é o produto de interesse desse
processo) e a bomba P-1104 retorna a mistura de IPA e agua que nao foi convertida
no processo de destilacdo da torre 2 para o inicio do processo, ou seja, € responsavel

pelo reciclo.

! Disponivel em: <https://degraus.com.br/entenda-o-funcionamento-de-uma-bomba-centrifuga>. Acesso em:
25 set. 2022.
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4.3.1. Projeto das bombas P-1101 e P-1102

As Figuras 18 e 19 apresentam os desenhos esquematicos das bombas P-
1101 e P-1102, bem como a vazao e a densidade das correntes envolvidas e as

pressfes na admissao (a jusante) e na impulsdo (a montante) de cada bomba.

Q = 3,40m3/h

Pimp = 230 kPa

Privido = 7799 kg/ m?
Q = 3,40m3/h » CORRENTE 4
Paam = 101 kPa

Priuido = 7799 kg/ m?
CORRENTE 3 >

P—-1101
Figura 18. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1101.

Q=1,02m3/h
Pimp = 230kPa
Priuiao = 881,3kg/ m?

0 =1,02m3/h » CORRENTE 16
Padm = 140 kPa
Priuido = 881,3kg/ m3

CORRENTE 15 7

P—-1102

Figura 19. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1102.

Para o projeto de cada uma dessas bombas considerou-se a vazao volumétrica
que a bomba movimenta (Q), a press@o na admiss&o (P,4,,,) € a presséo na impulsio

da bomba (P;,,,,) € o calculo da poténcia consumida pela bomba (Potyompa)-

A poténcia consumida pela bomba, em kW, € dada pela Equagéo 15.

JAP
POtbomba — Q bomba (15)

Nhle
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Onde Q estd em m3/s, APyympq = Pimp — Paam € a diferenca de presséo das
correntes a montante e a jusante da bomba em N/m?2, n, é a eficiéncia hidraulica e
n. € a eficiéncia elétrica. Normalmente, as eficiéncias hidraulica e elétrica variam de
30 a 60% e 85 a 95%, respectivamente. Logo, para os célculos da poténcia utilizou-
sen, = 45% e n, = 90%. Os demais parametros foram obtidos através da simulacao

no software Aspen HYSYS®.

A pressao de shut-off (Psy,e—off) trata-se de uma situagdo em que néo ha fluxo
e o nivel de pressao na bomba é maximo. Para o seu célculo foi utilizado um fator de

correcdo sobre a diferenca de presséao conforme a Equacéo 16.
Pshut—off = 1,2 APyompa (16)

A Tabela 6 apresenta os parametros caracteristicos obtidos para as bombas
P-1101 e P-1102.

Tabela 6. Parametros caracteristicos das bombas P-1101 e P-1102.

Bomba P-1101 P-1102
Parédmetro caracteristicos Valor Valor
Pressao na admissao (kPa) 101 140
Presséo naimpulsao (kPa) 230 230
Diferenca de presséo (kPa) 129 90
Presséo de shut-off (kPa) 154,8 108
Vaz&o volumétrica (m3/h) 3,404 1,019
Poténcia consumida (kW) 0,301 0,063

4.3.2. Projeto das bombas P-1103 e P-1104

Os desenhos esquematicos das bombas P-1103 e P-1104 séo apresentados
nas Figuras 20 e 21, bem como os valores dos parametros de suas correntes nas
Tabelas 7 e 8, respectivamente. Ressaltando que para a bomba P-1103 os célculos
foram realizados conforme o nimero de pratos utilizados para a otimizagdo da torre
de destilacéo (T-1102) (66, 80, 100, 120, 150, 180 e 200 pratos).
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Qre fluxo

prefluxo
P vaso .
Qacetona
»acetona
CORRENTE 14
m Propo. torre
Poatvuta
& Del
- L]
CORRENTE 21
H
P-1103
DB V-1103 ’
Z T—-1102

Figura 20. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1103.

Qre fluxo
Prefluxo
IJI', vaso .
Qrez:u:lo -
reciclo
CORRENTE 17
' Propu, torre
Pyavuia
CORRENTE 23
H
P—-1104
D I‘ V-1104 ’
] T—1103
1

Figura 21. Desenho esquematico usado para o projeto da bomba P-1104.

Tabela 7. Valores dos parametros das correntes para o projeto da bomba P-1103.

Bomba P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103
N° de pratos 66 80 100 120 150 180 200
Parametros das correntes Valor Valor Valor Valor Valor Valor Valor
Qacetona (M3/N) 252 252 252 252 252 252 252
Qreﬂux,,(m3/h) 234,36 66,20 33,30 24,60 19,53 17,23 16,29
Prefiuxo (KG/M*) 738,58 738,58 738,58 738,58 738,58 738,58 738,58
P, yaso(kPa) 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61
Piopo, torre (KPa) 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61 19,61
P sivuia(KP@) 981 981 981 981 981 981 981
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Tabela 8. Valores dos parametros das correntes para o projeto da bomba P-1104.

Bomba P-1104
N° de pratos 19
Parametros das correntes Valor
Qrecicto (M3 /h) 0,38
Qreftuxo(m*/h) 0,71
Prefiuxo (Kg/m®) 738,58
P; vaso(kPa) 19,61
Piopo, torre (KPQ) 19,61
Pysivuia(kPa) 9,81

Para a segunda torre de destilacdo, considerou-se os célculos somente para

19 pratos.

Diferentemente das outras duas bombas ja descritas, cada uma destas esta
associada a uma torre de destilacdo, sendo responséaveis tanto pelo refluxo das
torres, quanto por bombear o destilado e o reciclo. Logo, para projeta-las foram
consideradas as vazdes volumétricas das correntes de refluxo (Qreﬂuxo), do destilado
(Qcetona) € reciclo (Qrecicio) que passam pelos equipamentos, a pressdo na admiss&o
(Paam) € @ pressdo na impulsdo das bombas (P;,;,), considerando a elevacédo das
torres de destilacdo e dos vasos, assim como o nivel de liquido nos vasos pulmdes e
a presséao das valvulas de controle a montante das bombas. Com estes parametros

foi possivel realizar o calculo da poténcia consumida por cada bomba.

Analogamente, a poténcia consumida (Potyomps) € @ pressao de shut-off

(Pshut-ofr) foram calculadas através das Equagdes 15 e 16. Porém, as vazoes

volumétricas para as bombas P-1103 e P-1104, Qp_1103 € Qp_1104, fOram calculadas

a partir das Equacgbes 17 e 18, respectivamente.
QP—1103 = Qrefluxo, torre 1l + Qacetona (17)

QP—1104 = Qrefluxo, torre2 T Qreciclo (18)
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Onde Qreﬂuxo, torre 1 € @ Vazao volumétrica de refluxo da torre de destilacdo 1
(T-1102) € Qeerong € @ vazéo volumétrica da acetona (produto de topo da torre 1) em
m3/s, Qreﬂuxo, torre 2 € @ vVazao volumétrica de refluxo da torre de destilacdo 2 (T-

1103) € Q,ecicio € @ vazado volumétrica da mistura de alcool isopropilico e agua que

nado foram convertidos no processo de destilagdo da torre 2 em m3/s.

Ja a pressédo de admissdo (P.q;,) € @ pressdo de impulsdo (Pj,,) foram

calculadas para cada equipamento a partir das Equacdes 19 e 20, respectivamente.
Padm = Pr, vaso + pfluidogh + pfluidoghliq,vaso (19)

Pimp = Ptopo, torre + pfluidog(H + h) + Pvélvula (20)

7

Onde priqo € @ densidade do fluido que passa pela bomba, P, .5 € @
pressao relativa do vaso pulmao, Piypo, torre € @ Presséo no topo da torre e Py yyiq €
a pressao da valvula de controle associada a torre (ambas em N/m?), p é a densidade
do fluido de trabalho em kg/m3, g é a aceleracdo da gravidade em m/s?, h é a
elevacédo dos vasos e das torres em relagdo ao chao, hyig450 € 0 nivel de liquido
dentro do vaso pulméo que corresponde a 50% do seu diametro D,,,,, € H é a altura
da torre (ambos em metros). Para os célculos, foram considerados g = 9,81 m/s% e
h=3m. Os valores de D,,, € H foram obtidos nas sec¢des 4.5 e 4.6,
respectivamente. Todos os demais parametros foram obtidos através das simulacfes
no software Aspen HYSYS®,

Logo, os parametros caracteristicos obtidos para as bombas P-1103 e P-1104

sdo apresentados na Tabela 9.
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Tabela 9. Parametros caracteristicos das bombas P-1103 e P-1104.

Bomba P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1103 P-1104

N° de pratos 66 80 100 120 150 180 200 19

Parametro caracteristicos Valor Valor Valor Valor Valor Valor Valor Valor

Pressdo na admisséao (kPa) 52,63 48,81 47,49 47,04 46,73 46,56 46,50 43,64
Presséo naimpulséo (kPa) 285,40 332,19 400,68 467,45 567,55 667,61 734,30 138,96
Diferenca de presséo (kPa) 232,77 283,38 353,19 420,41 520,82 621,04 687,80 95,32
Presséo de shut-off (kPa) 279,33 340,06 423,83 504,50 624,99 745,25 825,36 114,39
Vazdo volumétrica (m3/h) 236,88 68,72 3582 27,12 22,05 19,75 1881 1,09
Poténcia consumida (kW) 37,82 13,36 8,68 7,82 7,88 8,41 8,88 0,07

4.3.3. Custo das bombas

Segundo Towler e Sinnot (2013), para calcular o custo associado a uma bomba

devemos considerar:

i) a parte do estator (bomba sem o motor), a qual dependente da vazédo

volumétrica da corrente que entra no equipamento;

i) a parte do rotor (motor), a qual dependente da poténcia da bomba,

considerando-se um motor de exploséo.
O custo de um equipamento (C), em ddlares, é dado pela Equacao 21.
C=a+bS" (22)

Onde S é o parametro de tamanho em unidades especificas, n € o expoente

para cada tipo de equipamento, a e b sdo constantes tabeladas.

Logo, o custo de uma bomba (Cpompe) € dado pela Equagéo 22.

Cbomba = Cestator + Crotor (22)

Onde o custo do estator € Ceerqror = 8000 + 240 X S%°, 0 custo do rotor é
Crotor = —1100 + 2100 x S%° e S assume a vazado volumétrica da corrente que entra
no equipamento em L/s e a poténcia da bomba em kW, respectivamente (TOWLER
e SINNOT, 2013).
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Além do custo direto dos equipamentos, existem outros custos associados a

instalacdo. Estes custos podem ser contabilizados pelo fator f de Hand para cada

equipamento, estudo que evoluiu a partir do fator proposto por Lang.

Logo, considerando o fator f = 4 para as bombas, temos o custo total de uma

bomba (C;pompq), incluindo o valor do equipamento e sua instalacéo, dado pela

Equacéo 23.
Ct,bomba =4 X Chompa (23)
A Tabela 10 apresenta os custos obtidos para as quatro bombas.
Tabela 10. Custos das quatro bombas.
S S Cc Cc Cc C
Bomba N° de pratos estator rotor estator rotor bomba t,bomba
P (L/s) (kW)  (US$) (US$) (US$) (US$)

P-1101 Na&o se aplica 0,946 0,301 8228,21 3200 11428,21 45712,83
P-1102 Nao se aplica 0,283 0,063 8077,07 3200 11277,07  45108,29

66 65,80 37,82 18389,96 19671,30 38061,27 152245,06

80 19,09 13,36 11411,45 11046,10 22457,55  89830,20

100 9,95 8,68 9898,02 8778,52 18676,54  74706,16
P-1103 120 7,53 7,82 9477,62 8314,19 17791,81 71167,25

150 6,13 7,88 9226,55 8345,65 17572,21 70288,83

180 5,49 8,41 9110,56 8636,55 17747,12 70988,47

200 5,23 8,88 9063,12 8882,82 17945,94  71783,75
P-1104 19 0,30 0,07 8081,85 3200,00 11281,85 45127,38

E recomendado que as bombas sejam duplicadas e colocadas em paralelo

para assegurar que todo o processo nao seja interrompido quando uma bomba falhar

e/ou receber quaisquer tipos de manutencéo, por isso a denominacao A/B para cada

uma das bombas, totalizando as oito bombas. A Tabela 11 apresenta os custos ao se

duplicar cada bomba.
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Tabela 11. Custos das bombas duplicadas.

Cbomba duplicada

[0}
Bomba N° de pratos (US$)
P-1101 N&o se aplica 91425,66
P-1102 N&o se aplica 90216,57
66 304490,13
80 179660,40
100 149412,32
P-1103 120 142334,51
150 140577,65
180 141976,93
200 143567,51
P-1104 19 90254,76

Com o projeto das bombas e os demais equipamentos, foi possivel calcular os
custos operativos demonstrados na se¢do 6.1 e, assim, encontrar o 6timo do

processo.

4.4. Trocadores de calor

Em operacdes industriais 0 uso de trocadores de calor faz-se necessério para
0 aquecimento ou o resfriamento de uma determinada corrente do processo. Tais
equipamentos sdo caracterizados pela presenca de duas correntes de interesse:
aquela composta pelo fluido integrante da operacdo denominada corrente de
processo e aquela composta pelo fluido que ira proporcionar a diferenca térmica para

gue ocorra a transferéncia de calor denominada corrente auxiliar (CAO, 2010).

Os trocadores podem ser de diversos tipos e a escolha do trocador mais
adequado para cada operagdo depende das variaveis caracteristicas do processo,
dentre elas: area de troca térmica; caracteristicas dos fluidos de trabalho; pressao e

temperatura de operacgao.
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Neste trabalho foram utilizados os seguintes tipos de trocadores de calor:

)

Trocador de calor de tubo duplo: constituido por 2 tubos
concéntricos, cujo interior de cada tubo circula um fluido (Figura
22). E empregado para superficies de troca pequenas até 20 m2.
(TOWLER, 2008; CAO, 2010; SERTH, R. W., 2010).

Figura 22. Trocador de calor de tubo duplo (Apresentacdo em Power Point: Unidade 3.2 -

Trocadores de Calor, 2022).

Trocador de calor de casco e tubo: constitui o tipo mais utilizado.
E formado por um feixe de tubos (onde no interior circula um dos
fluidos), inserido dentro de uma carcaca que confina ao outro
fluido que circula pelo exterior dos tubos. A Figura 23 apresenta
um trocador de casco e tubo com cabecote flutuante. Nessa
configuragéo o feixe de tubos € extraivel, dessa forma, uma das
placas tubulares, chamada de fixa, esta parafusada a carcaca,
enquanto a outra fica livre, de forma a absorver dilatacdes
térmicas. (TOWLER, 2008; CAO, 2010; SERTH, R. W., 2010).
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Figura 23. Trocador de calor de casco e tubo com cabecote flutuante (Apresentagdo em Power
Point: Unidade 3.2 - Trocadores de Calor, 2022).

Para dimensionamento dos trocadores de calor, inicialmente calculou-se a
diferenca de temperatura média logaritmica (AT,,;):
(Ty —T,”) = (T = Ty”)

=1
T =T

ATml =
l

EmqueT,” ¢éatemperaturade entrada do fluido quente, T,” ¢é atemperatura
de saida do fluido quente, T,” ¢é atemperatura de entrada do fluido frioe T,” ¢€éa
temperatura de saida do fluido frio. Apds, estimou-se o fator de correcédo, Ft, da
diferenca de temperatura:

1-95
(1 —RS)
2—S(R+1— (R2+1))
2-S(R+1+/R7+1))

(R2+1)ln[
F =

(R=1DlIn

Onde F: € igual a 1 para condensadores e vaporizadores. Assim, calculou-se a

area, A, de troca térmica.

Onde Q é o calor transferido por unidade de tempo e U € o coeficiente global

de transferéncia de calor. Apos, foi calculado a area de cada tubo do trocador (Asypo):

Atubo =mn-D-L
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Onde D é o diametro do tubo e L € o comprimento do tubo. Por fim, o nUmero

de tubos foi obtido através da razao entre a area de troca térmica e a area do tubo.

O custo dos trocadores, em délar, segue a equacao:

Niupos =

A

Atubos

C=a+ bA™

Em que a, b e n sdo parametros especificos por tipo de trocador empregado,

cujos valores utilizados nesse projeto foram retirados do livro Chemical Engineering

Design (Figura 24).

Equipment Units for Size, § Bl
Dhrvers

Direct contact Rotary m’ 11
Atmospheric tray batch area, m” 10
Spray dryer evap rate kg'h 400
Evaporators

Vertical tube area, m” 11
Agitated falling film area, m” 0.5

Exchangers

U-tube shell and tube area,

Floating head shell and wbe area,
Double pipe area,
Thermosiphon reboiler area,
U-tube Kettle reboiler area,
Plate and frame area,

8 8 8 8 8 8

[ B T T R iy ¥

10
10
1.0
10
10
1.0

Supper

180
0
4,000

640
12

1,000
1,000
L]
500
500
500

15,000
10,000
410,000

330
B, 000

28,000
32,000
1,900
30,400
29,000
1,600

10,500
7.500
2,200

36,000
65,500

54

0
2.500
122
400
210

09
05
0.7

0.55
075

Figura 24. Parametros para obtencdo dos custos dos trocadores de calor (TOWLER e SINNOTT,

Por fim, o custo total do trocador de calor (Ct) € dado pela expressao:

2013).

Ct = fC

Em que f & o Fator de Hand, cujo valor assumido para todos os trocadores

empregados equivale a 3,5. Nos tépicos a seguir, foram descritos detalhadamente

cada trocador empregado no presente trabalho.
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4.4.1. Projeto do trocador de calor E-1101

O objetivo desse trocador de calor é a vaporizacdo da corrente com mistura
azeotrépica de 2-propanol (IPA) e agua com a corrente de reciclo do processo (uma
mistura de IPA néo reagido, agua e acetona), bombeada a partir do vaso de mistura.
Tal processo faz-se necessério, visto que a reacdo na proxima unidade (reator) se
processa em fase gasosa. Na corrente de servigo € utilizado vapor de aquecimento
de alta pressao (HPS), Figura 25.

HPS
T2 = 250°C

Corrente 04 A Corrente 05

T1=30,93°C N T2 =234°C
HPS
T1 = 250°C

Figura 25. Esquema do projeto do trocador E-1101.

4.4.2. Projeto do trocador de calor E-1102

Este trocador de calor constitui a primeira etapa de resfriamento do efluente
oriundo do reator, que agora contém acetona e hidrogénio, produtos da reacéao, e
contém também IPA n&o reagido. Tal processo faz-se necessario para que o0
hidrogénio seja facilmente removido nas préoximas etapas (separador de fases e torre
de absor¢do). Na corrente de servico é utilizado agua de resfriamento (CW), Figura
26.
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CW

T2 =45°C
Corrente 06 A , Corrente 07
T1 =350°C N T2 =45°C
CW
T1=30°C

Figura 26. Esquema do projeto do trocador E-1102.

4.4.3. Projeto do trocador de calor E-1103

Este trocador de calor constitui a Ultima etapa de resfriamento do efluente
oriundo do reator, que contém acetona e hidrogénio, produtos da reacdo, e contém
também IPA ndo reagido. Este processo, tal como supracitado, faz-se necessario
para que o hidrogénio seja facilmente removido nas proximas etapas (separador de
fases e torre de absorcdo). Na corrente de servico € utilizado agua de refrigeracao
(RW), Figura 27.

RW
T2 =15°C
Corrente 07 A Corrente 08
T1=45°C N T2 =20°C
RW
T1=>5°C

Figura 27. Esquema do projeto do trocador E-1103.
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4.4.4. Projeto do trocador de calor E-1108

O objetivo desse trocador de calor é o resfriamento do produto de fundo da

torre de destilacao (T-1103), que compde a agua residual do processo. Na corrente

de servico é utilizado agua de resfriamento (CW), Figura 28.

Corrente 18

T2 =45°C

7% Corrente 19

T1=109,30°C

Y " T2 =45°C

T1=30°C

Figura 28. Esquema do projeto do trocador E-1108.

A sequir, o Tabela 12 sumariza os resultados acima apresentados.

Tabela 12. Parametros dos trocadores de calor.

E-1101 E-1102 E-1103 E-1108
Temperatura de entrada do 3093 350,00 45,00 109.30
fluido de processo (°C)
Temperatura de saida do 234,00 45,00 20,00 45,00
fluido de processo (°C)
Temper,atura dg_ent[’ada do 250,00 30,00 5.00 30,00
fluido auxiliar (°C)
Temperatura de saida do 250,00 45,00 15,00 45,00
fluido auxiliar (°C)
Calor trocado (kcal/h) 853404,19 793012,19 110470,00 41589,27
Area de troca (m?) 10,23 7,66 4,75 1,14
Numero de tubos 28,04 21,00 13,02 3,13
Custo total do trocador 115990,33 114821,01 113588,73 16644,22
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4.4.5. Dimensionamento trocadores das colunas de destilagao

4.4.5.1. Coluna 1 (separacéo de acetona)

Essa coluna foi tomada como base para a otimizagdo econdmica abordada
nesse projeto, em que foi realizada a avaliacdo de rentabilidade da planta

considerando os cenarios para 66, 80, 100, 120, 150, 180 e 200 pratos tedricos.
a. Trocador de calor E-1104

Este trocador de calor € o condensador da coluna de destilagdo de acetona, o
seu objetivo é o resfriamento do efluente que sai do topo da coluna (corrente de
entrada). Em seguida, parte da corrente de processo que sai de E-1104 compdbe o
refluxo que retorna a coluna e parte se transforma no produto principal da planta, a
acetona (tais partes integram a corrente de saida). Na corrente de servigo é utilizada

agua de resfriamento (CW), Figura 29.

cCw

T2 =45°C
Corrente de entrada Jw:; , Corrente de saida
T1 = Temperatura -+ Tz. = Tem peratura
otimizada por cenario Dt|r'r]|z.acla por

cenario
cw
T1=30°C

Figura 29. Esquema do projeto do trocador E-1104.

b. Trocador de calor E-1105

Este trocador de calor é a caldeira da coluna de destilacdo de acetona, o seu
objetivo é o aquecimento do efluente que sai do fundo da coluna (corrente de
entrada). Entéo, parte da corrente de processo que sai de E-1105 se transforma em

refluxo que retorna a coluna e parte segue para a coluna de destilacao de IPA, que
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compde a corrente de reciclo, tais partes integram a corrente de saida. Na corrente

de servico € utilizado vapor de aquecimento de baixa pressao (LPS), Figura 30.

LPS

T2 =160°C
Corrente de entrada 4’\\: , Corrente de saida
T1 = Temperatura - T2r = Tem peratura
otimizada por cenario Dt'”’j'l_adﬂ por

cendrio
LPS
T1 =160°C

Figura 30. Esquema do projeto do trocador E-1105.

A sequir, os Tabelas 13 e 14 sumarizam os resultados encontrados.

Tabela 13. Parametros obtidos dos trocadores de calor para otimizagdo da primeira coluna.

Temperatura Temperatura

! Temperatura Temperatura Area
de entrada de saidado . Calor o
. . de entrada do de saidado de N° de
NP Trocador do fluido de fluido de , . . trocado
fluido auxiliar fluido troca tubos

(kcal/h)

pr‘zfg)sso pr‘ifgfso (°C) auxiliar (°C) (m2)
E-1104 61,11 61,11 30,00 4500 20806246 848,20 2357
°° 1105 86,2 91,66 160,00 160,00 20906811 272,17 757
o FE-1104 6111 61,11 30,00 4500 6033361 243,74 678
E-1105 86,31 91,66 160,00 160,00 6135014 81,40 227
oo E1104 6111 61,11 30,00 4500 3145183 126,74 353
E-1105 86,43 91,65 160,00 160,00 3247562 43,86 122
g E1104 6111 61,11 30,00 4500 2382957 97,49 271
E-1105 86,53 91,66 160,00 160,00 2484471 31,35 88
o E1104 6111 61,11 30,00 4500 1937191 78,97 220
E-1105 86,59 91,65 160,00 160,00 2039287 26,66 75
1o E1104 6111 61,11 30,00 4500 1734710 71,17 198
E-1105 86,65 91,66 160,00 160,00 1836073 24,16 68
oo E-1104 6111 61,11 30,00 4500 1652556 67,27 187
E-1105 86,66 91,65 160,00 160,00 1754432 2291 64
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Tabela 14. Custos totais obtidos dos trocadores de calor para otimizacdo da primeira coluna.

Custo total do

NP  Trocador trocador
(US9)
66 E-1104 912509,16
E-1105 316628,95
80 E-1104 291254,97
E-1105 160073,49
100 E-1104 193785,30
E-1105 134891,99
120 E-1104 171695,72
E-1105 127301,23
150 E-1104 158358,06
E-1105 124595,25
180 E-1104 152919,53
E-1105 123192,99
200 E-1104 150243,89
E-1105 122498,88

4.4.5.2. Coluna 2 (separacéo do IPA)

a. Trocador de calor E-1106

Este trocador de calor € o condensador da coluna de destilacdo de IPA (que
compde a corrente de reciclo), o seu objetivo é o resfriamento do efluente que sai do
topo da coluna (corrente de entrada). Em seguida, parte da corrente de processo, que
sai de E-1106 é levada a ser o refluxo que retorna a coluna e parte compde a corrente
de reciclo — tais partes integram a corrente de saida. Na corrente de servico € utilizada

agua de resfriamento (CW), Figura 31.
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cwW

T2 =45°C
Corrente de entrada ) Corrente de saida
M, v/'l = e
T1 = Szr?znc 'j-" Tz 82,?2 C
cCwW
T1=30°C

Figura 31. Esquema do projeto do trocador E-1106.

b. Trocador de calor E-1107

Este trocador de calor € a caldeira da coluna de destilacdo de IPA (que compde
a corrente de reciclo), o seu objetivo é o aquecimento do efluente que sai do fundo da
coluna (corrente de entrada). Apés, parte da corrente de processo, que sai de E-1107
retorna a coluna e parte resultara em agua residual do processo — tais partes integram
a corrente de saida. Na corrente de servico é utilizado vapor de aquecimento de baixa

presséao (LPS), Figura 32.

LPS
T2 =160°C
Corrente de entrada ) . Corrente de saida
b V/I - a
T1=109,30°C -+ T2 =109,30°C
LPS
T1=160"C

Figura 32. Esquema do projeto do trocador E-1107.

41



A sequir, a Tabela 15 sumariza os resultados encontrados.

Tabela 15. Parametros obtidos para os trocadores de calor da segunda coluna.

Trocador de calor E-1106 E-1107
Temperatura de entrada do fluido de processo (°C) 82,72 109,30
Temperatura de saida do fluido de processo (°C) 82,72 109,30
Temperatura de entrada do fluido auxiliar (°C) 30,00 160,00
Temperatura de saida do fluido auxiliar (°C) 45,00 160,00
Calor trocado (kcal/h) 162213,99 171531,44
Area de troca (m?) 3,37 3,16
Numero de tubos 9,37 8,77
Custo total do trocador 36162,39 34263,41

4.5 Vasos

Os vasos sdo um dos equipamentos mais comuns em plantas quimicas. Suas
funcdes sdo de armazenar matérias prima e/ou produtos no local de fabricacéo,
separar uma mistura liquida multifasica, no entanto, sua principal funcao é a de reter
fluidos durante determinado tempo para que sejam realizadas as operagdes que
integram o processo produtivo. Quanto a nomenclatura sdo chamados de vasos
acumuladores, vasos separadores e vasos pulmao, respectivamente. Ademais, esses
equipamentos apresentam dois tipos de configuragao: vertical e horizontal. (GOMIDE,
1997)

4.5.1 Vasos pulmbes

Na planta de producdo de acetona tem-se 3 vasos pulmoes, eles irdo
uniformizar o processo produtivo garantindo o suprimento de liquidos para a unidade
necessaria de acordo com a demanda e, também, podendo agir como vasos
acumuladores, quando ndo ha consumo. Os principais parametros de projeto sdo o

tempo de residéncia e a razao geométrica de comprimento por diametro.
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O primeiro vaso (V-1101) ira acumular o reagente do processo (isopropanol),
tanto o que foi reciclado durante o processo como o da alimentacdo antes de ser
enviado para o reator.

Ja os vasos V-1103 e V-1104 atuam nas torres de destilagdo acumulando o
liquido que sai do condensador de forma a garantir uma vazao de refluxo constante
para a coluna. Na Figura 33 tem-se um esquema de um vaso pulméo utilizado na
torre de destilagéo.

. 1
(o) V-1103
I——\\‘ . e ;

—_—

Figura 33. Esquema do vaso pulmé&o V-1103.

4.5.1.1. Projeto dos vasos pulmdes

Inicialmente para projetar-se um vaso pulmdo é importante saber a razéo
geométrica, a qual é baseada na Figura 34.

Operating pressure, bar Length/diameter, LD,

-2 i
20-35 4
=35 5

Figura 34. Razdo geométrica de vasos pulmdes (TOWLER e SINNOTT, 2013).

E possivel calcular a vazdo de destilado a partir dos fluxos molares que saem
pelo topo da coluna:

3 fluxo molar de topo
Quaestitaao (™ /h) =

densidade molar
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A partir da taxa de refluxo determina-se a razéo de refluxo (Lp):

Lp
taxa de refluxo =
Qaestitado

Logo, a vazao total serd a soma da vazao de refluxo e da vazéo de destilado.

Sabendo que um pulmao se encontra 50% cheio, para estimar o volume total
deve ser o dobro do volume de liquido para determinado tempo de retencao (tr), no
caso do projeto de 15 minutos:

Vtota:(nla) =2 X (Qdestﬂado + Ld) X Ty

E importante citar que o tempo de retencéo é tomado se baseando na Figura
35.

Service Holdup time, min Surge time, min
(NLL — LLL) (NLL — HLL)

A. Unit feed drum 10 5

B. Separators

1. Feed to column 5 3
2. Feed to other drum or tankage
8. With pump or through exchanger 5 2
b. Without pump 2 1
3. Feed 1o fired heater 10 3

C. Reflux or product accumulator
1. Reflux only 3 2
2. Rellux and product kI 2+
(Based on reflux (3 min) plus appropriate holdup time of averhead
product (as per B 1-3)

D. Column bottoms

1. Feed to another column 5 2
2. Feed to other drum or tankage
a) With pump or through exchanger 5 2
b) Without pump 2 i
3. Feed to fired reboiler 5-8 2-4

(Based on reboiler vapor expressed as liquid (3 min) plus appropniate holdup
time for the bottom oroductias per D 1. 2)

Figura 35. Tempos de holdup time e surge time (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Considerando os 2 tipos de fun¢ao do vaso pulméao que sao separador e refluxo
ou acumulador de produto e os tempos associados a cada um, sendo que o tempo
de retencéo sera a soma de todos os tempos e, ainda, considerando que a vazao de

entrada e saida sdo idénticas.
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Para estimar o valor do didmetro do vaso usa-se a seguinte formula:

O comprimento do vaso (Lvaso) € facilmente encontrado usando a razdo
geomeétrica.

Para se calcular o custo do vaso pulmdao, primeiramente € necessario calcular
a espessura segundo a equacao abaixo:
PI' X Dr'eai

_ sc
elmm) = s X EF-12xP "'

Onde:

e — Espessura da torre

Pi— é a presséo de projeto

Dreal - diametro do vaso

Seen - tensdo maxima que o material suporta
E - eficiéncia da solda

SC — Sobre espessura por corrosao

Sendo que a tensdo maxima para o aco carbono em temperaturas moderadas
(menores que 150°C) é 12,9 ksi e a eficiéncia da solda € uma constante de valor 0,85

e a sobre espessura por corrosdo usada é de 3 mm.

Ademais, a pressao de projeto é a maior pressdo sob a qual o processo, em
todos 0s casos a pressao das torres € de 1,4 bar, é conduzido acrescido 10% ou de
1,8 kg/cm2. No entanto, se a pressdo acrescida pela margem de seguranca néo
ultrapasse o valor de 3,5 kg/cm?, sera usado esse valor. Sendo assim, tanto para o

projeto da torre como para dos vasos pulmdes foi utilizado o valor de 3,5 kg/cmz2.
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Com o valor da espessura do vaso calcula-se o peso do mesmo:

Wiaso(kg) = 240 X Cyp X Dy X (Hpppen + 0,8 X D) X e

Onde:
Hiota — Altura total da torre
Cw — fator de complexidade de 1,08

Dm — didametro médio, o qual € dado pela seguinte férmula
D,,(m)= Doy +ex 1073

4.5.1.2. Custo dos vasos pulmdes

O custo do vaso pulmao foi calculado a partir dos dados da seguinte Figura 36

para a seguinte equacao, sabendo que se trata de um vaso horizontal, cs:

C=a+bxS8"
Equipment Units for size, S Slower | Supper | a b
PVC structured packing m3 0 500
304 ss structured packing m3 0 6,900
Pressure vessels
Vertical, cs shell mass, kg 160 250,000 10,000 29
Horizontal, ¢s shell mass, kg 160 50,000 8,800 27
Vertical, 304 ss shell mass, kg 120 250,000 15,000 68
Horizontal, 304 ss shell mass, kg 120 50,000 11,000 63

Figura 36. Parametros para obtencéo de custo dos vasos (TOWLER. e SINNOTT, 2013).

1.0
1.0

(.85
(.85
0.85
0.85

Por fim, o custo do vaso pulméo considerando o custo de instalacdo do

equipamento sera de:

Craso pulmio — 4xC

Para a planta quimica apresentada tem-se 3 vasos pulmdes. O primeiro vaso

pulméo V-1101, apresentou os parametros contidos na Tabela 16.
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Tabela 16. Parametros caracteristicos para o vaso V-1101.

Viotal D L w Custo
(m3) (m) (m) (kg) (US$)
1,70 0,90 2,69 410,50 99806,98

Foi feito uma otimizacdo econbmica para 0os vasos a partir de diferentes
nameros de pratos da torre, sendo 0s seguintes valores encontrados (Tabela 17)

Tabela 17. Parametros caracteristicos para o vaso V-1103.

Nimero

de Lo/D Viotal D L Espessura Wihorre Custo
bratos (m?) (m) (m) (mm) (kg) (USS)
66 92,83 118,44 3,69 11,07 11,40 15654,56 1124762,95
80 26,21 34,34 2,44 7,33 8,56 5152,25 468626,87
100 13,18 17,90 1,97 5,90 7,47 2915,19 308446,66
120 9,747 13,56 1,79 5,38 7,08 2295,03 261119,49
150 7,737 11,03 1,67 5,02 6,81 1922,49 231779,40
180 6,453 9,87 1,61 4,84 6,67 1750,12 217921,58
200 6,823 9,41 1,59 4,76 6,61 1679,53 212187,72

Para o segundo vaso da torre de destilacdo obteve-se os seguintes valores:

Tabela 18. Parametros caracteristicos para o vaso V-1104.

Nu(rjneero Lo/D Viotal D L Whorre Custo
3
ratos m¥ ) (m) (kg) (US$)
19 1,886 1,62 0,88 2,65 394,26 98167,33

4.5.2. Vasos separadores

A planta € composta por um vaso separador, onde o projeto foi calculado em funcéo
da densidade das fases vapor e liquido. Para dimensionar o vaso separador foi
escolhido um vaso vertical e cilindrico pelo fato de a separacao ser bifasica. Estima-
se a velocidade limite para evitar o arraste das goticulas de liquido por meio da
velocidade limite utilizando a equacdo empirica de York.
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PL — Pg
Pc

Vim = K

Substituindo os valores:

\/813,17 —0,5663  8,7125ft
Viim = 0,2 =

27125
0,5663 v s

A partir disso podemos encontrar o diametro do vaso:

3(4.2,7125
D= |[——=1,0481m
m-3

Para determinar a altura do liquido vamos utilizar a vazdo e o tempo de
residéncia do liquido, usando os valores da Figura 35 para o tempo de retencao

(holdup time) e um surge time.

Usaremos o tempo de 10 minutos:

_ 2852m’ _1h 10 min = 0,4753 m?
= T om0 = 0473 m

Com o valor do volume determinado e sabendo que o diametro € de 1,04806

m podemos descobrir o valor da altura do liquido:

VL=AL.HL

7 - 1,048062

2 H =0,4753m3

H =0,5509m

A Figura 37 ilustra a separacao de sec¢des do vaso.
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Figura 37. Separador vertical liquido-vapor (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Com base na figura podemos determinar a altura das outras partes da torre,
de forma conservadora a altura entre o liquido e entrada deve ser a metade do
didametro sendo de no minimo 0,6 m, portanto consideraremos 0,6m, entre a entrada
e o demister deve ser o diametro ou 1 m, portanto consideraremos o diametro de
1,0481 m e como tamanho padrdo o demister de 0,15 metros e a altura entre o
demister e o topo de 0,3 m. A Figura 38 abaixo representa o0 vaso separador:

Figura 38. Esquema do vaso separador V-1101.

Portanto a altura total é de 2,6490 metros e o volume é de 2,2853 m3. Para a
espessura usa-se a seguinte equacéao:

Pi X Dreai
_ SC
emm) = o F-12xP "
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Sendo Pi a pressao do projeto que sera de 3,5 kg/cm2, a eficiéncia da solda,
E, de 0,85, o diametro do vaso Dvaso e Sten o esforco maximo que o material pode

suportar. Para o peso do material foi usada a seguinte equacéao:

W, = 240.C,,. D, (H, + 0,8.D,)t

Considerando Cw=1,08 e para 0 custo usaremos:

£ =1000+a=w?

Sendo a=29 e b=0,85 por ser um vaso vertical.

Considerando a relacéo L/D, a espessura, 0 peso, e 0 custo podemos otimizar
0 vaso.

Tabela 19. Otimizacéo do vaso V-1101.

L/D D (m) L(m) e (mm) W (kg) Custo (US$)
2 1,13 2,27 5,58 533,3222 7030,30
2,25 1,09 2,45 5,48 527,5193 6974,49
2,5 1,05 2,63 5,39 523,7461 6938,14
2,75 1,02 2,80 5,32 521,4116 6915,63
3 0,99 2,97 5,25 520,1252 6903,23
3,25 0,96 3,13 5,19 519,6188 6898,34
3,5 0,94 3,29 5,14 519,7036 6899,16
3,75 0,92 3,44 5,09 520,2425 6904,36
4 0,89 3,59 5,04 521,1346 6912,96
4,25 0,88 3,74 5,00 522,3036 6924,23
4,5 0,86 3,89 4,97 523,6916 6937,61
4,75 0,85 4,03 4,93 525,2534 6952,66
5 0,84 4,17 4,90 526,9538 6969,04

A melhor relagéo é vista em L/D=3,25, com custo total de 6.898,345 délares.
Com o custo de instalagdo usando o fator 4 de acordo com a Figura 39.
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Equipment type Installation lactor

Compre ssors 25
Distillation columns 4
Fired heaters 2
Heat exchangers 35
Instruments 4

Misce llaneous equipment 2
Pressure vessels <

Pumps 4

Figura 39. Fator de instalagdo (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Cootat = 4+ Cyaso = 4+ 6898,345 = 27393,38 dblares

Portanto, o custo do vaso com a instalacao € de 27393,38 dolares.

4.6. Torres de separacao

Na industria, € frequente a necessidade de separar componentes de uma
mistura. No caso de misturas liquido-liquido o equipamento mais comum de se utilizar
sdo as torres de separacgdo. As torres sdo equipamentos de formato cilindrico regidas
pelo fendmeno de transferéncia de massa entre um liquido e um vapor, no qual o
equilibrio entre essas duas fases é mantido permitindo a separacdo dos
componentes. (GEANKOPLIS, 2018)

De forma a se aumentar a eficiéncia de separacao entre 0s componentes sao
colocados pratos que possibilitardo o escoamento da fase vapor para cima, através
de furos nesses pratos, enquanto a fase liquida escoa para baixo. Ademais, a corrente
de refluxo contribui para aumentar a eficiéncia de separacdo entre os dois
componentes. (GEANKOPLIS, 2018)

As torres sdo compostas pelo vaso que € dividido em 2 partes: zona de
enriguecimento e zona de empobrecimento, além de um reboiler, condensador e um
vaso pulmé&o, no entanto sera abordado nessa parte somente a constru¢cao do corpo
principal da torre. (GEANKOPLIS, 2018)
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O projeto da planta de producao de acetona a partir de isopropanol € composto
de 3 torres de separacéo, sendo 1 de absorcéo e 2 de destilacdo fracionada. A torre
T-1102 tem como objetivo separar a acetona, produto final, da agua e do isopropanol
(produtos de fundo) enquanto a torre T-1103 separa o isopropanol que sera
reaproveitado no processo da agua residual (produto de topo) que sera enviada para

um posterior tratamento com um possivel uso.

No projeto de um vaso de uma torre de destilagdo ou absorgéo, dois
parametros influenciam na dimenséo e nos custos da torre, séo eles os numeros de
pratos (np) e a razéo de refluxo (Lo/D) no topo da coluna. Abaixo é possivel visualizar

a torre de destilacdo T-1102.

E-1104
W)
g
. w
I_T"\
90 P-1103

T-1102
E-1105\_
[@F -

Figura 40. Esquema da torre T-1102.

4.6.1 Torres de destilacéo

A seguir sera descrito o processo de calculo para a construcdo do
equipamento. Primeiramente, calcula-se a altura do vaso principal da torre, levando
em conta a quantidade de pratos e usando espagcamentos entre 0s mesmos, sendo

utilizada a seguinte equacao:

52



Heorpo(m) = [(np —2) X 0,46 m + 3 X 0,91 m]

Onde:
H é a altura do corpo da torre

Usa-se um espacamento de 0,46m para cada prato e um espacamento de
0,91m para uma separacédo do prato de alimentacéo, do topo da torre e do fundo.

Para calcular a se¢cdo minima transversal leva-se em conta os parametros das
correntes de alimentacéo, produto de topo e fundo de forma que se tenha a maior
velocidade ascendente de vapor possivel para evitar gotejamento de liquido por entre

os partos da torre (“sangramento”) e para que o liquido ndo seja arrastado pelo vapor.

A velocidade limite € dada pela equacédo de York, a qual se usa os dados da
maior vazdo volumétrica, que pode ser da secdo de enriquecimento ou da de

empobrecimento.

PL — Pg

Vim (/) = (0-3048 mff't) X (O'zgft/s) % Pg

Onde:
viim é a velocidade limite em m/s
pg é a densidade de gas em kg/m?

pL é a densidade de liquido em kg/m?

A secao transversal minima sera calculada a partir da vazdo volumétrica

méaxima (Q max) dividida pela velocidade limite, conforme abaixo:

Vv
Smin(mz) = Vmaz

Viim
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Sabendo que a secdo transversal é circular é possivel calcular o diametro
minimo, porém € necessario colocar um sobredimensionamento de 120% para
garantir que alteracdes nas condicdes de projeto estejam dentro de um limite de
seguranca.

2
X Smm

Dyeai(m) = 1,2 X

Pode-se calcular também a secéo real que sera:

2
T X Dypeg

Sreal (mz) = 4

Obtido o didmetro e sec¢do real da torre € necessario obter a altura real, para
tanto é necessario determinar a altura minima de fundo que sera responsavel por

reter o residuo por um tempo.

Para estimar o valor do nivel inferior de liquido (LLL) usa-se a seguinte tabela,
levando em consideracdo que se trata de um vaso vertical e que o diametro é

conhecido.

Vessel Vertical Horizontal
diameter LLL LLL

<300 psia > 300 psia

<4h 15in 6in 9in,
6f 15in 6in 10in.
8h 15in 6in 11in,
10f 6in. 6in 12in
12t Bin. 6in, 13in,
16h B in. 6in. 15in

Figura 41. Altura para o nivel de inferior de liquido (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Para estimar o nivel normal de liquido (NLL) leva-se em conta os valores
tabelados para o tempo de retencéo (holdup time) e um surge time, de acordo com a
Figura 35
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Logo, sabendo a vazdo volumétrica de liquido que desce pela secdo de

esgotamento (Quiq), € possivel calcular o nivel normal de liquido.

Qv,j, X Holdup time X ————
NLL(m) = [ — 2 60min | 4 ypp,
Sr'eai

Por fim, deve-se calcular o nivel maximo de liquido (HLL):

Qvyiq X surge time X 60min

Hypi-nio (m) = S
real

Tendo os dois valores anteriores € possivel calcular a altura de fundo da torre
que sera:

H}"tmdo(m) = Hyyr-nip + NLL
Logo, a altura da torre sera a soma das alturas de fundo e de corpo:
Hiptar = Hcorpo + Hftmdo

Para estimar o custo da torre, primeiramente € necessario estimar a espessura
dela, pela seguinte equacgéo:

PI' X Dr'ear
_ SC
elmm) = e F-12x5 "

Onde:

e — Espessura da torre
Pi— é a presséo de projeto
Dreal - didmetro do vaso

Seen - tensdo maxima que o material suporta
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E - Eficiéncia da solda
SC — Sobre espessura por corrosao

Sendo que a tensdo maxima para o aco carbono em temperaturas moderadas
(menores que 150°C) é 12,9 ksi e a eficiéncia da solda € uma constante de valor 0,85

e a sobre espessura por corrosao usada é de 3 mm.

Ademais, a pressao de projeto é a maior pressdo sob a qual o processo, em
todos 0s casos a pressao das torres € de 1,4 bar, € conduzido acrescido 10% ou de
1,8 kg/cm2. No entanto, se a pressao acrescida pela margem de seguran¢a nao
ultrapasse o valor de 3,5 kg/cm?, serd usado esse valor. Sendo assim, tanto para o

projeto da torre como para dos vasos pulmdes foi utilizado o valor de 3,5 kg/cmz2.

Estimado a espessura da coluna, calcula-se o peso de material por meio da
seguinte equacao:

Wyaso(kg) = 240 X Cyyy X Dy X (Hipten + 0,8 X D) X €

Onde:
Cw — fator de complexidade de 1,15

Dm — didmetro médio, o qual é dado pela seguinte formula
D,,(m)= D,.q; +ex 1072

Com isso, tem-se todas as condicfes para se realizar o calculo econémico de
uma torre de destilacdo. Sabendo que a equacao para o célculo do custo apresenta

a seguinte forma:
C=a+bxS"

Onde os coeficientes sédo obtidos a partir da Figura 36, o valor de S € o obtido
para o peso do vaso tipo vertical, cs.

O custo dos pratos € dado de forma similar a equacgéo anterior, exceto leva-se

em conta o numero de pratos (np):
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Cpratos =np X (@ +b X S™)

Os valores dos coeficientes sdo dados pela Figura 42, sabendo que o tipo de

prato usado foi prato com furos (sieve tray).

Equipment | Units for size, S | S lower | S upper | a | b | n ‘
Trays
Sieve trays diameter, m 0.5 5.0 110 380 18

Valve trays diameter, m 0.5 5.0 180 340 1.9
Bubble cap trays diameter, m 0.5 5.0 290 550 1.9

Figura 42. Pardmetros para obtencado de custo dos pratos (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Finalmente o custo da torre levando em conta um fator de instalacédo 4,
conforme Figura 39.

‘Ctorre =4 X (Cvaso + Cpratos)

Para a otimizacédo econ6mica do nosso projeto foram calculados valores para
5 tipos de condi¢Bes variando o nimero de pratos e consequentemente a taxa de
refluxo, de forma a se analisar a influéncia desses fatores no custo e determinar a

melhor condicao.

Para a primeira torre de destilacdo foi feita a seguinte tabela a partir dos dados:

Tabela 20. Parametros caracteristicos para a T-1102.

Namero Secéao

de Lo/D transversal H Espessura W Custo

oratos () (m) @)  (mm) (kg) (USS)
66 92,83 16,13 5439 32,33 13,64 86638,27 7188173,60
80 26,21 4,68 2,929 38,79 9,67 32891,04 3129973,22
100 13,18 2,43 2,115 48,24 7,81 23309,63 2328439,02
120 9,747 1,85 1,840 57,46 7,19 22037,88 2223175,15
150 7,737 1,50 1,659 71,27 6,78 23079,66  2319067,22
180 6,823 1,35 1,570 85,08 6,57 25197,82 2506578,82
200 6,453 1,28 1,532 94,29 6,49 26853,84 2651417,25

Para a segunda torre obteve-se 0s seguintes valores:
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Tabela 21. Pardmetros caracteristicos para a T-1103.

Numero Secéo
de Lo/D  transversal D H Espessura l\cN Cll;:;o
pratos (m’) (m)  (m) (mm) (kg) (USS$)
19 1886 0084 0395 1236 3,89 56359  151190,62

Apesar da torre T-1103 apresentar um diametro muito pequeno e uma grande
altura foi necessario projeta-la de tal forma para se recuperar a maior quantidade de

acetona e evitar que a simulacao da coluna perca a convergéncia.

A seguir foi feito um gréfico para ilustra a relacao entre o0 nimero de pratos e 0
custo da torre.

Otimizag¢do da torre T-1102

8000000

7000000 A 4

6000000 \\
5000000 \
4000000

o \W
2000000

1000000

custo da torre (USS)

0

T T T )
0 50 100 150 200 250
Ndmero de pratos

Figura 43. Custo da coluna T-1102 versus namero de pratos.

4.6.2 Torre de absorcao

A torre de absorcdo tem a mesma funcionalidade das torres de destilacao
separar oS componentes, no caso da torre de absor¢cao séo separados em produto
de topo, o hidrogénio, e de fundo, a acetona, isopropanol e agua. Os calculos da torre

de absorcédo sdo os mesmos usados na torre de destilacdo, portanto temos como
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velocidade limite 2,95 m/s; secdo transversal minima 0,062 m; didmetro com fator de

sobredimensionamento 0,34 m; vazéo de produto de fundo 0,4802 m?3/h.

A torre de absorcdo tem como ndmero de pratos 20 e por ser uma torre com
um diametro reduzido sera usada uma torre de recheio do tipo 1” anéis Raschig”, ja
gue o liquido nao é corrosivo e pelo fato desses anéis possuirem um custo menor. A
separacao entre os anéis foi de 0,5 metros de acordo com os dados apresentados no

Chemical Engineering Design.

Size, mm HETF, m
25 (1 in.) 0.4-0.5
38 (14 in.) 0.6-0.75
50 (2 in.) 0.75=1.0

Figura 44. Altura entre os anéis (TOWLER e SINNOTT, 2013).

Com isso temos uma altura total de 12,11; espessura total de 3,77 mm e peso
do material de 447,38 Kg. Para o custo da torre sabemos que o material ndo é
corrosivo, portanto, os anéis de Raschig que serdo usados sdo de ceramica. Com
isso, podemos calcular o custo da torre. Para o custo da torre primeiro € necessario

calcular o volume do recheio:
V = (1/4) * D* ¥ Hpyqt0s = 0,80m?

O custo do recheio é calculado com base na equacéao do Chemical Engineering
Design:

Suty_ MW 02 B i 105000
dury. MW ] 13 &1.000 00 T
5500

Lo v a0 paelii 11 sl M 0a% 4
shell muss i 160 S0 10:300

Figura 45. Custo do equipamento adquirido para equipamentos comuns da fabrica.
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Usando os dados referentes a ceramic intalox saddles temos o custo total do

recheio:

C = 0 + 2000 x (0,80)! = 1606,70USD

Portanto o custo do vaso incluindo o recheio é de 33154,82 US$ e o custo da

torre com a instalacéo usando o fator de instalacao 4 € de 132.619,28 US$.

5. INSTRUMENTACAO, CONTROLE E SEGURANCA

Toda planta quimica precisa funcionar de forma eficiente e segura a fim de que
isso seja alcancado € feito um projeto de instrumentacdo e controle, o qual
determinara a instalacdo de diversos equipamentos para fazer a avaliacdo de
parametros de processo, sendo 0s mais usuais: temperatura; pressdo; nivel e vazao,
assim como o0 de instrumentos que irdo avisar controladores sobre falhas
operacionais, para que acidentes decorrentes de mau funcionamento no processo

guimico sejam evitados.

Os principais equipamentos sao os instrumentos de medicéo e controladores
gue sao responsaveis pelo monitoramento da planta quimica enquanto que alarmes,

valvulas de seguranca e intertravamentos estéo relacionados com a seguranca.

Todas as informacdes referentes aos instrumentos citados anteriormente,
juntamente com a numeracao de tubulacfes e equipamentos sdo apresentados em
um diagrama mecanico do processo, conhecido como Piping and Instrumentation
Diagram (P&ID). A seguir sera listado os principais elementos de controle e seguranga
da planta quimica e um P&ID para a torre T-1102.
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5.1. Listagem de indicadores

Os indicadores séo instrumentos que medem varidveis de processo, sendo as
principais: pressao, temperatura, vazao e nivel, e consequentemente o controlador
pode visualizar seu valor numérico, tanto in situ como na sala de controle. A seguir

séo listados indicadores de diversos tipos.

Tabela 22. Listagem de instrumentos.

INSTRUMENTOS DE VAZAO INSTRUMENTOS DE NIVEL
Identificaga Localizacao (~num. da Identificagdo Localizagao (do vaso)
0 tubulacéo)
= Todas as correntes de L] V-1101/V-1102/
processos V-1103/V-1104
FI Servicos auxiliares LI T-1101/T-1102/T-
¢ 1103
INSTRUMENTOS DE PRESSAO INSTRUMENTOS DE TEMPERATURA

Localizag&o (num. da
tubulacdo ou vaso)

Localizagdo (num. da

tubulacdo ou vaso) Identificacéo

Identificacdo

PI T-1101/T-1102/T-1103 TI Todos os

trocadores
Pl Todas as bombas TI R-1101
Pl R-1101 - -

INSTRUMENTOS DE COMPOSICAO
Localizagdo (ndm. da
tubulagéo ou vaso)
Entrada e saida do
reator e torres

Identificacdo

S

5.2. Listagem de controladores

Os controladores servem para manter as variaveis de processo mais
relevantes no valor desejado, podendo agir tanto de forma automatica como manual
pela sala de controle. Seus principais objetivos: sdo a otimizacdo do processo
produtivo através da melhora no rendimento e qualidade dos produtos; automatizacao

das operacoes e melhora da seguranca da planta.
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Tabela 23. Listagem de controladores.

Identificacao Localizagdo (nim. da tubulagéo ou vaso)
FC Refluxo das torres/ bombas/ trocadores
PC R-1101 V-1101/V-1102/V-1103
TC R-1101/trocadores de calor/qualquer etapa que
ocorra mudanca de temperatura
LC V-1101/V-1102/V-1103

5.3. Listagem de alarmes

Os alarmes sédo sinais sonoros e luminosos que tem como principal funcao
garantir a seguranca da planta quando algum parametro de processo (vazao, nivel,
pressdo, temperatura) ndo esta nos conformes, ou seja, com valor mais alto ou baixo
do padrdo (set point). Todavia, tais elementos ndo agem de forma imediata para
acionar as acoes de controle, logo necessita que um operador humano que veja o
sinal dos alarmes na sala de controle tome a decisédo para a acdo de controle que

sera realizada. Os alarmes empregados séo descritos na tabela a seguir.

Tabela 24. Listagem de alarmes.

Localizacao
(numero do
instrumento ou

Descrigcéo
laco de controle) ¢

Identificacao

TAHH
TAH Temperatura muito alta,
TAL .
R-1101 alta e baixa.
PAHH Pressao muito alta e alta
PAH
V-1101
LAL v-1102 Nivel alto e baixo
LAH V-1103
PAH T-1101 Pressao alta
LAH T-1102 Nivel alto e baixo
LAL T-1103
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FAL P-1101 Fluxo baixo
P-1102
P-11103

Tubulacéo de Fluxo de refluxo baixo
FAL refluxo das torres

5.4. Listagem de valvulas de seguranca

As valvulas de seguranca sao um elemento extra para se garantir a seguranca
operacional da planta quimica. As mesmas sdo acionadas automaticamente caso um
valor critico seja alcancado, sendo o0s principais de aumento excessivo de
temperatura e pressao e fogo externo no vaso. As valvulas de seguranca empregadas

séo descritas na tabela a seguir.

Tabela 25. Listagem das vélvulas de seguranca.

Localizagdo (numero do

Identificacéo Situagcdo de acionamento

vaso)
PSV-01 R-1101 Aumento excessivo de
temperatura
PSV-02 V-1101 Fogo externo no vaso
PSV-03 V-1102 Fogo externo no vaso
PSV-04 V-1103 Fogo externo no vaso
PSV-05 T-1101 Aumento excessivo de pressao
PSV-06 T-1102 Aumento excessivo de pressao
PSV-07 T-1103 Aumento excessivo de pressao

5.5. Listagem de intertravamentos

O sistema de intertravamentos funciona como medida de segurancga em ultimo
caso quando as demais medidas se mostraram ineficazes, esses instrumentos atuam
de forma a interromper o processo de producéo na planta. Os intertravamentos séo
acionados de forma computadorizada a partir de alarmes de segundo nivel

(parametros elevados). A seguir lista-se os intertravamentos:
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Tabela 26. Listagem de intertravamentos.

Localizagao
(nimero do
e instrumento ou Situagéo de ~
Identificacéo ' Acdo sobre
laco de controle acionamento
com
intertravamento)
Para o aporte de
limentaca
SI-01 R-1101 TAHH/PAHH alimentacao ao
reator ou fluxo de
sal fundido
SI-02 T-1102 EALL Parao aporte.de
vapor a caldeira
SI-03 T-1103 EALL Para o aporte de

vapor a caldeira

5.6. Diagrama mecéanico de processo

A seguir mostra-se o diagrama mecanico de processo (P&ID) para a torre de

destilacdo T-1102.

64



Corrente procedente de
vaso V-1102 e T-1101
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(s)

Equipamento T-1102 Equipamento. V- 1103 Equipamento E-1104 Equipamento E-1105 Equipamento P-1103

" Purificador a Acumulador . a a Bomba
Descrigao de acetona Descricao topo Descricdo Condensador topo Descricao Caldeira Descricao refluxe
P topo (KPa) 120 P operacional (KPa) | 120 Tipo Multitubular Tipo Keltle Vazéo de op. (m’fh) 197
P fundo (KPa) 140 Toperacional (C*) | 61,1 Lado Casco | Tubo | Lado Casco | Tubo | AP(KPa) 621
Ttopo (C°) 61,1 Altura (m) 144 P entrada (KPa) 12 - P entrada (KPa) 140 60 Poténcia (KW) 8,41
T fundo (C°) a7 Comprimento (m) 6,07 T entrada/saida (C°) | 61.2/6,1 30145 T entrada‘saida (C°) 86,6/916 | 160
Altura (m) 85.1 Area (m) 708 Area (m?) 0.2
Pratos 180

Figura 46. Diagrama mecéanico (P&ID) da torre para destilacdo de acetona (T-1102).

6. ANALISES ECONOMICA E AMBIENTAL DA PLANTA

Com todos os parametros de projeto dos equipamentos calculados é
necessario avaliar o consumo de utilidades para os trocadores de calor e bombas,
gue sao consumo de agua de refrigeragcdo e vapor de caldeira; e eletricidade,
respectivamente. Feito isso, resta determinar qual sera a melhor configuracao quanto
ao numero de pratos para a torre T-1102, ou seja, a que o custo total for o menor.
Ademais, serd analisado de forma qualitativa o impacto ambiental da planta de

producédo de acetona.
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6.1. Avaliagcdo econdmica do processo

As plantas de operacdo de base quimica operam por meio do consumo de
utilidades. As utilidades fornecem a carga energética ou material necessaria para a
producdo. Utilidades comuns podem ser citadas, tais como: fornecimento de
eletricidade, nitrogénio, variedades de agua destilada para processos que requeiram
elevada pureza e precisédo, vapor de caldeira, liquido de arrefecimento, ar comprimido

e diversos outros requerimentos para suprir a planta.

A determinacédo dos custos relacionados as utilidades sédo normalmente 15%
dos custos de producéo. E comum, para reducéo dos custos, integrar correntes de
processo a fim de aproveitar demandas de energia, logo, é possivel utilizar, por

exemplo, recuperacédo de vapor de caldeira para aquecer outras demandas da planta.

A 4gua de refrigeracdo é uma utilidade que, geralmente, € utilizada para resfriar
uma corrente de processo em alta temperatura. Uma faixa de operagdo comum para

0 uso da agua de refrigeracao varia entre 120°C a 40°C.

Os custos operativos do referente trabalho foram calculados para suprir as
demandas da planta de vapor para aquecimento, eletricidade e refrigeracdo. Dessa
forma, referente a refrigeracdo, ela se da por meio da corrente de agua no

condensador. Seu custo pode ser obtido com auxilio da Equagéo 24.

Q = mc, AT (24)

A Equacdo 24 traz a expressdo para 0 calculo da troca térmica em um
condensador, onde Q € o duty do condensador, AT é a variacdo de temperatura da

1kcal
Kg°C

agua e c, € o calor especifico da agua, cujo valor € . Determinado o consumo

Q

e 0 custo foi estimado conhecido o valor base de
14

horario de agua, ou seja, a razao

0,10USD
1000gal’

Ainda, foi considerado um fator de 8000h/ano para estimar o valor total do

custo da agua de refrigeracdo. A Equacéo 25 é obtida a partir da Equacgéao 24.
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m= chAT <k7g> =)

O valor do consumo em m3/ano foi obtido pela divisdo do consumo massico
pela massa especifica, py,o = 993 % seguido pela multiplicacao do resultado pelo
fator anteriormente citado de 8000h/ano. Logo, a Equacéo 26 trata do consumo
volumétrico anual do equipamento.

m
Leqg = —— %8000
PH,0

%3 > (26)

Ainda, o resultado do consumo anual em m3/ano foi convertido para

gal/ano, como segue a Equacao 27:

gal

;o (27)
Lyy = Leg X 264,172 (%)

Por fim, o valor obtido na Equacéo 27 foi multiplicado pelo fator de custo

25D hara fornecer o resultado em 22, como visto abaixo:
1000gal ano
galy 0,10USD  (USD (28)
L ( )x = ( >
ano/ 1000gal ano

O vapor de caldeira € amplamente usado na industria para aquecimento e
geracao de energia. Sua principal funcdo é o aquecimento da agua e geracao de
vapor em alta pressao para circular nos tubos da planta, garantindo suprimentos para
os trocadores de calor e possivelmente para turbinas de geracéo de energia elétrica.
O custo do vapor vai depender das condi¢cdes em que este vai operar. Segundo a
secao 3.2 do livro Chemical Engineering Design, o preco vai depender a pressao de

4,03USD
1000IB

operacgao e para nosso projeto foi suficiente o fator de
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Em seguida, o custo operativo para o vapor da caldeira foi obtido com auxilio

da Equacéo 29, onde o parametro Q.. € a carga energética entregue, m € a corrente

kcal

o k , . ~
horaria de vapor Tg e A é o calor latente de vaporizacdo dado em e

Qee = A (29)
O calor latente de vaporizagao foi estimado a partir da Equagéo 30, sendo
T °C.
1 =606,5— 0,695t (30)

A partir da Equacéo 29 foi obtido o valor da corrente massica de vapor da

caldeira, visto na Equacao 31.:

_ Qee (31)
606,5 — 0,695T

m

Multiplicando a Equacéo 31 pelo fator 8000h/ano foi obtido a Equacgéo 32,
cujo resultado é o valor da corrente massica em %

m' = Qx8000 (ngo) (32)

4,03USD
1000/B

€ necessario converter a Equacédo 32 para Ib/ano, por meio do produto pelo termo

Por fim, o fator disponivel para o calculo do custo operativo foi de

, logo

2,20462, e, apos, multiplicar o resultado pelo fator do custo supracitado. A Equacao

33 indica o calculo necessario para obten¢éo do custo anual:

m' X 2,20462 X

4,03USD _ (USD) (33)

1000/B ~ \ano
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Para as bombas a utilidade usada é energia elétrica para alimentacdo do
motor. Tendo sido estimado anteriormente, na fase de custo do projeto, a poténcia da
bomba(kWW), o passo seguinte foi multiplicar esse dado por 3600s a fim de converter
a poténcia para energia elétrica dada em kJ, e, em seguida foi multiplicado o valor de
energia pelo fator 8000h/ano e, assim, obtido o consumo anual de energia.

kJ ) (34)

w' =w x 3600 x 8000 (—
ano

0,07USD

O fator usado para determinacao do custo anual foi de P

Logo, foi

necessario conhecer o valor de um kWh para obter o custo anual em USD /ano.
1 kWh = 3600 kJ

Portanto, a Equacao 35 traz o resultado do custo anual:

!

w

0,07USD (USD) (35)

X =
3600k/ ano

Dessa forma, conhecido 0s passos para determinacdo dos custos, a etapa
seguinte foi calcula-los. Portanto, a Tabela 27 diz respeito aos trocadores de calor

gue se encontram na planta, mas nao estao acoplados diretamente com as colunas.

Tabela 27. Dados de calor trocador e custo para trocadores de calor.

E-1101 E-1102 E-1103 E-1108

Calor trocado (K;al) 853404,19 793012,19 110470 41589,27

Custo do trocador (”S$) 115.990,33 114.821,01 113.588,73 16.644,22

ano

O trocador de calor E-1101 é uma caldeira e os demais sdo condensadores.
Dessa forma, aplicado todo o algoritmo necessario para a determinacdo dos custos

operativos, segue a Tabela 28.
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Tabela 28. Valores do custo de dgua de refrigeragao para trocadores de calor.

Consumo de 4gua de

Trocador

refrigeragéo(ZTs:)
11.251,65 E-1102
2.351,10 E-1103
590,09 E-1108

A Tabela 29 por sua vez, indica o consumo de vapor de caldeira para o

trocador de calor E-1101.

Tabela 29. Valores do custo de vapor de caldeira para trocadores de calor.

Consumo do
vapor de caldeira  Trocador
(US$/ano)
139.819,41 E-1101

Para os equipamentos da 1° coluna, tém-se a Tabela 30 os dados referentes

aos trocadores.
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Tabela 30. Valores de referéncia para célculo dos custos dos trocadores.

Temperatura de Temperatura de
NP TROCADOR entrada do fluido saida do fluido

Calor trocado

- . (kcal/h)
auxiliar (°C) auxiliar (°C)
E-1104 30,00 45,00 20.806.246,78
0 E-1105 160,00 160,00 20.906.811,39
E-1104 30,00 45,00 6.033.361,43
%0 E-1105 160,00 160,00 6.135.013,68
E-1104 30,00 45,00 3.145.183,18
100 E-1105 160,00 160,00 3.247.562,28
120 E-1104 30,00 45,00 2.382.957,23
E-1105 160,00 160,00 2.484.471,02
E-1104 30,00 45,00 1.937.191,29
10 E-1105 160,00 160,00 2.039.287,07
180 E-1104 30,00 45,00 1.734.709,64
E-1105 160,00 160,00 1.836.072,67
E-1104 30,00 45,00 1.652.556,26
200 E-1105 160,00 160,00 1.754.432,20

Vale observa que os dados para os trocadores foram obtidos para um valor
especificado de pratos da coluna. Por tanto, para cada numero de pratos foi avaliado
0 custo operativo das utilidades, visando, ao final, realizar uma otimiza¢do econdémica.
Para a otimizacdo econémica foi calculado o 6timo de pratos por meio dos valores

relativos aos trocadores de calor, bombas, vasos e torres.

A Tabela 31 traz os valores de custo de agua de refrigeracdo associada aos

condensadores da 1° coluna.
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Tabela 31. Consumo de agua de refrigeracao do trocador E-1104.

Consumo de 4gua de refrigeracéo

(US$/ano) NP
Trocador E-1104
295.209,28 66
85.604,31 80
44.625,41 100
33.810,57 120
27.485,82 150
24.612,92 180
23.447,28 200

Analogamente, para o custo de vapor, tem-se a Tabela 32.

Tabela 32. Consumo de vapor de caldeira do trocador E-1105.

Consumo de vapor de caldeira

(US$/ano) NP
Trocador E-1105
2.992.741,85 66
878.207,19 80
464.877,95 100
355.643,92 120
291.917,29 150
262.827,81 180
251.141,25 200

Para a 2° Coluna, segue a Tabela 33.



Tabela 33. Consumo de utilidades dos trocadores E-1106 e E-1107.

Consumo de 4gua de refrigeracao

Trocador
(US$/ano)
2.301,57 E-1106
Consumo do vapor de caldeira
Trocador
(US$/ano)
24.554,17 E-1107

Em sequéncia, para as bombas, segue o custo operativo referente ao gasto

de eletricidade apresentado na Tabela 34.

Tabela 34. Gasto de utilidades das bombas.

NUmero de (US$/ano)
Bomba
pratos 2022

P-1101 N&o se aplica 168,56
P-1104 N&o se aplica 35,28

66 21.179,20

80 7.481,60

100 4.860,80
P-1103 120 4.379,20

150 4.412,80

180 4.709,60

200 4.972,80
P-1105 19 39,20

Portanto, para obtencéo dos custos finais, resultado da soma dos custos de
equipamento anualizado pelos custos operativos, foi necessario anualizar 0os custos
de equipamento e corrigir o valor para o ano de projeto. O CEPCI € o Chemical
Engineering Plant Cost Index, indice importante para anualizar e converter os custos

de um ano para outro devido a inflagéo.
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A Equacéo 36 trata da maneira com que foi calculado o custo anualizado dos

equipamentos no ano de 2022.

CZOO6CEP512022

C2022 -

CEPSI;g06

(36)

Da Equagéo 36, CEPSI,p6 = 499,6 € CEPSI,,,, = 833,1. Para anualizar os

custos de equipamento, o valor do custo deve ser multiplicado por 0,163. Portanto, o

custo total anual € o custo do equipamento anualizado somado ao custo operativo

anual. A Tabela 35 trata dos custos referente aos trocadores de calor e as bombas

do processo.

Tabela 35. Relacdo dos custos de equipamento e de operacao.

. Custo
Identificacdo _ Custo Total
_ _ (US$/ano) (US$/ano) operativo
Equipamento no diagrama (US$/ano)
2006 2022 (US$/ano)
P&ID 2022
2022
Bomba
; P-1101 14.902,38 24.850,23 168,56 25.018,79
Centrifuga
Bomba
P-1104 14.705,30 24.521,59 35,28 24.556,87
Centrifuga
P-1103(66) 49.631,89 82.762,86 21.179,20 103.942,06
P-1103(80) 29.284,65 48.833,14 7.481,60 56.314,74
Bomb P-1103(100) 24.354,21 40.611,47 4.860,80 45.472,27
omba
) P-1103(120) 23.200,52 38.687,66 4.379,20 43.066,86
Centrifuga
P-1103(150) 22.914,16 38.210,14 4.412,80 42.622,94
P-1103(180) 23.142,24  38.590,47 4.709,60 43.300,07
P-1103(200) 23.401,50 39.022,80 4.972,80 43.995,60
Bomba
P-1105 14.711,53 24.531,97 39,20 24.571,17
Centrifuga
Trocador de
E-1101 18.906,42 31.527,11 139.819,41 171.346,52

Calor
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Trocador de

E-1102 18.715,82 31.209,27 11.251,65 42.460,92
Calor
Trocador de
E-1103 18.514,96 30.874,33 2.351,10 33.225,43
Calor
E-1104(66) 148.738,99 248.027,33 295.209,28 543.236,61
E-1104(80) 47.47456 79.165,44 85.604,31 164.769,75
E-1104(100) 31.587,00 52.672,40 44.625,41 97.297,81
Trocador de
cal E-1104(120) 27.986,40 46.668,28 33.810,57 80.478,85
alor
E-1104(150) 25.812,36 43.042,99 27.485,82 70.528,82
E-1104(180) 24.925,88 41.564,76 24.612,92 66.177,67
E-1104(200) 24.489,75 40.837,50 23.447,28 64.284,78
E-1105(66) 51.610,52 86.062,30 2.992.741,85 3.078.804,14
E-1105(80) 26.091,98 43.509,26 878.207,19 921.716,46
E-1105(100) 21.987,39 36.664,73 464.877,95 501.542,67
Trocador de
cal E-1105(120) 20.750,10 34.601,50 355.643,92 390.245,42
alor
E-1105(150) 20.309,03 33.865,99 291.917,29 325.783,28
E-1105(180) 20.080,46 33.484,85 262.827,81 296.312,66
E-1105(200) 19.967,32 33.296,18 251.141,25 284.437,43
Trocador de
E-1106 5.894,47 9.829,23 2.301,57 12.130,80
Calor
Trocador de
E-1107 5.584,94 9.313,07 2455417 33.867,24
Calor
Trocador de
E-1108 2.713,01 4.524,03 590,09 5.114,12

Calor

A partir da Tabela 35 foi calculada a otimizacdo de custos da coluna 1 em

relacdo ao numero de pratos. Foi somado os custos dos trocadores e das bombas

para cada numero pratos e obtido a Tabela 36, onde o nimero de pratos que otimiza

0s custos vale 150.
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Tabela 36. Otimizacdo dos pratos.

Numero de Custo
Pratos (US$/ano)
66 5.985.505,87
80 2.120.929,41
100 1.361.039,50
120 1.189.042,41
150 1.132.275,68
180 1.146.331,54
200 1.171.068,68

A Tabela 37 trata dos custos de equipamento sem anualizar e sem considerar
o custo relativo de instalacdo, os dados da tabela foram importantes para a aplicacédo

do método das porcentagens.

Tabela 37. Custos de equipamento.

Identificacao

) _ (US9) (US9)
Equipamento no diagrama
2006 2022
P&ID
Bomba
] P-1101 11.428,21 19.056,92
Centrifuga
Bomba
P-1104 11.277,07 18.804,90
Centrifuga
Bomba
] P-1103 17.572,21 29.302,25
Centrifuga
Bomba
P-1105 11.281,85 18.812,86
Centrifuga
Trocador de
E-1101 33.140,09 55.262,23
Calor
Trocador de
E-1102 32.806,00 54.705,13

Calor
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Trocador de

E-1103 32.453,92 54.118,02
Calor
Trocador de
E-1104 45.245,16 75.447,84
Calor
Trocador de
E-1105 35.598,64 59.361,95
Calor
Trocador de
E-1106 10.332,11 17.229,15
Calor
Trocador de
E-1107 9.789,55 16.324,40
Calor
Trocador de
E-1108 4.755,49 7.929.94
Calor
Reator R-1101 356.411,80 594.328,80
Vaso pulméo V-1101 24.951,75 41.607,88
Vaso pulméo V-1103 57.944,85 96.625,01
Vaso pulméo V-1104 24.541,83 40.924,34
Vaso
V-1101 6.848,35 11.419,85
separador
Torre de
_ T-1102 579.766,81 966.780,88
destilacao
Torre de
_ T-1103 37.797,66 63.028,88
destilacao
Torre de
T-1101 33.154.81 55.286,78
absorcao
Total 2.296.358,02

projetos a ser implementado.

A andlise econbmica visa garantir a viabilidade e lucratividade do projeto. Para
tanto, foram utilizados o valor atualizado liquido (VLA) e a taxa interna de retorno

(TIR) junto ao método das porcentagens para estudo econdémico do processo e



6.1.1. Custo dos materiais

Seguindo o método das porcentagens, o custo relativo ao material costuma ser
um valor entre 60-70% dos custos gastos com equipamentos. Portanto, usando um
valor intermediario de 65% para a estimativa, foi obtido o custo de materiais como

segue a Tabela 38.

Tabela 38. Custos de equipamento e material.

(USS)
Porcentagem (%)
2022
Equipamentos 100,00 2.296.358,02
Materiais 65,00 1.492.632,71

Total 3.788.990,74

O custo com materiais pode ser subdivido em varias prioridades ou servigos,

de tal forma que a Tabela 39 indica essa divisao.

Tabela 39. Divisdo dos custos de equipamento.

. (US$)
Servigos Porcentagem (%)
2022
Materiais 100 1.492.632,71
Obra civil 28 417.937,16
Instrumentacao 10 149.263,27
Tubulacdes e
_ 45 671.684,72
infraestrutura
Eletricidade 10 149.263,27
Pintura 2 29.852,65
Isolamento 5 74.631,64
Total 2.985.265,43
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6.1.2. Engenharia de detalhe

Para garantir integridade e seguranca do projeto, englobando construcéo,
especificacdo da documentacgéo e supervisdo da execuc¢ao da obra. O valor destinado
a engenharia de detalhe vale varia entre 15-20% do resultado obtido pela soma do
custo com equipamentos e materiais. Devido a producéo da planta o valor escolhido
foi o limite inferior, de 15%. Ainda, os custos de construcédo de supervisdo da obra

foram estimados como 60% e 10%, respectivamente. A Tabela 40 traz os resultados

calculados.
Tabela 40. Custos de engenharia de detalhe.
(US9)
%(E+M)
2022
Engenharia de detalhe 15 568.348,61
Construcgao 60 2.273.394,44
Supervisao da
. 10 378.899,07
construcéo
Total 3.220.642,13

6.1.3. Inside Battey Limits (ISBL) e Offsite Costs (OSBL)

O ISBL é resultado da soma de todos os custos da planta. O OSBL esta
associado com gastos de armazém, transporte, combate a incéndio e estacbes de
tratamento de &gua, dentre outros, os gastos sdo estimados como sendo
aproximadamente 8% do ISBL. Ainda, sdo necessarios alguns custos para
operacionalizar a planta até que esteja funcionando em plena capacidade e gerando
o lucro esperado. O custo de arranque compreende aproximadamente 4% do ISBL e
compreende o custo inicial de funcionamento da planta até a verificagdo do retorno
financeiro. A taxa de contingéncia € uma porcentagem de seguranca aplicada no
custo do ISBL para cobrir imprevistos, seu valor girar em torno de 5% a 15% do ISBL,
sendo o valor utilizado a média de 10%. A Tabela 41, a seguir, traz o resultado dos

indices citados.
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Tabela 41. Relacao para determinar o imobilizado.

(US$/ano)
(%)
2022
ISBL 100 7.009.632,86
OSBL 8 560.770,63
Arranque 4 280.385,31
Contingéncia 10 700.963,29
Total 8.551.752,09

O resultado da soma de todas as linhas da Tabela 41 é chamado de capital

imobilizado, sendo seu valor igual a 8.551.752,09.

6.1.4. Capital de Giro

O capital de giro foi estimado como sendo 20% do imobilizado, portanto, vale
1.710.350,42 US$/ano.

6.1.5 Capital de investimento

O capital de investimento é o resultado da soma entre o capital de giro e 0
imobilizado, logo, seu valor vale 10.262.102,51 US$/ano. A Tabela 42 traz os

resultados para as quantias citadas.

Tabela 42. Capital de investimento.

Valor (US$/ano)

Capital de giro
Capital de imobilizado

Capital de investimento

1.710.350,42
8.551.752,09
10.262.102,51
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6.1.6 Rentabilidade do projeto

Para garantir a viabilidade e retorno do investimento, normalmente séo
planejados 3 anos de investimento inicial e mais 20 anos de operacdo. Na analise
temporal é levado em conta a desvalorizagdo da moeda, custos de manutencao,

impostos e 0 montante requerido.

6.1.7. Vendas

A corrente de saida com nosso produto de interesse foi obtida da simulacéo e
vale 2014,48 kg/h, ou 16115,84 ton/ano. O custo relativo & acetona foi de 1360
US$/ton e para o gas hidrogénio foi de 5000 US$/ton. A Tabela 43 traz uma

representacdo dos custos associado a venda do produto de interesse.

Tabela 43. Custos de venda.

Componente (US$/ton) (ton/ano) (US$/ano)
Acetona 1360 16115,84 21.917.542,40
Gas
. _ 4000 559,36 2.237.440,00
hidrogénio
6.1.8 Custos

Custos sao os valores gastos com a planta de maneira direta ou indireta. Os
custos diretos sdo aqueles relacionados diretamente com a producédo, como mao de
obra, matéria prima e outros, custos indiretos, por sua vez, ndo estao relacionados de
maneira direta com a produgcédo do produto de interesse, sdo gastos com aluguel,

manutencao e outros.

Os custos diretos englobam a matéria prima utilizada, portanto na entrada
foram considerados somente o alcool isopropilico, cuja corrente de processo vale
2313,16 kg/h e agua. As correntes, bem como o custo associado podem ser vistos na
Tabela 44.
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Tabela 44. Custos de matéria prima.

Matéria (US$/ano)
_ (US$/ton)
prima 2022
IPA 1.019,30 17.063.408,18
Agua 2 10.704,00

Seguindo o método das porcentagens, os custos foram especificados como
segue a Tabela 45.

Tabela 45. Relacao de custos.

(%) Variavel
Abastecimento 7,6 Imobilizado
Amortizacao 6,67 Imobilizado
Diretos e 25 Mé&o-de-obra
empregados
Gastos comerciais 7,5 CF
Geréncia 4 CF
Manutencéo 6 Imobilizado
Mé&o-de-obra 30 Mé&o-de-obra
indireta
Pesquisas 1 Vendas
Seguros 1 Imobilizado

O custo relativo a mao de obra foi estimado baseado em uma planta com
funcionamento intermitente, ou seja, com trés turnos de trabalho. Cada turno pode
acomodar entre 8 e 12 funcionarios que irdo trabalhar com a producéao, foi escolhido
como base 10 funcionéarios. O custo de cada funcionério vale aproximadamente R$
120.000 anuais, ou em dolares, assumindo que 1 ddlar vale 5,40US$, 22.222,22 US$
por ano. Logo, o custo com mao de obra foi estimado como sendo 222.222,22 USS$.
Vale ressaltar que o custo de manutencgao citado € associado a manutengéao preditiva,
preventiva e corretiva. A manutencao preditiva ocorre anualmente ao final do ano com

parada de setores da fabrica.
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Em relagdo aos custos com utilidades, o valor total gasto anualmente em

2022 vale 841.982,87US$.

Tabela 46. Custos.

(%) - Relativo

ao imobilizado Variavel (Us3)
Abastecimento 7,6 Imobilizado 649.933,16
Amortizagéo 6,67 Imobilizado 570.401,86
Diretos e empregados 25 Mé&o-de-obra 170.000,00
Gastos comerciais 7,5 Imobilizado 641.381,41
Geréncia 4 Imobilizado 342.070,08
Manutencéo 6 Imobilizado 513.105,13
Mé&o-de-obra indireta 30 Mé&o-de-obra 204.000,00
Pesquisas 1 Vendas 241.549,82
Seguros 1 Imobilizado 85.517,52

Total 3.417.958,98

Portanto, obteve-se

22.014.054,03USS$, valor que considerou o custo dos diretos e indiretos da planta.

0S custos gerais anuais para a planta de

6.1.9 Valor Atualizado Liquido e Taxa Interna de Retorno

Para avaliacdo econdmica final, foi considerado 3 anos para inicio das

operacdes e uma andlise de 15 anos de operacéo da fabrica. A inflagdo utilizada para

os calculos foi de 7,15%. Os parametros valor atualizado liquido (VAL) e taxa de

retorno (TIR) foram implementados nos célculos para estudo do fluxo de caixa e

averiguacéao da rentabilidade da planta (Tabela 47).
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Tabela 47. Relacéo para o fluxo de caixa.

Capital de giro

Capital
imobilizado
Curva de
investimento
do imobilizado
Vendas
Amortizacao
Impostos
Inflacéo
Juros de ref.

1.710.350,4

8.551.752,09

Ano 0: 10%

Anol: 60%

Ano2: 30%

24, 71IMM
Linear 0,43MM
34%
7,51%

10%

Foi construida uma planilha com o desenvolvimento temporal dos custos ao

longo do tempo estabelecido. O imobilizado foi distribuido entre os trés primeiros

anos. O capital de giro foi investido no ano 2 e recuperado no ano 21. A coluna trés

foi calculada como sendo a soma entre o imobilizado com o capital de giro.

O passo seguinte foi contabilizar as vendas, custos e amortizacdo para

obtencdo do lucro bruto. A partir do lucro bruto é retirado a parcela referente ao

imposto e determinado o lucro liquido.

Para o calculo da coluna de fundos gerados, soma-se o rendimento liquido com

a amortizacdo, para o fluxo de caixa basta somar o fundo gerado com o fundo

investido.

Os fundos séo corrigidos anualmente pela Equacéo 37.

E, = Esc(l + K"

(37)

Na equacao acima, F, é o fluxo de caixa corrigido para o0 ano n, K é 0s juros

de referéncia e F,. € o fluxo de caixa sem correcao.
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Dessa forma, o calculo do valor atualizado liquido foi obtido a partir da soma

dos fundos atualizados, como na Equacéao 38.

I N F; (38)
vaL= Zi:@ A+ K)

Por sua vez, para o célculo da taxa de retorno, € preciso conhecer o valor de

K quando VAL é igual a 0, ap0s contabilizacdo desse dado, faz-se TIR=K, e, portanto:

Z" F; (39)
i—o (1 + TIR)

Desse modo, caso o valor de VAL seja um numero positivo e TIR um valor

maior que K, o projeto € considerado rentavel.

Tabela 48. Fluxo de caixa.

ANO | Imobilizada Giro Fundos investidos Vendas Custos | Amortizagéo | Rendimento Bruto| Impostos | Rendimento Liquido | Fundos gerados | Fluxos de caixa | Fluxos atualizados | Fluxos acumulados
0 -0,86 -0.86 - - - - - - -0,86 -0.86 0,86
1 513 5,13 - - - - - - -5,13 -4.66 5,52
2 2,57 .71 4,28 - - - - - - -4,28 -3.53 -9,05
3 - 24,71 22,02 043 227 077 1,50 1.92 1,92 1,45 761
4 26,57 | 23 67 043 247 0284 1,63 2,06 2,06 141 6,20
5 28,56 2545 043 2,69 0,91 1,77 2,20 2,20 1,37 484
6 30,70 27,35 0,43 2,92 0,99 1,93 235 2,35 1,33 -3,51
7 33,01 29,41 043 3,17 1,08 2,09 2,52 2,52 1,29 2,21
8 - 3548 31,61 043 344 117 2,27 2,70 270 1,26 -0,95
3 38,14 33,98 043 373 1,27 2,46 2,89 2,89 1,23 0,27
10 - : 41,00 36,53 043 4,04 137 2,67 3,10 3,10 1,19 1,46
11 - 44,08 39,27 043 438 1.49 2,80 3,32 3,32 1,16 2,63
12 - 47,38 42,22 043 474 161 313 3,56 3,56 1,13 3,76
13 - 50,94 45,38 043 513 1.74 3,38 3,81 3,81 1,10 4,86
14 - 54,76 48,79 043 5,54 188 3,66 4,09 4,09 1,08 5,94
15 - | 5886 | 52,45 043 5,99 2,04 3,95 4,38 4,38 1,05 699
16 - 63,28 56,38 043 6,47 220 4,27 470 4,70 1,02 8,01
17 - 1,71 0,43 68,02 60,61 043 6,99 238 4,61 504 461 0,91 8,92
18 73,13 65,15 043 7,55 2,57 4,98 541 541 0,97 9,90
19 78,61 70,04 043 8,14 2,17 5,37 5,80 5,80 0,95 10,85
20 84,51 75,20 043 8,79 2,99 5,80 6,23 6,23 0,93 11,77
21 0.35 171 90,85 80,94 043 9,48 3,22 6,26 6,68 6,68 0,90 12,67

VAL 12,67

O valor do VAL foi de 12,67 milh6es de USD por ano e o TIR € um valor que

estd entre 10% e 11%, portanto a planta é economicamente viavel.

O gréfico que segue traz o fluxo de caixa durante os anos de analise
econOmica, visando realizar a estimativa de 15 anos. O grafico que segue traz o fluxo
de caixa durante os anos de analise econémica, visando realizar a estimativa de 15

anos.
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Figura 47. Gréfico do fluxo de caixa.

Pelo grafico, pode-se ver que o fluxo de caixa se torna rentavel a partir do

terceiro ano de funcionamento da planta.

6.2. Avaliacdo de impacto ambiental

Nesta secao sera discutido qualitativamente o impacto ambiental que pode ser
causado pela planta quimica de producdo de acetona via desidrogenacao de alcool

isopropilico.

Nas ultimas décadas, a preocupacédo com 0 meio ambiente ganhou expressiva
forca. O mundo tem se empenhado em determinar e implementar politicas para um
desenvolvimento sustentavel. Entre alguns exemplos estdo a Agenda 2030 e o
Acordo de Paris em 2015 e, mais recentemente, a 262 Conferéncia das Nacgles
Unidas sobre Mudanca do Clima (COP26) que ocorreu em 2021 na Escocia.

A Agenda 2030 possui 17 Objetivos de Desenvolvimento Sustentavel (ODS),
tais como construir infraestrutura resiliente, promover a industrializagéo inclusiva e
sustentavel e fomentar a inovacdo (ODS 9), garantir padrées de producdo e de

consumo sustentaveis (ODS 12) e adotar medidas urgentes para combater as
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alterac6es climéticas e seus impactos (ODS 13). O Acordo de Paris consistiu em um
acordo entre diversos paises acerca das mudancas climaticas e objetiva manter o
aumento da temperatura média global abaixo de 2 °C. Ja a COP26 resultou no Pacto
Climatico de Glasgow, o qual compreende uma série de medidas para reduzir as
emissdes globais de gases provenientes da queima de combustiveis fésseis que
intensificam o efeito estufa e, assim, favorecem o aquecimento global (ABNETT e
VOLCOVICI, 2021).

Em sua obra, Oliveira et al. (2021) enfatiza que empresas que se preocupam
com o impacto ambiental de suas linhas de producéo, ndo sé contribuem para o0 meio
ambiente, como também para a sua propria economia, reduzindo custos associados
a obtencdo de matéria-prima quando conseguem introduzir um reciclo em sua linha
de producédo, por exemplo, ou ainda quando conseguem reduzir o consumo de
energia e agua. Além disso, visto que atualmente as questbes relacionadas a
sustentabilidade, meio ambiente e temas semelhantes estdo cada vez mais presentes
e incorporados em nossa sociedade, bem como no plano de negdcios de muitas
empresas, adotar uma producao sustentavel tem proporcionado boa reputacdo e
vantagem competitiva no mercado, atraindo investidores e clientes que também estao
diante desse cenario. Para que as empresas de fato implementem acdes que visam
diminuir os impactos ambientais, econdmicos e sociais, 0s autores sugerem que as
empresas busquem por ferramentas desenvolvidas a partir dos conceitos de
Ecoeficiéncia, Economia Circular, Ciclo de Vida de Produtos e Servicos, Producéo

mais Limpa e Avaliacao do Ciclo de Vida (ACV).

A avaliacdo do impacto ambiental de uma planta quimica de producédo de
acetona via desidrogenacao de alcool isopropilico pode ser realizada através de
ecoindicadores como consumo de energia e de agua, emissédo de CO: e geracao de
efluentes. A seguir serdo apresentados alguns exemplos de analise desses

paréametros envolvendo o processo abordado.

Em seu estudo, Gongalves e Minguita (2017), através de simulagdes utilizando
o software UniSim Design Suite R390®, determinaram o0s ecoindicadores para
comparar 0 cenario antes e apos tomarem medidas para a melhoria ambiental da

planta (muito semelhante a planta do presente trabalho), tais como inclusao de reciclo
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de 4gua e integracéo energética. Como resultado, os autores obtiveram uma reducao
de 54,28% no descarte da agua da segunda torre de destilacdo ao recicla-la para a
torre de absorcao. Além disso, foi feita uma integracédo energética nas correntes do
reator, onde a corrente de saida passou a aquecer a corrente de entrada do proprio
e, assim, houve uma reducdo de 1,07% do consumo energético e de 7,05% do

consumo de agua para a geracao de vapor.

No estudo de Tohaneanu et al. (2014) foi realizada uma integracdo energética
entre correntes quentes e frias do processo. Para isso, utilizaram da metodologia
Pinch e obtiveram uma economia de 35% para 0s servicos quentes e 37% para 0s
servicos frios para a planta com integracdo energética em comparacédo a planta sem
integracdo energética. Semelhantemente, o trabalho de Tonial (2018) concluiu que
com a integracdo energética o gasto anual com utilidades quentes e frias passou de
R$ 1.851.901,58 para R$ 869.630,02 sem que a eficiéncia do processo fosse

comprometida.

Ja a proposta de Luyben (2010) consistiu em aumentar a pressdo no
absorvedor para que as perdas de acetona fossem minimizadas. Com isso, as
temperaturas do reator, das colunas e do vaporizador também foram aumentadas.
Mesmo com a elevacao dessas temperaturas, o custo total de energia (em colunas,
reator, condensador e vaporizador) ficou em 780 mil délares por ano contra 842 mil

ddlares por ano para a planta sem as modificacoes.

No presente trabalho, foi possivel perceber que os trocadores de calor sdo 0s
gue apresentam maior custo energético e operativo anual, devido ao elevado

consumo de agua de refrigeracao e vapor (veja secao 6.1).

Diante desta observacgéo e com base nos trabalhos citados, uma sugestao para
a avaliagdo ambiental do presente trabalho, além de manter o reciclo de IPA e agua
existente (corrente 17), consiste em avaliar quantitativamente os impactos no
consumo de eletricidade, de agua, de agua de refrigeracdo e de vapor de
aguecimento ao se reciclar a agua residual ao final do processo para o absorvedor e
ao se realizar a integracao energética entre os trocadores de calor E-1101, E-1102 e
E-1103 e entre o trocador de calor E-1108 e a corrente de refluxo da torre de

destilacdo T-1103. A corrente de quente obtida pelos refrigeradores E-1102 e E-1103,
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ao resfriar a corrente 06, pode ser utilizada para aquecer a corrente de frio que entra
na caldeira E-1101 (corrente 04). Ja o calor retirado da corrente 18 pelo refrigerador
E-1108 pode ser utilizado para aquecer a corrente de refluxo da torre de destilagdo
T-1103 (corrente 23).

Em relacdo & emissdo de CO2, o ponto critico da planta se encontra nas
caldeiras - equipamentos responsaveis pela producéo de vapor a partir da queima de
combustiveis, desde os fésseis aos renovaveis. Reduzir a emissdo de gas carbdnico
€ crucial para o planeta, uma vez que é o principal responsavel por intensificar o efeito
estufa e, assim, o aquecimento global. Entre os combustiveis utilizados nas caldeiras
estdo gasolina, 6leo diesel, 6leo combustivel, alcoois, 6leos vegetais, GLP, lenha,
cavaco, briguete e biomassa. O estudo de Ramos et al. (2017) objetivou substituir
trés caldeiras alimentadas a petroleo de baixa influéncia (6leo BPF) por uma caldeira
alimentada por biomassa (cavaco de eucalipto) em uma inddstria no sul de Minas
Gerais. Como resultado, os autores obtiveram beneficios tanto ambientais, quanto
econdmicos. No ambito econémico, a empresa conseguiu uma reducao de custos de
guase 64% no valor do combustivel. Ja no ambito ambiental, através dos inventarios
de emissdes publicados pela empresa foi possivel comprovar a reducdo nas
emissfes de gases de efeito estufa. Logo, é de suma importancia que se identifique
guais os tipos de caldeiras presentes na planta e os combustiveis que elas utilizam.
Assim, torna-se possivel realizar simulagdes com outros tipos de caldeiras a fim de

identificar a quantidade de emisséo de COg, entre outros gases.

Portanto, para quantificar o impacto ambiental da planta em estudo, pode-se
fazer uso da avaliacdo do ciclo de vida da planta quimica e/ou da analise de
ecoindicadores. Posteriores estudos quantitativos, comparando a planta sem e com
modifica¢des, serdo importantes ndo sO para contribuir na minimizagcdo de impactos
ambientais, como de custos com matéria-prima e operacionais, visando aumentar a

ecoeficiéncia da planta e, portanto, a sua sustentabilidade e rentabilidade.
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7. CONCLUSOES

O projeto de uma planta quimica engloba o estudo de diversos fatores, como
o dimensionamento dos equipamentos envolvidos no processo, otimizacao,
instrumentacéo, controle, avaliacdo econdmica e ambiental. Assim, esses passos
foram seguidos para projetar uma unidade da producéo de acetona a partir do alcool

isopropilico.

Como foi visto, a conversao do isopropanol em acetona é em torno de 90%.
Além disso, foi possivel obter o produto com pureza molar de 99,62%, potencializada

pelo reciclo do &lcool isopropilico, que retorna ao processo.

A partir da avaliagdo econbmica, percebe-se que 0 projeto possui boa
rentabilidade, com perspectiva de lucro na venda dos produtos. Isso se deve,
principalmente, pelo valor comercial do gas hidrogénio, formado como subproduto da
reacdo. Ja com a avaliacdo ambiental, nota-se que o reciclo ja existente no processo
colabora com o maximo de aproveitamento da matéria-prima e a adicdo de mais um
reciclo, pode reduzir o descarte de agua residual. A integracao energética de algumas
correntes pode minimizar o consumo de agua de refrigeracdo e vapor. Além disso,
dar uma atencdo especial as caldeiras presentes nas plantas, bem como os
combustiveis que utilizam, pode reduzir as emissfes de CO:2 e outros gases que
intensificam o efeito estufa. Estudos mostraram que a reducdo de impactos
ambientais dos processos influencia positivamente no ambito econémico das

indUstrias/empresas.

Apesar do projeto ter se mostrado eficiente em relagéo a obtencéo da acetona
por essa cinética de reacdo, € necessaria uma analise mais robusta para que se

aproxime da realidade.
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APENDICE A — FOLHAS DE ESPECIFICACAO

CORRENTES MATERIAIS
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NUmero de corrente

01

Descricéo Alimentacéo de alcool isopropilico (IPA)
Presséo 101
Temperatura 25
Vaz&o méssica 2401
Vaz&o molar 51,96 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0

PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA

Vazéo \ijoellj)r;::;ggao@P eT 3,054
Peso molecular 46,21 kg/kmol

Densidade 786,2

Viscosidade 1,726
Condutividade térmica 0,2465 Wim-°C
Calor especifico 3,257 kJ/kg-°C
Tensao superficial 39,17 dinas/cm

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS

Vazao volumétrica @Pe T
de operacéo

Peso molecular

- kg/kmol

Densidade -

Viscosidade -
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kd/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo maéssica
2-Propanol 0,6701 0,8714
Acetone 0,0000 0,0000
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Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3299 0,1286
CORRENTES MATERIAIS
NuUmero de corrente 02
Descricdo Alimentacao de 4gua
Pressdo 150 kPa
Temperatura 25 °C
Vazdo massica 3603 kg/h
Vazéo molar 20 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétric~a @PeT 0,3577 méh
de operacéo
Peso molecular 18,02 kag/kmol
Densidade 1007 kg/m3
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Viscosidade 0,8904 cP
Condutividade térmica 0,6110 W/m-°C
Calor especifico 4,202 kd/kg-°C
Tenséao superficial 72,10 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vaz&o volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
2-Propanol 0,0000 0,000
Acetone 0,0000 0,0000
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 1,0000 1,0000
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

03

Descricdo Juncdo da corrente de alimentacéo e reuso de IPA
Presséo 101 kPa
Temperatura 30,81 °C
Vazao massica 2655 kg/h
Vaz&o molar 57,42 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \ijoellj)r;::;ggao@P eT 3,404 m3h
Peso molecular 46,24 kg/kmol
Densidade 779,9 kg/m?3
Viscosidade 1,473 cP
Condutividade térmica 0,2458 Wim-°C
Calor especifico 3,278 kJ/kg-°C
Tensao superficial 38,32 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
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Componente

Fracédo molar

Fracdo massica

2-Propanol 0,6703 0,8712
Acetone 0,0004 0,0005
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3292 0,1283

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

04

Descricdo IPA com reuso apés passar em uma bomba
Pressdo 230 kPa
Temperatura 30,93 °C
Vazdo massica 2655 kg/h
Vaz&o molar 57,42 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0

PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
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Vazéo volumétric~a @PeT 3,404 m3h
de operacao
Peso molecular 46,24 kg/kmol
Densidade 779,9 kg/m3
Viscosidade 1,468 cP
Condutividade térmica 0,2458 W/m-°C
Calor especifico 3,279 kJ/kg-°C
Tenséao superficial 38,30 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo volumétrica@Pe T 3
de operagéo ) m°/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracgédo molar Fracao massica
2-Propanol 0,6703 0,8712
Acetone 0,0004 0,0005
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3292 0,1283
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

05

Descri¢do Vapor de IPA apos trocador de calor
Presséo 230 kPa
Temperatura 234 °C
Vazao massica 2655 kg/h
Vazéo molar 57,42 kmol/h
Entalpia total Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracdo de vapor 1
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @Pe T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tensao superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazao volumétric~a @PeT 1121 méh
de operacao
Peso molecular 46,24 kg/kmol
Densidade 2,369 kg/m?3
Viscosidade 0,0122 cP
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Condutividade térmica 0,0322 W/im-°C
Calor especifico 2,174 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,6703 0,8712
Acetone 0,0004 0,0005
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3292 0,1283
CORRENTES MATERIAIS
NuUmero de corrente 06

Descricdo Reagentes e produtos apos reator
Pressdo 191 kPa
Temperatura 350 °C
Vazdo massica 2655 kg/h
Vazéo molar 92,10 kmol/h
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Entalpia total -

Gkcal/h

Fracao de sélidos 0

Fracéo de vapor 1

PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA

Vazao volumétrica @Pe T

de operacao i m°/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tensao superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo vqumétricNa @PeT 2498 méh
de operacéo
Peso molecular 28,83 kg/kmol
Densidade 1,063 kg/m3
Viscosidade 0,0210 cP
Condutividade térmica 0,0897 Wim-°C
Calor especifico 2,497 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
2-Propanol 0,0413 0,0861
Acetone 0,3769 0,7593
Hydrogen 0,3766 0,0263
H20 0,2052 0,1283
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

07

Descricao Primeiro resfriamento do produto do reator
Pressdo 201,3 kPa
Temperatura 45 °C
Vazao massica 2655 kg/h
Vaz&o molar 92,10 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracdo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0,5231
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao \:10!%?::;:;?0@3 eT 2361 m3h
Peso molecular 42,59 kg/kmol
Densidade 792,4 kg/m3
Viscosidade 0,3772 cP
Condutividade térmica 0,2844 Wim-°C
Calor especifico 2,634 kd/kg-°C
Tenséo superficial 39,90 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @Pe T 633.1 m¥h

de operacéo
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Peso molecular 16,28 kg/kmol
Densidade 1,239 kg/m3
Viscosidade 0,0125 cP
Condutividade térmica 0,0933 Wim-°C
Calor especifico 2,502 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSIGCAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,0413 0,0861
Acetone 0,3769 0,7593
Hydrogen 0,3766 0,0263
H20 0,2052 0,1283
CORRENTES MATERIAIS
Numero de corrente 08

Descricdo

Segundo resfriamento do produto do reator

Pressao

163

kPa
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Temperatura 20 °C
Vazao massica 2655 kg/h
Vazéo molar 92,10 kmol/h
Entalpia total - Gkeal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0,4290
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o;%?::;g?o@P eT 2852 m3h
Peso molecular 44,13 kag/kmol
Densidade 813,7 kg/m3
Viscosidade 0,5024 cP
Condutividade térmica 0,2710 W/m-°C
Calor especifico 2,501 kJ/kg-°C
Tens&o superficial 41,68 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéao \:jo;lgr;)w::;c?O@P eT 590.9 m3h
Peso molecular 8,467 kg/kmol
Densidade 0,5663 kg/m?3
Viscosidade 0,0099 cP
Condutividade térmica 0,1253 Wim-°C
Calor especifico 3,952 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0413 0,0861
Acetone 0,3769 0,7593
Hydrogen 0,3766 0,0263
H20 0,2052 0,1283
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

09

Descricdo Fase vapor do vaso de separacéo
Pressdo 163 kPa
Temperatura 20 °C
Vazao massica 334,6 kg/h
Vaz&o molar 39,52 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracdo de sdlidos 0
Fracdo de vapor 1
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operacéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
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Tensao superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo vqumétricNa @PeT 590,9 m3h
de operacéo
Peso molecular 8,467 kg/kmol
Densidade 0,5663 kg/m3
Viscosidade 0,0099 cP
Condutividade térmica 0,1253 Wim-°C
Calor especifico 3,952 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade 1
COMPOSICAO
Componente Fracgéo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0031 0,0217
Acetone 0,1087 0,7457
Hydrogen 0,8771 0,2088
H20 0,0112 0,0237
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

10

Descricdo Fase liquida do vaso de separagédo
Presséo 163 kPa
Temperatura 20 °C
Vazao massica 2320 kg/h
Vazéo molar 52,59 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétric~a @PeT 2852 méh
de operacéo
Peso molecular 44,13 kg/kmol
Densidade 813,7 kg/m3
Viscosidade 0,5024 cP
Condutividade térmica 0,2710 W/m-°C
Calor especifico 2,501 kJ/kg-°C
Tensao superficial 41,68 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracgédo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0700 0,0954
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Acetone 0,5784 0,7613
Hydrogen 0,0005 0,000
H20 0,3511 0,1433

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

11

Descri¢do Fase vapor da torre de absorcédo (gés hidrogénio)
Pressdo 150 kPa
Temperatura 34,77 °C
Vazao massica 237,7 kg/h
Vazéo molar 38,53 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 1
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
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Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/m-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Tenséao superficial - dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazédo volumétric~a @PeT 657.6 méh
de operacao
Peso molecular 6,159 kag/kmol
Densidade 0,3608 kg/m3
Viscosidade 0,0093 cP
Condutividade térmica 0,1412 W/im-°C
Calor especifico 5,133 kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade
COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
2-Propanol 0,0000 0,0003
Acetone 0,0635 0,5990
Hydrogen 0,9002 0,2947
H20 0,0363 0,1060
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CORRENTES MATERIAIS

NUdmero de corrente

12

Descricdo Fase liquida da torre de absor¢édo
Presséo 163 kPa
Temperatura 25,94 °C
Vazdo massica 457,7 kg/h
Vazéo molar 21,01 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o;%r;::;:;c?o@P eT 0,4802 m3h
Peso molecular 21,78 kg/kmol
Densidade 953,1 kg/m3
Viscosidade 0,7763 cP
Condutividade térmica 0,5518 W/m-°C
Calor especifico 3,3698 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 67,45 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

111



COMPOSICAO

Componente Fracdo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,0057 0,0157
Acetone 0,0880 0,2346
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,9063 0,7496

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

13

Descricdo Fase liquida do vaso separador e da torre de absorcédo
Presséo 163 kPa
Temperatura 20 °C
Vazdo massica 2778 kg/h
Vaz&o molar 73,57 kmol/h
Entalpia total - Gkeal/h
Fracao de sélidos 0
Fracdo de vapor 0
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PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA

Vazdo volumétrica @P e T

de operacao 3,315 m?/h
Peso molecular 37,76 kg/kmol
Densidade 838,1 kg/m3
Viscosidade 0,5722 cP
Condutividade térmica 0,3367 Wim-°C
Calor especifico 2,697 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 49,34 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/im-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade -

COMPOSIGCAO
Componente Fracgéo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0517 0,0823
Acetone 0,4385 0,6745
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,5098 0,2432
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

14

Descri¢do Produto de topo da primeira torre de destilacdo (acetona)
Presséo 120 kPa
Temperatura 61,14 °C
Vazao massica 1880 kg/h
Vazéo molar 32,36 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o!%r;:::g?o@P eT 2545 m3h
Peso molecular 58,09 kg/kmol
Densidade 738,5 kg/m?3
Viscosidade 0,2163 cP
Condutividade térmica 0,1429 W/m-°C
Calor especifico 2,260 kJ/kg-°C
Tensao superficial 19,75 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operacéo i m*/h
Peso molecular - kag/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
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Condutividade térmica

W/im-°C

Calor especifico

kilkg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,0038 0,0039
Acetone 0,9962 0,9961
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,0000 0,0000

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

15

Descricdo Produto de fundo da primeira torre de destilacéo
Pressdo 140 kPa
Temperatura 92,50 °C
Vazdo massica 898,2 kg/h
Vazéo molar 41,21 kmol/h
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Entalpia total

Gkcal/h

Fracao de sélidos

0

Fracdo de vapor

0

PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA

Vazao volumétrica @Pe T

de operacéo 1019 m°/h
Peso molecular 21,80 kg/kmol
Densidade 881,3 kg/m?3
Viscosidade 0,3478 cP
Condutividade térmica 0,6006 W/m-°C
Calor especifico 4,007 kJ/kg-°C
Tensao superficial 55,94 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
2-Propanol 0,0893 0,2462
Acetone 0,0006 0,0016
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,9101 0,7522
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

16

Descri¢do Entrada da segunda torre de destilacdo
Pressdo 230 kPa
Temperatura 92,55 °C
Vazao massica 898,2 kg/h
Vaz&o molar 41,21 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracdo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao \:10!%?::;:;?0@3 eT 1,010 m3h
Peso molecular 21,80 kg/kmol
Densidade 881,3 kg/m3
Viscosidade 0,3476 cP
Condutividade térmica 0,6006 W/im-°C
Calor especifico 4,007 kd/kg-°C
Tenséo superficial 55,93 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @Pe T i m¥h

de operacéo
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Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSIGAO
Componente Fracdo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,0893 0,2462
Acetone 0,0006 0,0016
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,9101 0,7522

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

17

Descricdo

Produto de topo da segunda torre destilacdo (corrente de reuso)

Pressao

120

kPa
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Temperatura 84,10 °C
Vazao massica 254,4 kg/h
Vazéo molar 5,472 kmol/h
Entalpia total - Gkeal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o;%?::;g?o@P eT 0,3541 m3h
Peso molecular 46,49 kag/kmol
Densidade 718,4 kg/m3
Viscosidade 0,4613 cP
Condutividade térmica 0,2339 W/m-°C
Calor especifico 3,491 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 30,50 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracao massica
2-Propanol 0,6724 0,8692
Acetone 0,0045 0,0056
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3231 0,1252
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

18

Descricdo Produto de fundo da segunda torre de destilacéo
Pressdo 140 kPa
Temperatura 109,3 °C
Vazao massica 643,8 kg/h
Vaz&o molar 35,74 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracdo de sdlidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazao \:jo;lgﬁgsggao@P eT 0,6850 m3h
Peso molecular 18,02 kg/kmol
Densidade 940 kg/m?3
Viscosidade 0,2540 cP
Condutividade térmica 0,6841 Wim-°C
Calor especifico 4,211 kJ/kg-°C
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Tensao superficial 56,82 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazéo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracgéo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0000 0,0000
Acetone 0,0000 0,0000
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 1,0000 1,0000
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

19

Descricdo Produto de fundo da segunda torre de destilagdo (agua residual)
Presséo 126 kPa
Temperatura 45 °C
Vazao massica 643,8 kg/h
Vazéo molar 35,74 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \ijo;%r;ee:;ggao@P eT 0,6490 méh
Peso molecular 18,02 kg/kmol
Densidade 992,1 kg/m3
Viscosidade 0,5939 cP
Condutividade térmica 0,6376 W/m-°C
Calor especifico 4,225 kJ/kg-°C
Tensao superficial 68,62 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracgédo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0000 0,0000
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Acetone 0,0000 0,0000
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 1,0000 1,0000

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

20

Descri¢do Corrente que segue para o reboiler da torre T-1102
Pressdo 140 kPa
Temperatura 86,61 °C
Vazao massica 9157 kg/h
Vazéo molar 253,1 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracéo de sdlidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazdo volumétric~a @PeT 12,13 méh
de operacéo
Peso molecular 36,17 kg/kmol
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Densidade 755,1 kg/m?3
Viscosidade 0,4165 cP
Condutividade térmica 0,3585 W/m-°C
Calor especifico 3,573 kJ/kg-°C
Tenséao superficial 41,34 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @Pe T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kag/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/im-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracdo molar Fracdo méssica
2-Propanol 0,3980 0,6613
Acetone 0,0352 0,0565
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,5668 0,2823
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CORRENTES MATERIAIS

NUdmero de corrente

21

Descricdo Corrente de refluxo que segue para o topo da torre T-1102
Presséo 120 kPa
Temperatura 61,11 °C
Vazdo massica 14425 kg/h
Vazéo molar 248,4 kmol/h
Entalpia total - Gkcal/h
Fracao de sélidos 0
Fracdo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o;%r;::;:;c?o@P eT 19,53 m3h
Peso molecular 58,08 kg/kmol
Densidade 738,6 kg/m3
Viscosidade 0,2154 cP
Condutividade térmica 0,1430 W/m-°C
Calor especifico 2,256 kJ/kg-°C
Tensdo superficial 19,76 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operagéo i m*/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m?3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - Wim-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C

Fator de compressibilidade
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COMPOSICAO

Componente Fracdo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,0000 0,0000
Acetone 0,9999 1,0000
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,0001 0,0000

CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

22

Descricdo Corrente que segue para o reboiler da torre T-1103
Presséo 140 kPa
Temperatura 109,3 °C
Vazéo massica 963,3 kg/h
Vaz&o molar 53,46 kmol/h
Entalpia total - Gkeal/h
Fracao de sélidos 0
Fracdo de vapor 0
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PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA

Vazdo volumétrica @P e T

de operacéo 1025 m°/h
Peso molecular 18,02 kg/kmol
Densidade 939,9 kg/m3
Viscosidade 0,254 cP
Condutividade térmica 0,684 Wim-°C
Calor especifico 4,207 kJ/kg-°C
Tenséo superficial 56,83 dinas/cm

PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS

Vazao volumétrica @Pe T

de operagéo i m/h
Peso molecular - kg/kmol
Densidade - kg/m3
Viscosidade - cP
Condutividade térmica - W/im-°C
Calor especifico - kJ/kg-°C
Fator de compressibilidade -
COMPOSICAO
Componente Fracgéo molar Fracao massica
2-Propanol 0,0001 0,0003
Acetone 0,0000 0,0000
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,9999 0,9997
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CORRENTES MATERIAIS

NUmero de corrente

23

Descri¢do Corrente de refluxo que segue para o topo da torre T-1103
Presséo 120 kPa
Temperatura 82,72 °C
Vazao massica 272,1 kg/h
Vazéo molar 5,859 kmol/h
Entalpia total - Gkeal/h
Fracao de sélidos 0
Fracéo de vapor 0
PROPRIEDADES DA FASE LIQUIDA
Vazéo \;o!%r;:::g?o@P eT 0,38 m3h
Peso molecular 46,43 kg/kmol
Densidade 714,8 kg/m?3
Viscosidade 0,4599 cP
Condutividade térmica 0,2349 W/m-°C
Calor especifico 3,454 kJ/kg-°C
Tensao superficial 30,74 dinas/cm
PROPRIEDADES DA FASE VAPOR/GAS
Vazdo volumétrica @P e T 3
de operacéo i me/h
Peso molecular - kag/kmol
Densidade - kg/m?®
Viscosidade - cP
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Condutividade térmica

W/im-°C

Calor especifico

kilkg-°C

Fator de compressibilidade

COMPOSICAO
Componente Fracédo molar Fracdo massica
2-Propanol 0,6489 0,8399
Acetone 0,0277 0,0346
Hydrogen 0,0000 0,0000
H20 0,3234 0,1255

APENDICE B — BALANCO MATERIAL

O sistema apresentado, na figura 13, pode ser simplificado a uma caixa preta

em que apenas as entradas, correntes 01 e 02, e saidas, correntes 11, 14 e 19, sao
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evidenciadas. Dessa forma, temos uma maneira de contabilizar toda a matéria prima
gue entra e todo o produto que é formado para conferir se os dados estéo corretos. A

Figura 48, a seguir, demonstra como o sistema pode ser representado.

CORRENTE
02

CORRENTE CORRENTE
01 14
CORRENTES

11e19

Figura 48. Sistema representado como uma caixa preta com correntes de entrada e saida.
Com isso, realizamos um balangco de massa por componente a partir da
composi¢do massica e da vazdo massica. Iniciando com o IPA, percebemos pelas
folhas de especificacdo que ele esta presente nas correntes 01, 11 e 14. Como temos
uma reacdo ocorrendo no sistema, € notadvel compreender que o sistema nao
apresentara igualdade entre ambas as correntes, ja que o IPA se transforma em
acetona e gas hidrogénio, logo, temos que

Qo1%011pa — Q reage = Q11X111pa + Q14X141pPA

Em que Q, é a vazdo massica da corrente i, x; ;p, € a fracdo massica de IPA na
corrente i € Qeqg. € @ vazéo massica de IPA que se transformou em produto da

reacdo. Ao isolar Qyeq4., Obtemos:
Qre.age = Q;)1xo1 IPA — (Q.11x11 pat Q.14x14 IPA)
Qreage = 2084,8281 kg.h™*

Com isso, podemos comparar a quantidade de gas hidrogénio ou acetona

formados apresentados nas folhas de especificagdo e a quantidade que teoricamente
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seria formada a partir de Q,cq4.. Assim, temos que a reacdo de IPA produzindo
acetona e gas hidrogénio tem razéo 1:1:1 molar, sabendo ainda a massa molar de
cada componente como MM,p, = 60,1kg.kmol™t, MMy.ctona = 58,08 kg.kmol™ e
MMy, = 2,02 kg.kmol™', temos para o hidrogénio presente na corrente 11. Logo:

C 2,02 .
2 = X 2
QH - Qreage X 601 Qll 11 H

Qu, = 70,07 kg.h™* = 70,05 kg.h™*

Para a acetona presente nas correntes 11 e 14, temos:

. . 58,08 .
Qacetona = Qreage X 601 = Q11%11 acetona T Q14%14 acetona

Qacetona = 2014,75 kg.h™ ~ 2015,05 kg. h™*

Por fim, realizamos o balanco para a 4gua presente nas correntes 01, 02, 11 e

19, logo, temos:
Qo1%01 H,0 T Qo2%o2 H,0 = Q11%11 H,0 T Q'19x19H20
669,0686 kg. h~! =~ 668,9961 kg. h~1

A partir dessas informacdes, percebemos que o processo respeita o balanco

material.
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