ESCOLA POLITECNICA DA UNIVERSIDADE DE SAO PAULO
CINTHIA ALBERTINI ROMARO
LUCAS D’'AVILA BRAGA

VIABILIDADE ECONOMICA DA SEPARACAO DE UMA MISTURA DE
ACIDO ACETICO E ACETATO DE N-BUTILA POR DESTILACAO E
ESTUDOS INICIAIS SOBRE O USO DA PERVAPORACAO

Sao Paulo
2014



ESCOLA POLITECNICA DA UNIVERSIDADE DE SAO PAULO
CINTHIA ALBERTINI ROMARO
LUCAS D’'AVILA BRAGA

VIABILIDADE ECONOMICA DA SEPARACAO DE UMA MISTURA DE
ACIDO ACETICO E ACETATO DE N-BUTILA POR DESTILACAO E
ESTUDOS INICIAIS SOBRE O USO DA PERVAPORACAO

Trabalho de conclusdo de curso
apresentado a Escola Politécnica
para a conclusdo da graduacdo do
curso de Engenharia Quimica

Sao Paulo
2014



ESCOLA POLITECNICA DA UNIVERSIDADE DE SAO PAULO
CINTHIA ALBERTINI ROMARO
LUCAS D’'AVILA BRAGA

VIABILIDADE ECONOMICA DA SEPARACAO DE UMA MISTURA DE
ACIDO ACETICO E ACETATO DE N-BUTILA POR DESTILACAO E
ESTUDOS INICIAIS SOBRE O USO DA PERVAPORACAO

Trabalho de conclusdo de curso
apresentado a Escola Politécnica
para a conclusdo da graduacdo do
curso de Engenharia Quimica

Orientador: Prof. Dr. José Luis
Pires Camacho

Sao Paulo
2014



DEDICATORIA

Este trabalho é dedicado aos
NOSsos pais, irmaos e casais que
se fizeram presentes durante
todo o curso de graduacgao e nos
forneceram apoio e incentivo.



AGRADECIMENTOS

Agradecemos ao professor orientador Prof. Dr. José Luis Pires Camacho
pela dedicacdo e apoio em periodo integral, ao Prof. Dr. Roberto Nasser Jr.
pela experiéncia transmitida e ao professor responsavel pela disciplina PQI
2000 (Trabalho de Conclusédo de Curso Il), Prof. Dr. Augusto Camara Neiva,

pela colaboragéo.



RESUMO

O método tradicional de destilacdo foi analisado técnico e
economicamente na separacdo de uma mistura binaria com 30% de acido
acético e 70% acetato de n-butila em bases molares. A coluna de destilagcao foi
modelada no Aspen Plus® com a utilizacdo do Método Rigoroso e modelo
termodinamico NRTL-HOC. A estimativa dos custos de investimento foi
baseada no método do Bare Module Cost e, para o calculo da rentabilidade, o
fluxo de caixa anual trazido a VPL foi calculado com base em 2013 e inflacao
meédia de 6%. Ao final, a coluna se provou rentavel em um periodo de dez anos
e apresentou como destilado &cido acético de pureza glacial. Estudos iniciais
sobre modulos de membranas de pervaporacdo foram realizados na tentativa
de substituir ou até mesmo complementar a destilacdo. Os resultados obtidos
podem servir de base para andlises futuras deste tipo de separagdo, se

fortemente embasados em estudos experimentais.



ABSTRACT

The traditional distillation method was analyzed both technically and
economically for the separation of a binary mixture of 30% acetic acid and 70%
n-butile acetate in molar basis. The distillation column was modulated with the
Rigorous Method and NRTL-HOC Model by Aspen Plus®. The investment cost
estimation was based on the Bare Module Cost method and, for the profitability
calculation, the cash flow was brought to NPV in a 2013 basis and 6% of
average inflation. In the end, the column proved to be profitable in a 10 years
period and presented as distillate glacial acetic acid. Initial studies of
pervaporation membrane modules were made in order to substitute or even to
work in addition with the column. The results achieved may be used as future

analysis bases, if strongly combined with experimental data.
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1. INTRODUCAO

1.1 Contextualizacéao

O acido acético € um subproduto da destilacdo fracionada do petrdleo com
alto valor agregado que acaba sendo posteriormente descartado por
evaporacao durante a fabricagdo de asfalto. Por esse motivo, e pelo fato do
petréleo ainda ser o combustivel automobilistico mais utilizado atualmente, o
estudo da obtencdo de acido acético glacial a partir do alcatrdo é um tema
bastante atual que possui o potencial de aumentar a rentabilidade e eficicia do
processo de destilacéo fracionada do petréleo.

Estudos sobre o equilibrio acido acético, acetato de n-butila e 4gua, visando
a extracao liquido-liquido do acido acético presente no alcatrdo utilizando o
acetato de n-butila como solvente extrator, foram previamente realizados [1]. A
saida dessa extracao consiste em uma fase rica em acetato de butila e 4cido
acético, com guantidade desprezivel de agua e este trabalho consiste na
analise da viabilidade, quimica, fisica e econbmica da obtencdo do &cido

aceético a partir desta mistura.

1.2 A importancia do acido acético

O acido acético é um produto quimico que apresentou um elevado
crescimento de producdo a partir dos anos 50, 60. Em um periodo de cinco
anos, entre 1959 e 1964, houve um aumento de 75% na quantidade produzida
de acido acético, de 0,3 milhdes para 0,5 milhdes de toneladas por ano, com
140% de aumento no volume de vendas. Esse crescimento é resultado do
surgimento de novas técnicas sintéticas de producdo, ja que houve
decréscimos na producdo a partir da madeira no mesmo periodo. A partir
dessa época, a quantidade demandada e produzida aumentou cada vez mais,
atingindo, atualmente, 13 milhdes de toneladas por ano [2].

O maior uso do acido acético no mundo € para a produ¢cdo do mondémero
acetato de vinila (32% do total), que € utilizado posteriormente para a
manufatura de polimeros para adesivos, roupas e tintas (latex). O segundo
maior uso global, representando 22% do total, é para o processamento do

acido tereftalico, mais conhecido como PTA, utilizado como reagente para a



producéo do polimero politereftalato de etileno (PET). A demanda de PTA esta
em grande crescimento atualmente, ja que houve uma grande expansdo na
producdo de garrafas PET, o que aumenta, naturalmente, a procura de acido
acetico.

Outro uso importante, que representa 20% da demanda, é a producéo de
acetatos esterificados, tais como o acetato de etila e de butila, que podem ser
usados como solventes para tintas e também no ramo téxtil. Além disso, 14%
da producao do acido acético é destinada para a producao de anidrido acético,
usado para a manufatura de acetato de celulose. O mercado restante é voltado
para outros propdsitos, como acido cloroacético (MCA), cetenos e derivados,
produtos farmacéuticos, corantes e outras industrias [2]. A figura a seguir indica

0 consumo brasileiro e os principais consumidores do acido acético no mundo:

Europa Ocidental;

Meéxico; 341
Demais; 1.224

China; 5.363

Figura 1 - Consumo mundial de acido acético em 1000 t/ano. Fonte: IHS Chemical estimates, base
em 2013 [10].

Fica evidente, portanto, que o consumo do acido acético tem elevados
indices no mercado atual e a tendéncia apresentada é de crescimento para as
proximas décadas. Dessa forma, a sua manufatura e comercializacdo se

tornam pontos de atencao na industria quimica, com alto potencial lucrativo.



1.3 Destilacao

A destilagcdo € uma operacdo unitdria amplamente utilizada na industria
quimica atualmente. Este método tem como objetivo a separacdo de
compostos com volatilidades diferentes, baseando-se no equilibrio
termodinamico que prediz diferencas de composicéo entre uma fase liquida em
ebulicdo e o vapor formado por ela.

Embora seja um dos processos de separacao mais utilizados, a destilagéo
consome grandes quantidades de energia, devido a necessidade intensa de
refrigeracdo e aquecimento e pode contribuir em mais de 50% do custo de
operacbes de uma planta quimica. E evidente, portanto, que a busca pela
melhora na eficiéncia de operacdo via otimizacdo de processos é de extrema

importancia para a rentabilidade de uma indudstria.

1.4 Separag&o por membrana

A separacdo por membranas consiste na restricdo total ou parcial do
transporte de uma ou mais espécies quimicas presentes em uma fase. Embora
0s processos de separacdo com membranas ja fossem conhecidos e utilizados
em pequena escala desde 1930, seu desenvolvimento industrial € considerado
relativamente recente, devido principalmente aos baixos fluxos de permeado
resultantes das elevadas espessuras das membranas disponiveis [3].

A evolucédo do processo surgiu no final da década de 50 com o interesse na
dessalinizacdo de aguas. Os pesquisadores Reid e Breton obtiveram boas
retencdes salinas a partir da osmose inversa em membranas de acetato de
celulose e Loeb e Soujrirajan aperfeicoaram a técnica de preparo desta
membrana, aumentando o fluxo de permeado da agua. Essas descobertas
tornaram 0s processos de separagcdo por membranas competitivos em
comparagao aos processos tradicionais de separagéo.

O desenvolvimento das membranas sintéticas compostas permitiu as
primeiras aplicagbes industriais no inicio da década de 80. A Monsanto foi
pioneira na utilizacdo da técnica de permeacdo de gases (PG) e a empresa

alema GFK (atualmente Sulzer Chemtech) na pervaporacao (PV) [4].



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1.Equilibrio Liquido-Vapor

Numa mistura de duas fases em equilibrio, liquida e vapor, um
componente de uma das fases estd em equilibrio com 0 mesmo componente
na outra fase. A relacao de equilibrio depende da presséo, da temperatura e da
composicao da mistura na fase liquida. Para sistemas binarios, esta relacdo de

equilibrio pode ser visualizada em diagramas de equilibrio liquido-vapor (ELV).

T Curva de P=cte
“Dew Point™
Tz ‘ l >
A "
o \'A
T L ® X @
Curva de \Y
“Bubble Point” LI o= == o= S
Lig
" ) )
p 9T,
0 xl ' yl ’ 1
16 X2, Y3 0

Figura 2: Equilibro Liquido-Vapor: diagrama (T,X,y) de uma mistura binaria a pressé@o constante.

(9]

Na figura acima, x e y referem-se a fracdo molar no liquido e no vapor,
respectivamente. E interessante analisar a sequencia de fendmenos que se
observam quando se faz variar a temperatura numa mistura binaria a pressao
constante. Seja o diagrama (T, X, y) de uma mistura binaria de componentes 1
e 2, ilustrado na Figura 2. Na figura os pontos T; e T, séo, respectivamente, as

temperaturas de vaporizacdo das substancias puras 1 e 2 a presséo P. A curva



[Ty, V, V', V”, T,] é a curva dos pontos de orvalho, ou Dew Point. A curva [Ty, L,
L’, L”, T,] € a curva dos pontos de bolha, ou Bubble Point.

Considerando o aquecimento da mistura liquida do ponto a, em que toda
a mistura esta no estado liquido, até o ponto a”, a mistura permanecera no
estado liquido até que ao atingir o ponto L, no qual aparece a primeira bolha de
vapor. A esta temperatura a composicao do liquido € aquela do ponto L e a
composicdo das bolhas de vapor (a composi¢cdo da fase gasosa em equilibrio
com o liquido) é a fracdo molar dada pela vertical do ponto V. A linha que une o
ponto L e V é chamada de tie-line, que une pontos que correspondem a fases
em equilibrio. A fase gasosa V € mais rica no componente mais volétil do que a
fase liquida L. Continuando a aumentar a temperatura, quando se atinge o
ponto a’, as composi¢des do liquido e do vapor em equilibrio passam a ser
dadas pelos pontos L’ e V’, respectivamente. Este aumento de temperatura foi
acompanhado de uma variagdo na composigao da fase liquida, de L para L’ (ao
longo da curva dos pontos de bolha), e de uma variacdo na composicao da
fase gasosa, de V para V’ (ao longo da curva de orvalho). Se a temperatura for
aumentada ainda mais, em V” desaparecera a ultima gota de liquido, cuja
composi¢cao € dada pela vertical no ponto L”. Em a” todo o sistema estara na
fase gasosa.

Portanto, a partir de um sistema inteiramente na fase liquida chega-se,
por aquecimento isobarico, a um sistema com a mesma composic¢ao totalmente
gasoso. Entre as temperaturas correspondentes as temperaturas de bolha e de
orvalho, os sucessivos aumentos de temperatura déo origem a duas fases,
liquido e vapor, em equilibrio, mas de diferente composicéo. E neste fato que

se fundamenta a separacdo de misturas volateis por destilacéo.

2.2.Coluna de Destilagcédo

Operacdes de separagéo atingem seu objetivo pela criacdo de duas ou
mais regides coexistentes que diferem em temperatura, presséo, composi¢cao
e/ou fases. Cada espécie molecular na mistura a ser separada se comporta de
maneira Unica as condicdes presentes nessas regides. Consequentemente,
quando o sistema se move em direcdo ao equilibrio, cada composto estabelece

diferentes concentracgdes, o que resulta na separacao entre eles.



A operacdo de separacdo chamada destilacdo utiliza fases liquida e
vapor na mesma temperatura e pressao para as regides coexistentes. Diversos
tipos de tecnologias como empacotamentos aleatorios ou estruturados e placas
ou pratos sdo utilizados para garantir o contato eficiente entre as duas fases.
Os pratos, em inglés chamado de ‘trays’, sdo empilhados e fechados por um
vaso cilindrico para formar uma coluna. Esta pode operar em modo continuo ou
em batelada, dependendo de inimeros fatores como escala e flexibilidade de
operacao e solidos presentes na alimentacdo. Uma coluna tipica de destilacéo,
juntamente com seus equipamentos externos, € apresentada a sequir:

9e

L].*B

Figura 3: Diagrama e nomenclaturas para uma destilacao continua simples, com uma corrente de
alimentacdo, um condensador total no topo e um evaporador na base.

A corrente de alimentacao (F), que deve ser separada, é introduzida em
um ou mais pontos ao longo da coluna. Por causa da diferenca de densidade
entre a fase vapor e a fase liquida, o liquido escoa no sentido da forca da
gravidade, ou seja, para baixo, enquanto o vapor flui para o topo da coluna,
havendo contato com o liquido em cada prato da coluna.

O liquido que atinge a base da coluna é parcialmente vaporizado no

evaporador para fornecer o boil-up, que garante o fluxo de vapor ascendente



na coluna. O restante do liquido é retirado como produto do fundo, conhecido
por residuo. O vapor que chega ao topo da coluna é resfriado e condensado no
condensador. Parte do liquido € retornado a coluna como refluxo, para fornecer
a vazao de liguido descendente. O restante € retirado como destilado, ou
produto do topo. A razdo entre essas duas vazdes é chamado de razdo de
refluxo. Em alguns casos, quando se deseja obter o destilado na fase vapor,
apenas parte do vapor que chega ao topo é condensado. Essa configuracédo
dos fluxos em uma coluna de destilacdo garante o contato contra-corrente
entre as correntes de vapor e de liquido em todas os pratos. Cada prato €
considerado como um estagio tedrico, no qual ha equilibrio termodinamico
entre as fases.

O componente que possui 0 menor ponto de ebulicdo tende a se
concentrar na fase vapor, enquanto o mais pesado, ou seja, com maior ponto
de ebulicdo, se concentra na fase liquida. O resultado € uma fase vapor que,
ao subir pela coluna, se torna rica em componentes mais leves e uma fase
liquida que aumenta gradativamente a concentracdo dos mais pesados ao
descer pela coluna. A separacéo global alcancada entre o destilado e o residuo
depende, principalmente, da volatilidade relativa dos componentes, do numero
de pratos em cada sec¢édo da coluna e a raz&o entre a vazédo de liquido e vapor.

Quando ha apenas uma alimentacdo, a coluna é dividida em duas
secoes: retificacdo e esgotamento. A primeira, também conhecida como sec¢éo
de enriguecimento, é a parte da coluna acima do ponto de entrada, e abaixo
deste, a secao de esgotamento.

A destilacdo em batelada é mais aconselhada para pequenas vazfes ou
em producdes sazonais. Neste modo de operacado, a alimentacdo é disposta
em um recipiente que fornece o vapor para a coluna. O vapor que sai no topo
da coluna é condensado para gerar o refluxo liquido de volta ao sistema e para
obter o destilado. Em condigbes normais de operacdo, o destilado é a Unica

corrente de saida do sistema.

2.2.1. Método rigoroso

Para modelar uma coluna de destilacdo e possibilitar, assim, o seu
dimensionamento, h& diversos métodos de resolucdo. Dentre eles, os mais

conhecidos sdao os métodos shortcut e métodos rigorosos. O método shortcut €



largamente utilizado para fornecer estimativas iniciais da razao de refluxo, do
namero de estigios e do estadgio de alimentacdo. O Fenske-Underwood-
Gilliland (FUG) e o Kremser sdo métodos usuais para este caso. Os métodos
rigorosos, por sua vez, baseiam-se nos balancos de massa e de energia em
cada estagio de equilibrio. Este esquema constitui 0 modelo MESH — balancos
de massa, M; equacdes de equilibrio liquido-vapor, E; somatoério das fracoes
molares igual a 1, S; e balangos de entalpia, H. A figura abaixo apresenta o
esquema genérico de um estagio em equilibrio, com as suas correntes de

entrada e de saida.
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Purga de vapor MY gL
-1
< -
Vi x;_1; (composi¢&o)
Wi H h;_s (entalpia)
T T._, (temperatura)
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Alimentagio Calor transferido
> ESTAGIO J 5
F Q;
Xpji
hFj R xJ.'Ji-
TF_f }-H-i h.‘
Hta J
P T,
Tisa .
P,
Pisa !
>y
Vita W Purga de liquido
Vapor do estagio
. L;
de baixe s

Figura 4 — Estagio genérico de equilibrio. O indice i refere-se ao componente i da mistura e o j ao
estagio.

O método rigoroso € capaz de descrever colunas com multiplas
alimentacdes e varios produtos intermédios, além dos produtos da base e do
topo da coluna, bem como troca de calor em andares intermédios, além dos
calores trocados no condensador e no evaporador. Para cada estagio, séo
estabelecidos balangos massicos, balancos entalpicos e relacdes de equilibrio
(modelo MESH), cuja resolucéao permite obter o perfil de vazdes, composicoes
e temperatura ao longo da coluna. As equacdes MESH para um estagio

genérico sao:



M: Li_X i+ VierYjeni + Fxpji = (L + Up)x + (V + W)y, 1)

E: yii = K;ixj; (2)
St Xiyi,i=1 5 Xix=1 (3)
H: Li_yhj_y + Vi Hiyy + Fhpy — Q; = (L + Up)hy + (V; + W))H; (4)
i=1n (5)

O indice i se refere ao componente i da mistura, de um total de n
componentes e o indice j se refere ao estagio de equilibrio, num total de N
estagios. As variaveis L, V,F,U e W, se referem a vazdes molares do liquido,
vapor, alimentacao, purga de liquido e purga de vapor, respectivamente. y e x
sdo as concentragbes molares no vapor e no liquido, respectivamente. A
entalpia da fase liquida é representada por h e a entalpia da fase vapor por H.
A variavel K é a razdo de equilibrio. O modelo termodinamico escolhido
calcula esta razédo de equilibrio para cada estagio e as entalpias do liquido e do
vapor, que dependem das concentragdes, temperatura e pressao.

Normalmente, para o calculo de uma coluna, sdo dados o numero de
estagios tedricos N, as caracteristicas da vazdo de alimentagdo (F, xg, Tr),
pressdo no primeiro prato da coluna (condensador), estagio de alimentacéo, U;,

W; e Q; (exceto nos trocadores de calor). Portanto, o nimero de graus do

sistema € igual a dois [5]. Pode-se, por exemplo, determinar a razdo de refluxo

e a vazao de destilado para obter o restante das variaveis.

2.2.2. Dimensionamento de uma coluna

Apés a determinagdo de todas as variaveis da coluna necessérias para
realizar uma determinada separacéao, obedecendo as especificacbes definidas,
€ necessario realizar o dimensionamento da coluna. O dimensionamento
refere-se a determinacdo do didmetro e da altura da coluna, assim como ao

dimensionamento das unidades de troca de calor - condensador e evaporador.



Para facilitar a visualizacdo do escoamento do vapor e do liquido na

coluna e ilustrar as principais dimensdes relacionadas ao prato de uma coluna,

s&o mostradas as figuras a seguir:

ANTEPARD DE SAIDA
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™~ ALTURA DO LIQUIDO

Figura 5: sentido do fluxo do vapor e do liquido na coluna
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Figura 6: DC-W — largura do downcomer; DC-CLEAR — downcomer clearance: altura em que ha
passagem do liquido; WEIR-HT — altura do weir: altura do anteparo ou dique de contencao

No esquema ilustrado acima, cada prato tem duas canalizagcdes de

descida, uma em cada lado, e sdo chamadas de downcomers. O liquido cai por



gravidade do prato superior, e escoa para o prato inferior através dos
downcomers. O fluxo através de cada placa € mostrado na Figura 5. Um dique
de contencédo ou anteparo de saida, também conhecido como weir, assegura
que o liguido permaneca no prato e deve ser projetado de modo que o liquido
mantenha uma altura apropriada. O vapor que flui para cima da coluna através
da bandeja é forcado a passar através do liquido pelas pelos orificios das
placas. A &rea reservada para a passagem do vapor no prato (retirando a area
dos downcomers) € chamada de area ativa do prato. Ha diversas maneiras de
configurar o escoamento do liquido no prato. A Figura 6 ilustra uma passagem
de liquido por prato. No entanto, é possivel haver até quatro passes.

Ha trés tipos de pratos que sdo mais conhecidos: perfurado, valvula e
bubble cap. O prato perfurado e valvula é recomendado para vazbes de
trabalho maiores. Para a coluna ter um bom funcionamento e operar de forma
estavel, as vazbes de liquido e vapor tém que ser controladas de forma a
garantir que:

» O vapor se escoe apenas através das perfuracdes dos pratos;

» O liguido se escoe apenas através dos downcomers, ou canalizacéo de
descida;

» O liguido ndo escorra através das perfuracdes dos pratos
(weeping/dumping);

» O liguido ndo seja arrastado pelo vapor que sobe na coluna (entrainment);

» Nao haja acumulo excessivo de liquido no prato (flooding)

Para obedecer aos requisitos enunciados acima a coluna tem de ser
devidamente dimensionada. O layout do interior da coluna é uma tarefa
complexa, mas o dimensionamento preliminar da coluna pode ser feito
recorrendo a correla¢cdes empiricas e heuristicas aproximadas, o que permite a
chegar a bons resultados. Este dimensionamento preliminar de uma coluna de
destilacdo implica calcular, ainda que de forma aproximada, os seguintes

parametros:

» Eficiéncia dos pratos

» Tamanho dos pratos e seus espagamentos



> Diametro da coluna;
> Altura da coluna;
» Queda de pressao na coluna.

A eficiéncia, ou rendimento de um prato, depende da eficiéncia da
transferéncia de massa entre o liquido e o vapor em contato no prato. Como
tal, o rendimento vai necessariamente depender das propriedades fisicas da
mistura, da geometria dos pratos e das vazdes de liquido e de vapor que
atravessam o prato. Uma abordagem rigorosa a este problema exige o
conhecimento detalhado da hidrodindmica dos fluidos através do prato. A
Equacédo de O’Connel permite obter uma estimativa grosseira da eficiéncia
global de uma coluna de pratos (E,), simplesmente a partir do conhecimento da
viscosidade da alimentacao liquida (ur), a temperatura média da coluna, e da

volatilidade relativa média entre os componentes chaves [6].

Eo = 0,51 - 0,325 loglo(ﬂFaLK/HK) (6)

E, = M x 100 (7)

pratos

A eficiéncia normalmente utilizada na industria refere-se a eficiéncia de
Murphree. Para atingir separacfes com eficiéncias razoaveis, recomenda-se
dimensionar colunas com pratos perfurados para 80% de afogamento [7]. A
figura abaixo representa as diferentes performances da coluna, determinadas

pela eficiéncia de Murphree.
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Figura 7: performance do prato atraves da determinagdo da eficiéncia de Murphree

Outro parametro importante para o dimensionamento de uma coluna é o
espacamento entre pratos. Habitualmente usam-se espagamentos entre 0,15 e
1 metro. Para colunas de diametro superior a 1 metro usam-se, normalmente,
espacamentos entre 0,3 e 0,6 metros [8]. A altura da coluna é resultado do
namero de pratos da coluna multiplicado pelo espacamento entre eles.
Recomendac¢des heuristicas indicam que o limite de altura de uma coluna gira
em torno de 53 metros, por causa da forca de arraste do vento e consideragdes
de fundacao da coluna. O didmetro da coluna pode ser estipulado para atender
o parametro de afogamento (80%). A razdo entre a altura da coluna e o
diametro deve ser menor que 30 [8].

Para que o vapor escoe desde a base até ao topo da coluna, deve
haver, necessariamente, um gradiente de pressdo ao longo da coluna.
Normalmente, na determinacdo do numero de andares tedricos, esta queda de
pressdo ndo € contabilizada. Contudo, o valor da queda de pressdo € um
parametro importante no dimensionamento final da coluna.

A gueda de presséao €, de modo geral, expressa em termos da queda de
pressdo em cada prato, cerca de 700 Pa. Esta informagdo é muitas vezes
fornecida pelo fabricante, mas existem meétodos para estimar a queda de
pressdo em cada prato em funcéao de seu tipo [6]. A queda de pressao no prato

engloba duas parcelas: a queda de pressao no prato seco, hg, relacionada ao



atrito relativo a passagem do vapor pelas restricdes do prato (orificios) e a
queda de pressdo associada a altura de liquido que o vapor tem que
atravessar, h.. O termo hyq pode ser obtido com base com na equacéo do
escoamento de um gas através de um orificio, enquanto h. tem que incluir
também o efeito da tenséo superficial do liquido e do borbulhamento do vapor

no liquido.

2.3.Trocador de calor

Um trocador de calor € um equipamento no qual ocorre uma troca
térmica entre dois fluidos, normalmente separados por uma parede. Realizando
o balanco global de energia de um dos fluidos entre a entrada e a saida do
trocador, supondo estado estacionario e inexisténcia de trabalho de eixo, o

calor trocado corresponde a variacéo de entalpia:

Q= m(he - hs) (8)

Onde m é a vazao do fluido e h a entalpia especifica do mesmo. Este
calor deve ser equivalente ao calor calculado pela equacédo do trocador de
calor, onde U é o coeficiente global de troca térmica, A € a area disponivel de
troca, ATy, € a diferenca média logaritimica das temperaturas e F € um ndmero
inteiro entre 0 e 1 que mede o quanto o arranjo em questao se distancia de um

arranjo contracorrente, sendo igual a 1 nesse caso.

Qtrocador = UAFAT)y (9)

O coeficiente global de troca térmica (U) pode ser calculado por
modelos tedricos ou estimado com base em processos usuais de troca de calor
ja existentes, o que normalmente resulta em boas estimativas. A diferenca

média logaritmica é dada por:

AT, — AT, (10)

In (ﬁ—%)

ATlm =



Esta equacéo é resultado do perfil de temperaturas em uma determinada
troca de calor. A figura abaixo apresenta dois modelos, contra-corrente e co-

corrente.
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Figura 8: (a) configurag&o contra-corrente. (b) design co-corrente.

Héa diversos equipamentos para conduzir uma troca de calor. Unidades
comerciais variam de pequenos equipamentos, como 0s trocadores de calor
double-pipe, com areas de trocas menores que 1 m?, a enormes caldeiras, com
areas que podem chegar a 100.000 m?. O trocador de calor mais comum s&o
0s cascos-tubos, com configuracdes que podem variar de 10 a 1000 m? [8]. O
esquema mais simples de um trocador do tipo casco-tubo, com uma passagem

no casco e uma no tubo (arranjo 1-1) € apresentado a seguir:

Tube outlat Shell inlet Batfles
» W E — - : —— Front-end
o l - —~ - - - = header
- L. L |
- = B
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a " 5 E --J ‘ o i
" = - - e i o
- — "
Rear-and J vL J
header i el .
Shell  ghel outlet  Tube inlet

Tubes
Figura 9: casco-tubo com uma passagem no casco e uma no tubo (1-1)

O termo F na equacéao (9) varia de acordo com o arranjo escolhido para
0 casco-tubo, ou seja, com o0 nimero de passagem tanto no casco como no
tubo e com as temperaturas de entrada e saida. Para qualguer arranjo, com
Ngpen CASCOS em série e 2Ny, passagens no tubo por casco, o valor de F é

dado por:



VRZ ¥1ln (11__—15,) (11)

F =
(R_l)ln[Z—P(R+1—\/R2+1)
2—P(R+1+VR%+1)
T, —T
R=-t_"2 (12)
t, =t

T, e T, € a temperatura de entrada e de saida do fluido quente,
respectivamente. t, e t, € a temperatura de entrada e saida do fluido frio,
respectivamente. Quando a razdo de capacidade for diferente de 1, ou seja,

R#1, a eficacia dada por:

1
1 — XNsheu (13)
= 1
R — XNsheu
v _PR-1 (14)
P,—1
t, —t
p =21 (15)
Tl - tl
Para R=1, a eficacia é definida como:
p = fo (16)

Ngnen — Py (Ngpey — 1)

2.4.Membranas

2.4.1. O processo de separacao

Processos de separacdo por membranas caracterizam-se pela passagem
de uma suspensdo ou solucdo através de uma membrana, ocorrendo
separacao seletiva dos componentes, sob o efeito de uma forgca motriz que
proporcione o transporte de matéria [4]. A fase que atravessa a membrana é
chamada de permeado e a fase que a by-passa é denominada residuo.
Atualmente, os dois modelos mais conhecidos para descrever o processo de

separacao de membranas s&o o de peneira molecular e solugéo-difuséo.
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Figura 10 — Esquema basico de um processo de separagdo por membrana

2.4.2. Tipos de membranas

Uma série de caracteristicas deve ser levada em consideracdo na escolha
da membrana a ser utilizada em determinado processo. Os tipos de materiais
utilizados na fabricacdo, a natureza morfolégica e os parametros relativos as
suas propriedades de transporte, sdo alguns dos fatores que devem ser
estudados para determinar o tipo de membrana que mais se adequa aos
objetivos propostos.

A maioria das membranas sintéticas comerciais € composta de materiais
poliméricos, contudo também existem membranas produzidas a partir de
compostos inorganicos. Estas sdo, em geral, mais caras do que as poliméricas,
porém mais faceis de limpar e de maior vida util.

As membranas também podem ser caracterizadas em isotrdpicas e
anisotropicas, sendo que a ultima apresenta uma camada fina suportada sobre
a estrutura porosa, com menos ou sem poros, chamada de pele. Se ambas as
regides sao feitas do mesmo material, a membrana € classificada como
anisotropica integral, caso contrario como anisotropica composta. As
membranas isotropicas apresentam apenas uma camada.

A parte da classificagdo anterior, as membranas também podem ser
diferenciadas em porosas ou densas. Nas densas, devem-se levar em
consideracdo as caracteristicas fisico-quimicas da membrana e das
substancias a serem separadas e a espessura do filme. Nas membranas
porosas, a porosidade superficial, a distribuicdo dos poros e também a

espessura sao parametros essenciais.



2.4.3. Tipos de processo

Os processos industriais de separacao por membrana mais conhecidos sao:
osmose reversa, ultrafiltracédo, microfiltracao, eletrodialise, permeacdo gasosa e
pervaporacao.

Os trés primeiros processos tém como forca motriz o gradiente de pressao
e diferem entre si basicamente no diametro médio dos poros da membrana. Na
osmose reversa, 0os poros da membrana sdo tdo pequenos (3 a 5 A de
didmetro) que o soluto permeia a membrana através da sua dissolu¢cdo no
material polimérico, contra o gradiente de concentracdo. Nesse caso, a
separacdo ocorre devido a diferenca de solubilidade e mobilidade na
membrana. J& na ultra e microfiltracdo, as moléculas de menor diametro
passam pelos poros da membrana enquanto as maiores ficam retidas, como

em uma filtracdo convencional.

Pseudomonas
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(3.7 A) Influenza ( g im) Staphylococcus
H,O Sucrose Hemoglobin virus bacteria
(2A) (10A) (70 A) (1000 A) (1 um)
o o O O O
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Microfiltration

Conventional
filtration

Ultrafiltration

Reverse
0SMosis
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Pore diameter

Figura 11 — Classificagao dos processos de separagdo por membrana de acordo como diametro
do poro e da molécula

O processo de eletrodialise consiste no rearranjo de membranas catidnicas

e anidnicas alternadamente entre um anodo e um catodo. A solucéo é inserida



entre as ceélulas (par catibnico-anionico) e uma diferenca de potencial é
mantida através dos eletrodos. Deste modo, os cations migram em direcdo ao
catodo, ultrapassando a membrana catidnica e ficando retidos na membrana
aniénica. Por sua vez, os anions migram em direcdo ao anodo, ultrapassando a
membrana anionica e ficando retidos na membrana cationica. O resultado final
€ uma célula repleta de ions, enquanto a célula adjacente apresenta uma

solucao livre de ions.
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Figura 12 — Esquema de um processo de eletrodialise

Os processos de permeagdo gasosa e pervaporagcdo tém seu
desenvolvimento mais recente e restrito a determinados tipos de misturas, uma
vez que ambos utilizam membranas densas e de permeabilidade seletiva a
uma determinada espécie. A permeacao gasosa consiste em fazer passar uma
mistura gasosa de pressao elevada através da membrana com seletividade a
determinadas espécies, que constituirdo o permeado. Os demais compostos
formar&o o residuo. Na pervaporacdo, a mistura liquida entra em contato com

uma face da membrana e o permeado € removido em forma de vapor pelo



outro lado. A for¢ca matriz do processo € a baixa presséao do lado do permeado,
devido ao resfriamento e condensagéo do vapor permeado.

Outros processos de separacdo por membrana também podem ser citados,
como o transporte facilitado que ainda se encontra em desenvolvimento e a
utilizacdo de membranas na area da saude, como na hemodialise, pulmdes

artificiais e administragéo controlada de medicamentos.

2.4.4. Pervaporacao

No processo de pervaporagdo, uma mistura liquida entra em contato com a
membrana e o permeado é removido como vapor pelo outro lado. O transporte
€ induzido pela diferenca de pressao entre a alimentacédo. Essa diferenca pode
ser parcialmente obtida pela condensacdo do vapor permeado e

complementada com a utilizagdo de uma bomba de vacuo.

Purified
feed

Feed
liquid

Condenser

|

Condensed
permeate
liquid

Figura 13 — Membrana de Pervaporagao



O meétodo da pervaporacao pode ser aplicado na separacdo de misturas
azeotropicas, com pontos de ebulicgdo proximos, isoméricas e sensiveis ao
calor e € separado em trés classificacbes: remocdo de compostos volateis de
solucbes aquosas, desidratacdo de misturas tipo agua-compostos organicos e
separacao de misturas tipo organico-organico. Entre suas principais aplicacoes
industriais é possivel citar a remocédo de pequenas quantidades de compostos
organicos volateis de agua contaminada e a desidratacdo de etanol
concentrado. Estudos sobre a separacao de misturas organicas como bezeno e
cicloexano comegam a ganhar maior visibilidade na industria.

O principio da pervaporacdo € descrito pelo modelo de solugdo-difuséo
abaixo:

P¢ (17)
Ji = TL (Pia — pi,p)

Onde J; € o fluxo de permeado, | a espessura da membrana, Pf é o
coeficiente de permeabilidade entre a membrana e o gas permeado, p;, € a
pressao parcial do composto i na alimentacdo e p;,, no permeado. A mesma
eguacdao pode ser escrita para 0 composto |.

E possivel notar pela equacéo (17) que o processo de pervaporacio possui
duas forcas motrizes: a diferenca entre pressdes dos dois lados da membrana
(pi,a - pi,p) e a permeabilidade da membrana em relagio a espessura PF /1.

Determinadas a temperatura de entrada e pressédo do permeado é possivel
obter as pressfes parciais do composto i pelas relacbes abaixo, que séo

analogas para 0 composto j.

Dia = %; vi PP*(T) (18)
Dip =Yi P (19)

Onde x; e y; sdo as concentracdes do composto i na alimentacdo e no
permeado respectivamente, y; € o coeficiente de atividade do composto i
calculado pelo modelo NRTL, P (T) é a presséo de vapor saturado para uma

determinada temperatura e P é a pressao do permeado.



Além disso, a razao entre os fluxos de permeado dos compostos i e j pode
ser definida tanto em funcdo da seletividade da membrana (a), quanto pela

razao das pressoes parciais no permeado, como abaixo:

]_i — i (pi,a - pi,p) - a (pi,a - pi,p) _ pi,p (20)
Ji Pf(Pja—pip)  Pja—Dip) Pip

A seletividade de uma membrana é a razéo entre as permeabilidades dos
compostos a serem separados e depende do material do qual a membrana é
constituida e dos componentes presentes na mistura. Quanto maior a
seletividade da membrana, melhor é a separagéo.

Apos a escolha da membrana adequada, a area necessaria pode ser

calculada:

_ vazdo de permeado desejada (22)

B Ji

E importante ressaltar que o mecanismo de célculo néo é fiel a realidade
devido a diversos fatores, como a diversidade de membranas existentes, o fato
das membranas ndo apresentarem a mesma densidade em toda a sua
extensdo e a complexidade de predicdo do modelo de difusdo no interior da
membrana. Dessa forma, estudos experimentais sdo de essenciais ao projetar

uma membrana de pervaporacao.

2.5.Andlise de Custos

A analise de custos € de extrema importancia em um projeto de engenharia
quimica. E a partir dela que sera determinada a rentabilidade do projeto e sera
dada a recomendacao final de implementacdo, ou ndo, da planta ou reforma.
Ela pode ser dividida em custos de capital, custos de operagdo e analise

econdmica e de rentabilidade.



2.5.1. Custos de Capital

Os custos de capital, ou custos de investimento inicial sdo aqueles que
compreendem todas as atividades necessarias para a instalacdo de uma planta
industrial, como a compra dos equipamentos, instalacao, frete, etc.

De acordo com Turton [8], para os custos de compra dos equipamentos, 0
método de estimativa com maior precisdo € a cotacdo dos precos com um
vendedor de equipamentos. O segundo método mais eficaz é a comparacao
com dados de preco de equipamentos equivalentes previamente adquiridos.
Outra técnica ainda bastante eficiente € utilizar graficos e equacdes disponiveis
na literatura para calcular o0 preco previsto de equipamentos.
Independentemente do método de estimativa utilizado, todos os dados de custo
de equipamentos devem ser ajustados de acordo com a inflacdo desde a
cotacao.

As mudancas nos precos dos equipamentos com o passar do tempo podem
ser explicadas pela desvalorizagdo da moeda. Porém, elas ndo afetam
igualmente todos os produtos disponiveis no mercado. Dessa forma, €
necessario escolher um indice que seja condizente com as mudancas no nivel
de precos dos equipamentos de operacao unitaria da industria quimica. Os dois
indices de custo mais conhecidos e utilizados nesses casos sdo Marshall and
Swift Equipment Costs Index (MSECI) e Chemical Engineering Plant Cost Index

(CEPCI). A atualizacéo de precos segue a relacédo abaixo:

C, = Cy (%) (22)

Onde C, é o custo atual, C; € o custo referéncia em determinado ano, I, é o
indice escolhido na data atual e I; € o mesmo indice para a data de referéncia.

A evolucdo do CEPCI desde 1991 até 2013 pode ser observada na Figura 14.
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Figura 14 - Evolucdo do CEPCI de 1991 a 2013

O método do Bare Module Cost é um dos mais utilizados quando a cotacao
de precos de equipamentos reais ndo esta disponivel ou é de dificil acesso. Ele
leva em consideracao tanto as despesas diretamente ligadas ao projeto — custo
de compra, custo dos materiais, custo da quantidade de homens/hora
necessarios para a instalacdo, etc — quanto as despesas indiretas — frete,
seguro, taxas, custos de overhead de constru¢cdo — além dos custos da
engenharia — taxas, contingéncias e construgcdo e manutencao de instalacdes
auxiliares.

Para um trocador de calor, o custo de compra C, pode ser descrito pelo

meétodo do Bare Cost Module, seguindo a seguinte equacao:

log1o Cy = Ky + K; logy0(A) + Kj [logy(4)]? (23)

Onde A é a area do trocador de calor e K;, K, e K; sdo parametros
encontrados no Anexo A.

Para determinar o fator de pressdo F, do trocador, utiliza-se a seguinte

relacéo:

logi Fy = Cy + C;logyo(P) + C3 [logyo(P)]? (24)

Onde P é a pressédo de operagdo do trocador de calor e C;, C, e C; s@o
parametros encontrados no Anexo A.
Para calcular o Fator de Bare Module Fg, para o trocador, tém-se a

seguinte equacao:



Fgm = By + ByFy Fp (25)

Onde F), é o fator de material do trocador de calor e B, e B, sdo parametros
encontrados no Anexo A.

O custo de Bare Module do trocador é finalmente dado por:

Cem = C,(,’ Fpm (26)

Para o custo de uma coluna de destilacdo, é necessario determinar o custo
da torre e dos pratos separadamente.
Para a torre, podem-se utilizar as mesmas equacdes do trocador de calor,

com excecao do Fator de Presséo Fy ., que deve seguir a seguinte formula:

2[850(1i -5,612][3)4- D] + 0,00315 (27)
Ep torre = 00063 para egprre > 0,0063m

Onde P ¢é a presséo na torre. Para F, . < 1, @ espessura da parede é
menor do que 0,0063 metros e, entdo, pode-se considerar Fy 1oy = 1.

Para os pratos da coluna, determina-se o custo de compra pela equacéo

(23) e o Custo de Bare Module, pela seguinte relacéo:

Cpm = CSNFBqu (28)

Onde N € o numero de pratos, Fg) pode ser encontrado no Anexo A e f, é

o fator de quantidade definido por:

fq = 0,4771 40,8516 log;o N — 0,3473(log,o N)* para N < 20 (29)
e
fq =1 paraN =20

Calculados todos os custos diretos e indiretos de compra e instalagcao de
um equipamento, é possivel determinar o custo total da planta adicionando-se
0s custos de contingéncia e taxas adicionais, estimados em 15% e 3% do custo
de Bare Module, respectivamente. Para plantas industriais completamente

novas, construidas a partir apenas de um terreno vazio sem nenhuma estrutura



prévia, adicionam-se 0s custos de desenvolvimento do site, instalagbes
auxiliares e outras utilidades. Esses custos podem variar de 20% até mais de
100% do custo de compra dos equipamentos nas condi¢cdes basicas de
pressdo e material. Se outras informacdes sobre a condic&o inicial do projeto

nao estiverem estipuladas, é usual estimar esses custos em 50%.

Cry = 1,182 Com (30)

Cr=Cru + 0,52 Cou (31)

2.5.2. Custos de Operacao

De acordo com Turton [8], os Custos de Operacao ou de Producédo podem
ser classificados como abaixo:

» Custos Diretos de Producao (CDP)

» Custos Fixos de Producéo (CFP)

» Despesas Gerais (DG)

Os Custos Diretos de Producédo sédo aqueles que variam de acordo com a
taxa de producdo, como os custos de matéria prima, enquanto que os Custos
Fixos de Producdo sdo independentes dessa taxa, como aluguéis, seguros e
depreciacdo. As Despesas Gerais incluem todo o custo extra com pessoas
necessario para o andamento do negdcio, como equipe de vendas e pesquisa.

Os custos acima podem ser estimados através das seguintes equagoes:

CDP = Cyp + Crg + Cyr + 1,33Cho + 0,069C5x + 0,03CP (32)

CFP = 0,708Cyo + 0,068C;r + depreciagdo (33)

DG = 0,177Cyp + 0,009Gz + 1,16CP (34)
Sendo:

» Cyp custos de matéria prima
» Crg custos de tratamento de efluentes

» Cyr custos de utilidade



» Cyo custos de mao de obra

» CP custos de producao
Dessa forma, € possivel obter os Custos de Producao:

CP = 0,18C4g + 2,73Cyo + 1,23(Cyr + Crg + Cyp) + depreciagio (35)

Por sua vez, os Custos de Méao de Obra (Cy) podem ser estimados pela

formula:

Nop = 4,5N,p: = 4,5(6,29 + 31,7P% + 0,23N,,,) (36)

Onde P é o nimero de processos que envolvem particulas solidas e Ny, € o
namero de processos que nao envolvem particulas soélidas e pode ser

aproximado por:

Nypp = Z Equipamentos* (37)

* Exceto bombas e vasos.

2.5.3. Avaliacdo Econémica e Rentabilidade

Para que seja possivel analisar a rentabilidade de um investimento
industrial, € necessério o seu fluxo de caixa desde a compra do terreno e inicio
das obras até o encerramento da producdo. Um fluxo de caixa é composto

pelos seguintes termos, calculados ano a ano:

Receita Bruta
(-) Custos de Produgéo
(-) Depreciacao

Receita Liquida
(-) Impostos

Receita Liquida de Impostos
(-) Investimento
(+) Depreciagao

Fluxo de Caixa



Fluxo de Caixa Descontado
Fluxo de Caixa Descontado Acumulado (VPL)

A Receita Bruta corresponde ao total de entradas de dinheiro em uma
empresa. Subtraindo-se os Custos de Producédo e a Depreciacédo, obtém-se a
Receita Liquida, que sem o0s impostos, se torna a Receita Liquida de Impostos.
Ao final, Pode-se descontar a amortizagdo do Investimento e fazer o
ressarcimento da Depreciacdo. Com isso, € possivel obter o Fluxo de Caixa
que, quando descontado a taxa de retorno, corresponde ao Valor Presente
Liquido (VPL).

Para trazer uma quantia a valor presente (VP), a seguinte equagao pode

ser utilizada:
VF
A (38)
@A+

Onde VF é o valor futuro, i € a taxa de retorno e n € o periodo em anos.

Construction
Completed
Construction +
Starts  Plant Start-Up Land
+
Working Capital

Sal:age \ -----

Fixed Capital T
Investment Depreciation
(FCL) ¢ N Allowance Project Completed
Working Capital I Ceases Plant Shut Down

(weo)
+—— Project Life (for economic comparisons) ———»

Figura 15 - Exemplo de um Fluxo de Caixa Acumulado

Um exemplo de fluxo de caixa pode ser observado na Figura 15 acima.
Nela, aléem dos custos citados acima, temos o Custo do Terreno (Land) e do
Capital de Giro (Working Capital) que entram na base para célculo do imposto,

diferentemente da Depreciacao (Salvage).



A partir do fluxo de caixa descontado e do seu respectivo diagrama €
possivel calcular o Payback Descontado (PBD), o Valor Presente Liquido ou
VPL e a Taxa de Valor Presente (TVP).

O Payback Descontado é o tempo necessario para recuperar o investimento
inicial (Czr) e pode ser obtido pela distancia entre o inicio das operagdes da
planta e o ponto em que a linha encostaria no eixo X, se somados a ela o valor
do Terreno e do Capital de Giro. Quanto menor o Payback, mais rapidamente o
projeto se torna rentével.

O Valor Presente Liquido pode ser obtido ao final do fluxo de caixa, como ja
mencionado anteriormente e quanto mais positivo, mais rentavel € o projeto. A
Taxa de Valor Presente é um método eficiente para a comparagao do “break-

even” entre dois projetos distintos e pode ser calculada pela relagéo abaixo:

VP Valor presente de todos os Fluxos de Caixa Positivos (39)

~ Valor presente de todos os Fluxos de Caixa Negativos

Para TVP > 1 o projeto é rentavel.

Outro indicador bastante utilizado é o de Capital Anualizado que
corresponde ao custo anual do investimento da planta, considerando-se que a
mesma foi paga em 10 anos, a juros de 10%. EAOC (Equivalent Annual
Operating Cost) é um método que amortiza o custo capital do equipamento
levando em consideracdo a sua vida U0til e anualiza esse custo. O valor de

EAOC pode ser expresso como:

EAOC = Investimento Inicial (A/P ,i,n.q) + CP - depreciagao (40)
O termo A/P,ineq é o fator de conversdo do custo total de um
equipamento em uma anuidade equivalente. O primeiro termo da equacéo

corresponde ao capital anualizado.



3. METODOLOGIA E RESULTADOS

3.1.Coluna de Destilacéo

O processo de destilacdo a ser estudado neste trabalho € a separacao
do acido acético do acetato de n-butila. Esses compostos possuem pontos de
ebulicdo muito proximos. O acido acético entra em ebulicdo a 118°C, enquanto
o acetato de n-butila a 126°C, ambos a pressao atmosférica [5]. Por este
motivo, a separacdo entre eles é dificultada, pois as composicbes em cada
estagio ndo apresentam grandes diferencas, sendo necessario um niumero de
estagios elevado para atingir altos graus de separacao.

Para o caso em estudo, € suposto que a mistura que sai da extracao
liquido-liquido esta a temperatura ambiente, 25°C, e possui fracdo molar de
acido acético de 30%. A vazdo de entrada da mistura foi fixada a 100 kmol/h,
ou, aproximadamente, 15.000 toneladas/ano. Esta vazéo foi determinada com
base nas capacidades de producdo nacional de acido acético, apresentadas na
Figura 1 do item 1.2.

A coluna de destilagdo foi simulada no Aspen Plus, utilizando-se o
método rigoroso de resolugdo, explicado no item 2.2.1. O modelo
termodinamico proposto para a simulacdo do equilibrio liquido-vapor (ELV) foi o
NRTL-HOC. Detalhes sobre a escolha deste modelo podem ser encontrados
no Anexo B. A coluna foi inicializada a partir dos resultados do shortcut, para
obter uma estimativa inicial dos parametros da coluna como o refluxo, vazao de
destilado, numero de pratos e estagio de alimentacao.

Como a corrente de entrada esta a uma temperatura longe do ponto de
ebulicdo da mistura, € necessario fornecer uma grande quantidade de calor no
reboiler para evaporar o liquido. Dessa forma, foi proposto alocar um trocador
de calor para pré-aquecer a corrente de entrada. Como o fundo da coluna esta
a uma temperatura elevada (perto da temperatura de ebulicdo do acetato de n-
butila) e sua vazdo corresponde a, aproximadamente, 70% da vazédo de
entrada, € interessante utiliza-la como fluido quente. Como mostrado no
Apéndice 1, a economia de custos é notavel. Portanto, o fluxograma de

processo resulta na figura abaixo.
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Figura 16: fluxograma do processo (PFD)

Tabela 1. equipamentos do processo descrito no PFD

Equipamento Descricao
D-01 Coluna de destilacédo
E-01 Condensador
E-02 Reboiler
E-03 Trocador de calor (bi-tubular)

Na maioria dos casos, a separacdo de uma mistura binaria é favorecida
com a diminuicao da pressao, pois as temperaturas de ebulicdo dos compostos
se distanciam. No entanto, no caso da mistura de acido acético e acetato de n-
butila, 0 aumento da pressao leva a maiores diferencas de temperaturas de
ebulicdo, facilitando a separacdo, como indicado na Figura 17. Portanto, foi
proposto estudar trés condi¢cdes de operacdes para a coluna: 1 bar, 5 bar e 10

bar.
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Figura 17: influencia da presséo sobre a diferenca entre a temperatura de ebulicdo do acido
acético e do acetato de n-butila

Para a simulacdo da coluna, foi adotado que a fracdo molar de
recuperacdo do acido acético deve ser de 95%, ou seja, a razdo entre a vazao
de acido acético no destilado e na corrente de entrada é 0,95. Além disso, a
pureza que se deseja obter do acido acético é de 99,4% massico. A
parametrizacdo dessas especificacbes no Aspen foi feita utilizando-se a
ferramenta Design Specifications, que varia o refluxo e a vazao de destilado
para atender ambas as restricdes do processo.

Levando em consideragdo 0s custos de operacdo, 0s custos de
investimento de cada equipamento e atendendo as especificagcbes acima,
foram estudados diferentes cenarios para buscar o menor custo do projeto,
calculados e comparados a partir do EAOC, que considera todos 0s custos em
base anual. As iteracbes estado descritas no Apéndice 1. A coluna e os demais

equipamentos que apresentaram os melhores resultados sdo apresentados

abaixo.
Tabela 2: especifica¢des da coluna de destilacdo
D-01: Especificacdes

Vazao de Alimentacgéo (t/h) 9,933
Numero de Estagios 132
Condensador Total
Refervedor Kettle
Razao de Refluxo 11,825
Vazao de destilado (kmol/h) 28,589
Prato de Alimentacéo 112
Presséo no Condensador (bar) 5

Pratos: 70%

Eficiéncia de Murphree Condensador e Reboiler: 95%




Tabela 3: dimensionamento da coluna de destilacdo
D-01: Dimensionamento

Tipo de prato Perfurado
Numero de passes 2
Espacamento entre Pratos (m) 0,3
Diametro da Coluna (m) 1,514
Altura do Weir (mm) 30
Downcomer Clearance (mm) 15
Perda de carga na coluna (bar) 0,456
Maxima altura de liquido no prato 66%
Fator de afogamento 0,8
Altura da coluna (m) 39
L/D 26

Tabela 4: energia necessaria no condensador e no reboiler da coluna, com suas respectivas
areas de troca

E-01 e E-02
Carga no Condensador (kW) 2434
Carga no Reboiler (kW) 2689
Area do Condensador (m?) 20,2
Area do Reboiler (m?) 33,5

Tabela 5: trocador de calor de pré-aquecimento da corrente de entrada

E-03
Area total (m2) 100
Calor trocado (kW) 757
Temperatura corrente fria de entrada (°C) 25
Temperatura corrente fria de saida (°C) 156
Temperatura corrente quente de entrada (°C) 197
Temperatura corrente quente de saida (°C) 51

O tipo de prato, a eficiéncia de Murphree, a altura do weir, 0 downcomer
clearance e o espagcamento entre pratos, foram determinados a partir de dados
industriais [12]. Para termos de comparacéo, ao utilizar a equagéo (6) do item
2.2.2, a eficiéncia de Murphree calculada E, é de 69,8%, o que justifica o valor
adotado.

O numero de passes foi escolhido de modo a garantir que o nivel de

liquido no prato ndo ultrapasse a altura de espacamento entre eles. O diametro



€ determinado, principalmente, em funcdo do fator de afogamento da coluna,
que deve ser de 0,8. A perda de carga € calculada em cada prato da coluna,
resultando na perda de carga total da secdo. A maior perda de carga em um
prato foi de 442 Pa.

Como a temperatura da corrente de fundo da coluna estd a 197°C, é
necessario utilizar vapor saturado de alta pressao (42 bar, 254°C), que € uma
utilidade cara, para vaporizar o liquido. Para condensar o vapor, pode-se
utilizar agua de resfriamento, disponivel a 30°C, que apresenta baixos custos.
O condensador e reboiler da coluna apresentam areas de trocas satisfatorias,
dentro dos limites comuns. O trocador de calor de pré-aquecimento da corrente
de entrada, E-03, é capaz de aquecer a corrente de entrada da coluna até
156°C, melhorando o seu desempenho e reduzindo custos.

As figuras abaixo apresentam diferentes perfis de temperatura, pressao,
composicdo e volatilidade relativa, ao longo dos estagios, para demonstrar o
comportamento interno da coluna.
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Figura 18: Perfil de temperatura e pressao da coluna
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Figura 20: perfil da volatilidade relativa do acido acético

De acordo com os perfis mostrados acima, é possivel observar a fungéo
separativa de cada prato da coluna. Para atingir purezas altissimas de acido
acético, é necessario implementar um grande numero de estagios, pois a
mudanca de composicdo entre cada um deles, como sugerido inicialmente, é
pequena.

Em relacdo a analise econdémica, 0 processo otimizado acima apresenta
custo total de investimento de U$ 2.633.628. O custo anual de operagéo € de
U$ 6.162.792. Supondo que todo o acido acético produzido seja comercializado
no mercado, a receita anual gira em torno de U$ 8.995.655. Com base nesses
valores € possivel estimar o fluxo de caixa da planta. Observa-se que é
possivel obter retorno sobre o investimento rapidamente. O detalhamento de

todos os custos pode ser encontrado na tabela abaixo:



Tabela 6 — Custos de Investimento Inicial e de Produc&o para a lteracdo Otima da Coluna
Investimento Inicial $2.633.628

Cer $2.633.628
Cm $2.156.443
Cem $1.827.494
Torre $662.149
Pratos $455.818
Reboiler $343.206
Pré Aquecedor $221.686
Condensador $144.634
T $954.370
Matéria-prima $2.313.467
Acetato de Butila
(2% de reposicéo anual) $2.313.467
Utilidades $1.548.231
Vapor de aquecimento $1.522.148
Agua de resfriamento $26.083
Mao de Obra $343.850

$16 -

Valor Presente

$12 - Desconsiderando inflagéo

Fluxo de caixa acumulado (Milhées U$)

\2// 4 6 8 10

Anos

Figura 21: fluxo de caixa acumulado

3.2.Separacgédo por Membrana

Em um primeiro momento, 0 processo de peneira molecular descrito no

item 2.4.3 parece mais atrativo do ponto de vista da modelagem da operacéo



unitaria, da flexibilidade de aplicacdo das membranas industriais e do menor
custo de aquisicao da membrana. No entanto, como apresentado na Figura 11,
o modelo so é aplicado a didmetros moleculares maiores que 10 A, e, no caso
em estudo, o acido acético e o acetato de n-butila apresentam diametros de 5,2
A e 8,6 A, respectivamente. Portanto, 0 método de separacéo por membranas
escolhido foi a pervaporacdo, que € uma alternativa interessante em
substituicdo a ultrafiltracdo, nos casos de separacdo de compostos organicos.

Para determinar as performances reais de membranas, € necessario
realizar procedimentos experimentais para cada aplicacdo. Como nunca foi
estudada a separacdo por membrana da mistura binaria de acido acético e
acetato de n-butila, é dificil prever os resultados. Os Unicos disponiveis se
referem a purificacdo da agua em solucdes diluidas que contém tracos de
acido acético, n-butanol e acetato de n-butila [13]. No entanto, € necessario um
estudo entre separacOes de solugcdes organicas, e ndao apenas de solugbes
diluidas.

Entre membranas ja existentes no mercado, a membrana PDMS,
Polidimetilsiloxano, produzida pela empresa nacional PAM-Membranas
Seletivas é permeavel ao acido acético e é utilizada pela Rhodia para a
purificacdo da agua. No entanto, ela ndo pode ser aplicada ao projeto em
estudo, pois permeia duas vezes mais 0 acetato de n-butila [14].

A membrana produzida pela Arkema, PEBA (compdsito bloco de polieter
e poliamida), comercialmente chamada de PEBAX® 2533, é extremamente
permeavel ao acetato de n-butila e muito pouco permeavel ao acido acético
[13]. O resultado experimental obtido neste artigo [13] mostra que a razéo entre
as concentracfes de acido acético no permeado e na entrada da membrana &
de 0,085, ou seja, permeia uma quantidade muito pequena do composto. Ja
para o acetato de n-butila, essa razdo € de 141. Dividindo-se um pelo outro,
isso resulta em um fator de separacéo de 1541. Portanto, pode ser interessante
realizar estudos experimentais de pervaporagdo para a mistura binaria acido
aceético e acetato de n-butila utilizando-se membranas PEBA.

Como o estudo experimental esta fora do escopo deste projeto, € possivel
realizar estudos teoricos, com base no modelo solugéo-difusdo, para prever a
seletividade necessaria de uma membrana, para alcancar a pureza preé-

estabelecida de 99,4% (base massica) de acido acético. E possivel realizar o



estudo tedrico tanto para uma membrana permeavel ao acido acético quanto
ao acetato de n-butila. Como foi descrito acima, a membrana que parece ser
mais interessante para estudo € uma membrana permeével ao acetato de n-
butila.

De modo a garantir pouca perda de acido acético, adota-se uma fracéo
molar no permeado menor que 0,1%. Dessa forma, isolando a seletividade na
equacao 20, e sabendo que a razdo entre as pressfes parciais no permeado é

igual a razao entre as composi¢cdes molares no mesmo chega-se a:

o= Pip (Pja = Pjp) — 999 (Pja = Pjp) (41)

- Pjp (pi,a - pi,p) (pi,a - pi,p)

Para uma composicdo de entrada fixa, as pressdes parciais na entrada
variam com 0 aumento da temperatura. Para a mesma composicao do
permeado, as pressdes parciais no mesmo variam em funcéo da presséo total
(vacuo). Pode-se, entdo, estudar a variacdo da seletividade necessaria em

funcado de dois parametros: temperatura de entrada e pressédo no permeado.
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Figura 22: variacdo da seletividade em fung&o da temperatura e da presséo de permeado (18,
30 e 70 mbar)



Observa-se que a seletividade chega a um limite quando a temperatura
da vazéo de entrada aumenta, portanto, ndo é necessario esquentar a mistura
até o ponto de ebulicdo, como é o caso da destilacdo. A pressédo de operacdo
sugerida para o permeado é de 30 mbar, justificada no Anexo B. A membrana
PEBA pode operar em temperaturas até 100°C [13], e como observado na
Figura 22, trabalhar em temperaturas acima de 90°C n&o diminui
significativamente a seletividade desejada, portanto o ponto determinado para

realizar a separacdo € indicado na tabela abaixo.

Tabela 7: condi¢cbes de operacao e seletividade necesséria

Temperatura de entrada (°C) 90
Pressdo no permeado (bar) 0,03
Seletividade 570

A seletividade de uma membrana € préxima ao fator de separacdo da
mesma. O fator de separacao, neste caso, € de 428. Tendo em vista o fator de
separacao obtido no artigo [13], talvez seja possivel que a membrana PEBA
atinja a seletividade desejada para este caso.

Os principais custos envolvidos nesta separacdo por pervaporagao
estudada sdo: o pré-aquecimento da corrente de entrada, a energia gasta na
bomba de vacuo e o custo de investimento da membrana. Para maximizar a
area de permeacdo por unidade de volume, é recomendada a configuracdo de

fibras ocas, que esté atualmente em desenvolvimento industrial.



4. CONCLUSAO

Foi estudada neste trabalho a separacdo da mistura binaria de acido
acético e acetato de n-butila por meio de uma coluna de destilagéo, a partir da
premissa de extrair, por meio de uma torre liquido-liquido, o acido acético do
alcatrdo utilizando o acetato de n-butila como solvente.

Foi dimensionada uma coluna de destilacao a partir do Método Rigoroso
utilizando o software Aspen Plus®. Diversas iteracdes foram efetuadas, visando
sempre a reducao de custos, tanto do investimento inicial quanto de operacéo.
O estudo foi realizado considerando-se uma vida util de projeto de dez anos e o
processo  mostrou-se  economicamente  viavel, com payback de
aproximadamente trés anos. E importante ressaltar que a analise leva em
consideracdo apenas as despesas referentes a coluna, sem contabilizar a
extracao liquido-liquido. Para um periodo de payback mais preciso, recomenda-
se realizar este estudo.

Paralelamente, é apresentado neste trabalho um estudo tedrico da
separacdo por pervaporacdo da mesma mistura. Bons resultados tedricos
foram obtidos para uma membrana permeavel ao acetato de n-butila.
Recomenda-se um estudo mais aprofundado, com realizacdes experimentais,

da membrana PEBA.
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Apéndice 1 - Iteracdes da Coluna de Destilacao

As iteracOes abaixo apresentadas visam encontrar o ponto de menor
EAQOC, variando a pressao do condensador, 0 niumero de estagios e area de
troca do trocador de pré-aquecimento localizado antes da coluna. E importante
ressaltar que nenhuma alteracdo foi feita com relacdo a vazéo de entrada,
especificacdes do produto e quantidade produzida entre cada iteracao.

Os calculos iniciais (Iteracdo 0) foram realizados sem pré-aquecimento a
uma pressao de lbar. A primeira iteracdo visa estudar o impacto da utilizacéo
de um trocador de calor para pré-aquecer a corrente de entrada. O estudo foi
realizado para dois tipos de trocador: bi-tubular (Iteracdo 1A) e casco-tubos

(Iteracéo 1B).

Tabela 8 - Itera¢des 0, 1A e 1B da coluna

Parametros Iteracéo O Iteracdo 1A Iteracdo 1B
Press&o no Condensador lbar lbar 1bar
Numero de Estégios 172 172 172
Qcondensador 3.553 3.620 3.620
Qreboiler 4.197 3.790 3.790
Refluxo molar 17,7 18,0 18,0
Didmetro da Coluna 2,30 2,19 2,19
Trocador no pré-aquecimento Nenhum Casco-tubo Bi-tubular
Area de troca (m?) 0 75 75
Investimento $ 3.527.772 $ 3.496.052 $ 3.420.221
CP sem depreciacéo $ 7.059.107 $ 6.827.122 $ 6.807.626
Utilidades $ 1.922.286 $ 1.740.311 $ 1.740.311
EAOC $ 7.989.724 $ 7.749.372 $ 7.709.871

E possivel notar que a utilizagdo um trocador de calor para pré-
aquecimento da alimentacédo resulta em uma diminuicdo do EAOC. Além disso,
o trocador do tipo Bi-tubular apresenta maior vantagem em relagdo ao Casco-
tubo, porém a estimativa de custos do mesmo € limitada a uma area maxima
de 100m2. Devido a esta limitacdo, para areas maiores do que 100mz2, é
necessario o dimensionamento de dois trocadores em série, podendo aumentar
0 custo total.

Devido a este fato, a partir deste ponto, todas as iteragbes com areas de

troca menores do que 100m? seréo avaliadas utilizando um trocador do tipo Bi-



tubular, para areas iguais ou maiores (até 1.000m?2) ambos os trocadores serao
comparados.

As iteracdes da Tabela 9 foram realizadas com o viés de estudar o efeito
no aumento da pressao para Sbar e de encontrar uma area economicamente

Otima para a troca de calor no pré-aquecimento.

Tabela 9 - Iteragdes 2, 3, 4A, 4B, 5A, 5B da coluna

Parametros Iteracdo 2 Iteracdo 3 Iteracdo 4A lteracdo 4B Iteracdo 5A Iteracdo 5B
Pressdo no Condensador Sbar Sbar Sbar 5bar 5bar 5bar
NUmero de Estagios 126 126 126 126 126 126
Qcondensador 2.594 2.672 2.529 2.529 2.686 2.686
Qreboiter 3.603 2.970 2.784 2.784 2.869 2.869
Refluxo molar 12,7 13,1 12,3 12,3 13,2 13,2
Diametro da Coluna 1,76 1,60 1,54 1,54 1,57 1,57
Trocador no pré-aquecimento  Nenhum Bi-tubular Bi-tubular Casco-tubo  Bi-tubular  Casco-tubo
Area de troca (m?) 0 75 100 100 235 235
Ndmero de Médulos 1 1 1 5 2 9
Investimento $2.026.298 $1.864.220 $1.839.403 $2.171.315 $2.243.526 $2.713.434
CP sem depreciacao $6.851.602 $6.370.625 $6.232.322 $6.317.659 $6.397.976 $6.518.792
Utilidades $2.067.435 $1.710.277 $1.603.023 $1.603.023 $1.653.227 $1.653.227
EAOC $7.386.134 $6.862.402 $6.717.552 $6.890.446 $6.989.813 $7.234.589

Tendo em vista a comparacéo entre as variacdes A e B (para as iteracdes
4 e 5), nota-se que mesmo sendo necessaria a compra de dois trocadores bi-
tubulares (5A), eles ainda apresentam vantagem quando comparados ao tipo
casco-tubo (5B), uma vez que sdo necessarios muitos modulos deste Ultimo, o
gue encarece o investimento inicial.

Observando somente os trocadores tubulares, uma vez que eles séo
economicamente melhores, nota-se que o aumento da area de troca resulta em
uma diminuicdo do EAOC (iteracdes 2 até 4A), pois a corrente de alimentacéo
entra mais quente na coluna, demandando uma troca energética menor no
reboiler da coluna. Porém, quando a area limite de 100m2 é ultrapassada e a
compra do segundo trocador é necesséaria, 0 EAOC aumenta, o que significa
gue é mais vantajoso comprar uma maior quantidade de vapor para aquecer o
reboiler por dez anos do que projetar dois trocadores em série. Dessa forma,
foi escolhido o trocador de calor do tipo bi-tubular com area de troca de 100m?2

(Iteragao 4A).



A partir da Iteracdo 4A, aumentou-se 0 numero de estagios,
consequentemente diminuindo a taxa de refluxo, com a finalidade de diminuir a
utilizacdo (e o custo) tanto do vapor de aquecimento do reboiler, quanto da
agua de resfriamento do condensador. Contudo, existe um limite para a razéo
entre a altura e o diametro da coluna por motivos de fundacédo. Para diametros

em torno de 1,5m, esse limite corresponde a 26.

Tabela 10 — Iteragfes 4A e 6 da coluna

Parametros Iteracdo 4A Iteracéo 6
Pressdo no Condensador Sbar 5bar
Numero de Estagios 126 132
L/D 25 26
Qcondensador 2.529 2.434
Qreboiler 2.784 2.689
Refluxo molar 12,3 11,8
Diametro da Coluna 1,54 1,51
Trocador no pré-aquecimento Bi-tubular Bi-tubular
Area de troca (m2) 100 100
Investimento $1.839.403 $1.843.821
CP - depreciagdo $6.232.322 $6.162.792
Utilidades $1.603.023 $1.548.341
EAOC $6.717.552 $6.649.188

E possivel notar que a iteracdo 6 atinge o limite de L/D e é a de menor
custo. A partir dela, aumentou-se novamente a pressdo com a finalidade de

estudar seus impactos no EAOC, como é evidenciado na Tabela 11 abaixo:

Tabela 11 — ltera¢bes 6 e 7 da coluna

Parametros Iteracéo 6 Iteracéo 7
Presséo no Condensador 5bar 10bar
Numero de Estagios 132 114
L/D 26 24
Qcondensador 2.434 2.185
Qreboiler 2.689 2.523
Refluxo molar 11,8 10,9
Didametro da Coluna 151 1,40
Trocador no pré-aquecimento Bi-tubular Bi-tubular
Area de troca (m2) 100 100
Investimento $ 1.843.821 $2.173.994
CP - depreciacéo $ 6.162.792 $6.128.823
Utilidades $ 1.548.341 $1.451.708
EAOC $ 6.649.188 $6.702.317




O aumento da pressdo gera um impacto positivo nos custos, uma vez que
ela favorece a separacédo e, portanto diminui a taxa de refluxo e o niUmero de
estagios. Contudo, este impacto positivo ndo € suficiente para torna-la mais
rentdvel em comparacdo com a coluna que opera a 10 bar, pois o custo de
compra do reboiler aumenta devido a necessidade de uma area maior para
vaporizar a mesma quantidade de liquido a uma pressdo mais elevada. Dessa
forma, a iteracéo 6 é a escolhida como ponto 6timo de operagéo na coluna.

Vale ressaltar que para cada ponto de operacdo utilizado nas tabelas
acima foi realizado um estudo para encontrar o prato de alimentacdo que
resulta na menor taxa de refluxo possivel, como pode ser evidenciado no

grafico abaixo:
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Figura 23 — Variacéo da taxa de refluxo da coluna em fung¢éo do prato de alimentacao




Anexo A — Fatores para o calculo do Custo de Bare Module

Neste documento anexo serdo apresentados 0Ss parametros e premissas
utilizados na confeccdo da Analise de Custos ja discriminada no Item 2.5 da

Reviséo Bibliografica.

1.1 Bare Module Cost

Para o célculo do Custo de Compra (Cp), os valores de K;, K, e K3 para

coluna, pratos, condensador e reboiler podem ser encontrados na tabela

abaixo:

Tabela 12 — Paradmetros para calculo do C?,

Equipamento Tipo K, K, Ks Unid. A MinA Max A
Pratos Perfurado 2,9949 0,4465 10,3961 Area,m2 0,07 12
Torre Destilagéo 3,4974 0,4485 0,1074 Vol, m3 0,3 520
Trocador de Calor  Tubos Fixos 4,3247 -0,303 0,1634 Area, m2 10 1.000
Refervedor Kettle 4,4646 -0,5277 0,3955 Area, m2 10 100
Tubos Mdltiplos 2,7652 10,7282 0,0783 Area, m2 10 100

Os parametros B; e B, utilizados na equacao 25 podem ser encontrados na
Tabela 13:

Tabela 13 — Pardmetros B; e B, para calculo do Fgu

Equipamento Tipo B, B,

Torre Destilagcéo 2,25 1,82

Trocador de Calor Tubos Fixos 1,63 1,66
Refervedor Kettle 1,63 1,66
Tubos Mdiltiplos 1,74 1,55

Fy, também utilizado na equacéo 25, pode ser encontrado Tabela 14:

Tabela 14 — Valores de Fy para célculo do Fgu

Equipamento Tipo Material Fum
Torre Destilagéo Aco Inoxidavel 3,10
Trocador de Calor Tubos Fixos Aco Inoxidavel 2,75

Refervedor Kettle Aco Inoxidavel 2,75

Tubos Mdltiplos Aco Inoxidavel 2,75




Por sua vez, os Fatores de Presséo sao calculados a partir dos parametros

C;, C, e C5, abaixo:

Tabela 15 — Parametros para calculo do Fator de Pressdo

Equipamento Tipo C; C, Cs Min P  Max P

Trocador de Calor Tubos Fixos (tubo + casco) 0,03881 -0,11272 0,08183 5 140
Refervedor Kettle (tubo + casco) 0,03881 -0,11272 0,08183 5 140
Tubos Mdltiplos 0,03881 -0,11272 0,08183 5 140

Nos casos em que Fg,, pode ser encontrado diretamente, tem-se:

Tabela 16 — Valores de Fem
Equipamento Tipo Material FBM
Pratos Perfurado Aco Inoxidavel 1,80

1.2 Custos de Operacdo

Os Custos de Tratamento de Efluentes, Mado de Obra, Matéria Prima e
Utilidades podem ser determinados através dos precos dos insumos na Tabela
17.

Tabela 17 — Precos de Tratamento de Efluentes, Mao de Obra, Matéria Prima e Utilidades

Custo Insumo Preco Unidade
Mao de Obra Operadores $ 26.450 $/homens/ano
Utilidades Agua de resfriamento $ 0,354 US$/GJ
Vapor de alta presséo $ 18,7 U$/GJ
Reposigcdo acetato de butila $ 1.500 U$/ton

A depreciacao foi calculada como linear em dez anos.
Para a estimativa dos Custos de Méao de Obra, foram considerados quatro
equipamentos presentes na planta (uma coluna e trés trocadores de calor),

nenhum contendo material particulado (sélido).

1.3 Avaliacdo Econ6mica e Rentabilidade

A Receita Bruta pode ser calculada através dos precos de venda do acido

acético abaixo:

Tabela 18 — Preco de Venda dos Produtos

Produto Preco de Venda Unidade
Acido Acético $ 600,00 Us/ton




A construcdo da planta sera realizada em dois anos. No primeiro, 2/3 do
investimento inicial ser4 desprendido, o restante serd utilizado no segundo ano.

A taxa de retorno utilizada € 10% e o imposto sobre os lucros 27,5%.



Anexo B - Validag&do do modelo termodinamico da Coluna

Como o acetato de butila e &cido acético formam uma mistura
relativamente polar, a fase liquida é nao-ideal, sendo necessario um modelo
termodindmico para calcular os coeficientes de atividade. O modelo
‘nonrandom two-liquid’ (NRTL) foi utilizado neste caso. A equagdo que O

descreve é apresentada abaixo:

ny, = 2 %T;iGji N x;Gi; ( . Yo xmrijmi> (42)
Yk Xk G > Xk Xk G ! kakaj

Gi; = exp(—a;;T;j) (43)

rij=aij+%+cijlnT+fUT (44)

a;; = ¢;j +di; In(T — 273,15) (45)

Além disso, o acido acético € um acido carboxilico que pode dimerizar
na fase vapor, o que resulta em uma forte ndo-idealidade para a fase vapor.
Este fenbmeno deve ser levado em conta. O modelo utilizado para prever a
dimerizacdo é a relacdo de Hayden-O’Connel (HOC). Os parametros dos
modelos foram obtidos no ‘Aspen Properties Databank’, de acordo com as

seguintes tabelas:



Tabela 19: Parametros de iteragdo do NRTL para a mistura de acido acético e acetato de butila

Componente i Acido acético
Componente j Acetato de n-butila
aij 0

aji 0

b [K] 17,3333

bj; [K] 261,2017

Cij 0,3

d;j 0

Tii 0

Gii 0

Tynin (°C) 117,7

Trax (°C) 143

Tabela 20: pardmetros binarios de Hayden O’Connel para o sistema acido acético/acetato de

butila

Acido acético

Acido acético Acetato de n-butila
4.5 2

Acetato de n-butila 2 0,53

O modelo foi validado comparando o equilibrio liquido vapor (ELV),

temperatura de bolha e temperatura de orvalho, simulados pelo Aspen, com os

dados experimentais. Os resultados sdo apresentados a seguir:
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Figura 24: ELV isobarico para o sistema binério acido acético/acetado de butila a 1 atm: dados
experimentais e o0 modelo termodinamico NRTL-HOC
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Figura 25: Temperatura de bolha e de orvalho isobérico para o sistema binario acido
acético/acetato de butila a 1 atm: dados experimentais e 0 modelo NRTL-HOC

Como é apresentado nas figuras, o modelo NRTL-HOC representa
adequadamente o equilibrio liquido-vapor para o sistema binario acido acético
e acetado de n-butila. Dessa forma, os parametros do modelo podem ser
utilizados para calcular o coeficiente de atividade na fase liquida.

Para calcular a pressao de vapor, foi utilizada a equacao de Antoine:

C .
In Pisat = Cqj + % + C4iT + Csi InT + C6iTC7i (46)
3i

Os parametros da equagao foram retirados do ‘Aspen Properties
Databank’:

Tabela 21 - Parametros do Aspen para célculo da pressdo de vapor

Composto C1i Cai C3i Cy4i Csi Cei c7i Tmin (K)  Tmax (K)

Acido Acético 53,27 -6304,5 0 0O -42985 8,89E-18 6 289,81 591,95
Acetato de Butila 122,82 -9253,2 0 0 -14,99 1,05E-05 2 199,65 575,4




