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RESUMO

Sintese de processos é uma éarea de pesquisa da engenharia quimica relativamente recente que

se preocupa com a sistematizagdo do projeto conceitual de processos quimicos.

Neste trabalho, um fluxograma para fabricagdo de 2-butanol foi concebido utilizando-se
técnicas de sintese de processos. A rota de reac@io escolhida foi a hidratagiio de butenos

lineares sobre resina de troca idnica fortemente acida.

Seguindo uma hierarquia de decisdes, o trabatho foi dividido em trés etapas: projeto do reator,

sistema de separagdo ¢ reciclos; e rede de trocadores de calor e utilidades.

Na etapa projeto do reator, um projeto simplificado do reator foi elaborado de modo a se
identificar suas varidveis de projeto e uma estimativa do custo do equipamento. No estudo do
sistema de separacgfo, foi realizada a escolha dos equipamentos de separag3o apropriados, seu
sequenciamento e projeto preliminar. O sistema de separacio concebido € composto por trés
colunas de destilagfo: Coluna de Separagdo de Butenos, Coluna de Separagio de 2-butanol e
Coluna de Separac@io de di-sec-butil-éter. Para o célculo do custo da rede de trocadores de
calor e do consumo de utilidades, recorreu-se a Tecnologia PINCH, que permite a obtengéo

destes dados sem © projeto da rede de trocadores.

Desta forma, o custo de fabricag8o do 2-butanol, considerando-se os principais equipamentos,
foi calculado e chegou-se & conclusdo que os valores Otimos das variaveis de projeto:
conversdo de butenos no reator ¢ concentrasdo de butenos na corrente de purga estio em

torno de 60% e 40%, respectivamente.

Palavras-chave: sintese de processos, tecnologia PINCH, anélise econdmica, 2-butanol.



CAPITULO 1

INTRODUCAO E CONTEXTO DO PROBLEMA

1.1 - Introdugio

Nos ultimos vinte anos, tem-se observado na engenharia quimica o avango da utilizagdo de
recursos computacionais, com particular atengdo as atividades de simulagfio estatica de
processos. Programas chamados "simuladores comerciais” foram largamente disseminados, e
esta disseminagdo atingiu seu apice com o surgimento dos microcomputadores (MORRIS et
al., 1985). Desta forma, a atividade de simulagio de processos que era entdo restrita a
especialistas passou a ser utilizada por engenheiros que trabalham no dia a dia da operagio de
uma fabrica. De uma linguagem extremamente mneumdnica e dificil de ser entendida, a
descri¢do de um fluxograma de processos passou a ser realizada por meio de programas de
computador altamente sofisticados, interativos e intuitivos para o engenheiro nfio especialista
(EVANS, 1990). No entanto, com fodo este avango, algumas perguntas ainda nio sio milto
bem respondidas: por que um processo deve ser simulado ? O que fazer com um programa de
computador capaz de descrever fielmente as condi¢Ses de um processo existente 7 Estania o
préximo passo nas rotinas de otimizagio baseadas em programacio nio-linear 7 Existe algum
fimite em termos de recuperagio de energia, nimero e tamanho de equipamentos 7 A
conseqiiéncia disto € que, muitas vezes, os simuladores de processo acabam sendo sub-
utilizados, sendo em sua maior parte acionados para simples calculos de propriedades ou
checagem de uma nova condiciio de processo proposta. E o que € pior, pensa-se estar
explorando ao maximo os beneficios dos simuladores de processo. Cursos na area de
modelagem e simulagio de processos tém sido ministrados por diversas instituigdes, todavia, o
enfoque tem sido comumente dado as questdes de métodos numéricos, aplicagio da

termodindmica no equilibrio de fases e calculo de propriedades, taticas e estratégias na
descrigdo de fluxogramas de processos em simuladores seqiienciais ou ndo-seqilenciais,

colocagio e convergéncia de reciclos, enquanto isto, as respostas ds perguntas acima



formuladas ndo sio fornecidas.

As referidas respostas podem ser encontradas numa area relativamente nova da engenharia
quimica chamada sintese de processos. A sintese de processos tem como objetivo estabelecer
diretrizes para a selecio dos equipamentos que tomardo parte de um processo, como estes
equipamentos devem ser interconectados e quais temperaturas, pressdes € vazdes sd0
requeridas. Uma andlise prelirrﬁnﬁr, porém, proporia que a sintese de processos teria relagdo
apenas com a concepgdo de processos novos; entretanto, tal observagido € falsa: ela permute a
identificagdo rapida e objetiva de um processo 6timo de fabricagdo de um produto quimico,
com base em regras heuristicas e analises termodindmicas rigorosas. Assim, de maneira
segura, pode-se conhecer de que forma um processo existente se afasta de uma condigfo 6tima
e portanto apontar a direcio a ser tomada num estudo de modificagio e otimiza¢io. Estudos
de modificagBes de processo deixam, desta forma, de se basear apenas na intuigio do
engenheiro, surgindo agora como seu aliado a sintese de processos, que por sua vez 56 tem
plena utilizag3o com o auxilio de simuladores de processo. Neste novo enfoque, a simulacdo
de processos passa a ocupar o papel de "fim" para "“ferramenta". LINNHOFF e
VREDEVELD (1984) descrevem a aplica¢io de uma metodologia de projeto de processos na
modificagio de um processo existente com sucesso e apontam para a necessidade dos

engenheiros serem educados neste novo tipo de abordagem.

1.2 - Objetivos do trabatho

O presente trabalho tem por objetivos oferecer uma compilagio do assunto sintese de
processos, dando particular enfoque aos atuais desenvolvimentos da "Tecnologia PINCH" e
ilustrar a aplicagdo de técnicas de sintese de processos na concepgio de uma planta integrada

de 2-butanol, um importante intermediario quimico.

1.3 - Organizagdo da tese

O capitulo 1 deste trabalho introduz o assunto sintese de processos, realgando a importincia
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por parte do engenheiro de processos quimicos em dominar esta ferramenta. Além disto,
mostra-se que esta ferramenta deve ser vista como uma fonte de diretrizes para estudos de
simulago de processos com o objetivo de se projetar processos novos ou modificar processos

existentes.

O capitulo II, uma revisiio bibliografica critica, enfoca a questdo dos avangos realizados em
termos da fabricagdo de 2-butanol, sua importéncia e contexto no Brasil. Aliado as questdes
do 2-butanol, esta parte do trabalho também apresenta de que forma o assunto sintese de

processos tem sido desenvolvido.

Os capitulos III, IV e V descrevem a concepgio das etapas sistema de reagfo, sistema de
separacio e integracio energética, respectivamente, seguindo uma natureza hierarquica

inerente ao projeto conceitual de um processo.

O capitulo VI retine as informacdes dos trés capitulos anteriores, quantificando de que forma
as variaveis de projeto identificadas no processo de fabricagio de 2-butanol influem no custo
de capital e de operago de cada uma das etapas. Estes custos somados revelam a regido onde
estard o ponto o6timo de operacio, juntamente com o entendimento do porqué da localizacdo

deste ponto otimo.

Finalmente, o capitulo VI encerra o trabalho trazendo conclusbes, comentarios finais e
principais dificuldades encontradas que devem guiar fituros trabathos nesta area relativamente

nova da engenharia quimica que trata de sintese de processos.



CAPITULO NI

EVOLUCAQO DA CONCEPCAO DE PROCESSOS DE FABRICACAO DO
2-BUTANOL E A PROBLEMATICA DA SINTESE DE PROCESSOS

IL.1 - Introdugdo - Curvas de Aprendizado

Desde que o primeiro processo quimico foi concebido, a atividade de sintese de processos
existe. SIHROLA e RUDD (1971), entretanto, destacam que o problema da invengiio de
processos tem sido ignorada por muitos pesquisadores na engenharia quimica talvez por causa
da aparente dominéncia de aspectos intuitivos da concepgio de processos. Até entdo, apenas
descrigdes qualitativas de estudos de casos de invengdes de processo eram encontradas na
literatura e era claro que principios uteis de sintese poderiam ser desenvolvidos de maneira

mais efetiva de modo a balancear a intui¢do com a sistematica.

Dentro deste pensamento, "curvas de aprendizado” de determinados processos puderam ser
construidas. O desenvolvimento de processos melhores, mais eficientes do ponto de vista de
consumo de energia, sempre tomavam muitos anos e requereram diferentes instalagGes
sucessivas até se chegar a um processo "otimo". Este desenvolvimento lento era caracterizado
pelo conhecimento sucessivo adquirido em cada modificagfo realizada, modificagdes estas
sempre motivadas pela intuig3o, experiéncia e analogias com processos semelhantes por parte
do engenheiro. O progresso de alguns poucos processos foram documentados na literatura e
as Figuras I1.1 e I1.2 mostram as curvas de aprendizado dos processos de fabricagdo de aménia

(LINNHOFF, 1983) e estireno (KING, 1980), respectivamente.
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No entanto, o impacto da utilizagio de técnicas de sintese de processos pode ser ilustrado pela
Figura 113, onde alguns pontos siio destacados: a descontinuidade da curva surge pelo
embasamento da concepgio de processos em regras bem definidas, e ndo no conhecimento
cumulativo de um grupo de engenheiros, € existe 0 conhecimento prévio dos limites em termos

de utiliza¢do de energia impostos pela termodindmica.

aplicagdo da
sintese de

i / Pprocessos
i
i

energia/produgiio

Figura I1.3 - Impacto da aplicac8o de técnicas de sintese de processos
sobre a curva de aprendizado

O presente trabalho pretende ilustrar a utilizagdo de técnicas de sintese de processos na
concepgdo de uma planta integrada de 2-butanol, e assim demonstrar, num caso pratico, de
que forma pode-se projetar um processo integrado e proximo da condigiio 6tima de operagio

sem a experiéncia cumulativa anterior em processos de fabricagio de 2-butanol.



H.2 - 2-butanol

I1.2.1 - Utilizagdo do 2-butanol

O 2-butanol (C4H9OH) , também conhecido como sec-butanol, ou simplesmente SBA, ¢ um
alcool saturado alifatico com quatro atomos de carbono. Conforme HAHN, DAMBKES e
RUPPRICH (1985), praticamente todo 2-butanol fabricado é desidrogenado a 2-butanona
(metil-etil-cetona ou MEK). Outras utiliza¢gdes potenciais do 2-butanol seriam de solvente
para nitrocelulose, etilcelulose, componente hidraulico em fluidos de freio, compostos de
limpeza industrial, removedor de tintas e outras (DOOLITTLE, 1954). Mais recentemente,
PREZELJ (1987) propde a utilizagdo da mistura 2-butanol / metanol como substituto ao
chumbo tetraetila, aditivo a gasolina atualmente sob rigorosas regulamentagdes antipoluidoras.
No Brasil, o 2-butanol também é utilizado como solvente no processo de fabricagdo de

polipropileno pela Polibrasil S.A.

Sendo, portanto, a maior aplicagio do 2-butanol a obtengio da metil-etil-cetona, alguns
comentérios sobre sua utilizagdo serdo tracados. Metil-etil-cetona ¢ um importante solv;ente
com propriedades similares a da acetona. Em comparagio com outros solventes de taxa de
evaporagio comparaveis, 8 MEK apresenta como vantagens baixa densidade, miscibilidade em
grande nimero de hidrocarbonetos, e outras. As seguintes substancias podem ser dissolvidas
em MEK: resinas de pentaeritritol, nitrocelulose, acetato de celulose, acetobutirato de
celulose, metilcelulose, resinas epoxi, praticamente todas resinas alquidicas e fenolicas, poli-
acetato de vinila, polimeros de misturas de acetato e cloreto de vinila, resinas de cicloexanona,

resinas acrilicas, poliestireno, borrachas cloradas e poliuretana.

Outras aplicagGes ainda podem ser encontradas na produgio de couro sintético, papel
transparente, tintas de impressio, extracdo de gorduras, Oleos e resinas naturais, etc. Em
contraste com 2 utilizagdo como solvente, a obtengdo de outros produtos quimicos a partir de
metil-etil-cetona possui menor importédncia, porém alguns exemplos podem ser citadés como

sintese de metil-isopropenil-cetona, etil-amil-cetona, metil-amil-cetona, com aplica¢bes
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voltadas para aromas, sabores e perfumes. As Tabelas I1.1 e I1.2 apresentam dados relativos
ao consumo de MEK no mundo em 1979 ¢ a distribui¢io de vendas para os diversos tipos de

mercado da Alemanha em 1979, respectivamente (Ullmann, 1985).

Tabela IL.1 - Consumo de MEK em 1979

Regido toneladas
Europa Ocidental 166.000
Europa Oriental 18.000
América do Norte 315,000
Ameérica Central e do Sul 34.000
Asiz, Australia e Oceania 100.000
Africa 9.000

Tabela I1.2 - Distribuigio do consumo de MEK na Alemanha em 1979

Aplicagdo %

Tintas, tintas de impressio 40
Cobrimento e impressdo de plasticos 20
Industria quimica e farmacéutica 13
Adesivos il
Diversos 16




H.2.2 - O estado da arte na sintese de 2-butanol

11.2.2.1 - Reagdes basicas

O 2-butanol pode ser obtido pela adigio de agua ao 1-buteno ou 2-buteno catalisada

acidamente, segundo as reagdes:

CH,=CH-CH,-CH, + HO - CH,-CH-CH,-CH,
}
oH

1-buteno dgua 2-butanol

CH,-CH=CH-CH, + H0O - CH,-CH-CH,~CH,
|
OH

2-buteno (cis ou trans) dgua 2-butanol

Esta adig8o de agua a dupla ligagio se da segundo a regra de Markownikoff e portanto a
hidrata¢ﬁo dos isdmeros 1-buteno, cis-2-buteno e trans-2-buteno gera sempre como produto
principal o 2-butanol, fato que ndo ocorre na hidratacdo do isobuteno que mesmo seguindo a

mesma regra gera como produto principal o tert-butanol (TBA), segundo a reagio:

OH
CH,=C-CH, + HO — (Il”t‘,~~~(i3~'~~~(3F[3
CH, cH,
isobuteno agua . tert-butanol

11.2.2.2 - Hidratagio indireta de butenos lineares via cido sulfiirico

PREZELJ et al. (1988) mostram que a rota classica de fabricagio de 2-butanol se d& através da

hidratagdo indireta de butenos catalisada por acido sulfiirico, na qual butenos lineares sfio
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primeiramente esterificados com acido sulfurico e o éster butilico entdio formado € hidrolizado
para formar o alcool, regenerando o acido sulfirico gasto na primeira etapa, segundo as

reacoes:

CH,-CH=CH-CH, + HSO, — CH,-CH-CH,-CH,
. |
OSO,H

CH,~CH-CH,~CH, + HO — CH,~CH-CH,~CH, + HSO,
i
0SO,H OH

Desvantagens s#o apontadas a este processo pelo fato deste requerer grandes instalagBes para
descarga de efluentes liquidos neutralizados e liberar gases da reconcentragio de acido

sulfirico para a atmosfera.

I1.2.2 3 - Hidratagfio direta de butenos lineares

Diversas patentes foram publicadas na década de 80 propondo a hidratagdo direta de butenos
lineares (Tabela I1.3). Além disto, PREZELJ et al. (19883) ¢ HYDROCARBON
PROCESSING (1989) relatam diversas unidades industriais sendo construidas pelo mundo ja

utilizando esta nova tecnologia (Tabela II.4).



Referéncia Catalisador Co-catalisador PkPa) | T(°C) Relagdo Seletividade
agua ' olefinas (%)
MARUZEN S.K. K., aluminosilicato S ? ? ? alta
MATSUMOTO, O. (1982) cristalino
UOP INC., IMAL T. (1982) acido sulfurico solido poroso 100~ | 100-300 2-60 96,6 - 100
hidrofobico 30.000
DEUTSCHE TEXACO AG resina catiGnica L 4.000- {120-180 0,5-10 99,8
et al. (1983) fortemente 4cida 20.000
DEUTSCHE TEXACO AG resina catidnica o 4000- | 120-180 0,5-10 58,0-998
et al. (1984) fortemente 4acida 20.000
TOA et al. (1985) resina cationica acido hidréxido ou 1.00G- | 50-200 1-10 84,4-973
derivado 10.000
TOA et al, (1986) zedlitos acido oxi ou sulfonado | 500 - 50 - 300 1-20 980-999
ou derivado 20,000

"SBULR[O 2P
owpdereipry ep Jiued ¢ sioose op ogdnpoid  21qos sepesyqnd sojuated sredound - ¢ epge]

I
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Tabela 11.4 - Unidades industriais de produgio de 2-butanol via
hidratagfo direta de butenos lineares.

Pais Empresa Capacidade(t/ano) Partida
Alemanha RWE-DEA AG 60 000 1983
China Taizhou Petr. Complex 8 000 1990
Coréia Yukong Ltd. 60 000 1991

11.2.3 - Matérias primas

Butenos sdo obtidos industrialmente a partir da pirdlise de nafta em centrais petroquimicas.
Tradicionalmente, o petrdleo cru ¢ tratado em refinarias de onde, através de destilagiio, seus
principais derivados sio produzidos. Nafta é um derivado de petroleo com ponto inicial de
destilacio (ASTM-D86) de 41°C e final de 200°C com composicio PNA (parafinicos -
nafténicos - aromaticos) apresentada na Tabela I1.5 (DAUCH, 1974).

Tabela I1.5 - Composi¢io PNA tipica de nafta pefroquimica.

Grupo % (em massa)
Parafinas 69.9
Naftenos 242
Aromaticos 5.9

Nas centrais petroquimicas, nafta é craqueada na presenca de vapor d'agua gerando uma
corrente de hidrocarbonetos insaturados de baixo peso molecular, que é separada nas
principais matérias primas petroquimicas: etileno, propileno e 1,3-butadieno. Ainda como
produtos s3o encontrados a gasolina de pirdlise, a corrente de C4's e o residuo aromatico de
pirolise. A partir da gasolina de pirolise, benzeno, tolueno e xilenos (matérias primas

aromaticas) s3o extraidos e a parte nfo aproveitada é retornada para refinarias e utilizada
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como gasolina. A Figura 11.4 esquematiza o intercdmbio de correntes entre uma refinaria e
uma central petroguimica. O residuo aromatico de pirdlise € utilizado como matéria prima
para fabricacfo de negro de fumo. A corrente de C4's é também retornada para refinarias para
ser utilizada como gas liquefeito de petréleo (GLP), porém a tendéncia mundial por parte das
centrais petroquimicas nos ultimos vinte anos tem sido de maximizar a utilizagio das correntes
de C4's. Assim, as centrais petroquimicas passaram a explorar a conversio de olefinas com
quatro atomos de carbono em ﬁrbdutos quimicos de valor comercial. HATCH ¢ MATAR
(1978) apresentam algumas possibilidades de utilizag8o de C4's como por exemplo sintese de
2-butanol (SBA), metil-etil-cetona (MEK), acido acético, anidrido maleico, dxido de buteno,
tert-butanol (TBA), metil-tert-butil-éter (MTBE), metacroleina. Esta tendéncia também tem
sido observada em refinarias, para as quais novos catalisadores para unidades de craqueamento
catalitico fluidizado (FCC) tem sido desenvolvidos com o objetivo de se obter um maior
rendimento em olefinas, que sdo mais reativas que as parafinas até entio produzidas nestas
unidades. O metil-tert-butil-éter (MTBE) ganhou muita importancia em diversos paises por ter
sido escolhido como substituto do chumbo tetraetila na forma de aditivo a gasolina e tem sido

a principal forma de melhor aproveitamento de olefinas C4's.

Nafla Etileno

GLY -corTente C,

A~ 1,3 - Butadieno
_.._......_+

Propileno

Petrdleo

CENTRAL
REFINARIA PETROQUIMICA | o
Tolueno
o, e
w Xilenos
: —

Figura I1.4 - Intercdmbio de correntes entre refinaria e central petroguimica.



i4

A Tabela 11.6 apresenta a composi¢do tipica de uma corrente de C4's proveniente de pirdlise
de nafia apos separacfio do 1,3-butadieno e isobuteno (PREZELJ et al.,1988). Nesta tabela, o

item n-Butenos compreende os isdmeros 1-buteno, cis-2-buteno e trans-2-buteno.
Diante disto, o interesse na fabricagio do 2-butanol fica justificado nio so pelas aplicagbes de

seu principal derivado metil-etil-cetona, mas também pela tendéncia em se fornecer um maior

valor comercial s correntes de olefinas C4's.

Tabela I1.6 - Composigio tipica de corrente de C4's proveniente de pirdlise de nafta.

Componente Porcentagem méssica
Propano 0,1
i + n-Butanos 7.2
Isobuteno 0,4
n-Butenos 92,0
Butadieno 0,2
Cs+ 0,1

I1.2.4 - Situagdo Brasileira

A partir da pesquisa nos anuarios da Associacio Brasileira das Indistrias Quimicas
(ABIQUIM, 1991) o Brasil atualmente nio fabrica 2-butanol. No entanto, a Oxiteno S.A.
montou uma unidade industrial para produgdo de metil-etil-cetona (MEK) no Pélo
Petroquimico do Rio Grande do Sul com capacidade nominal de 20.000 ton/ano e planeja
também produzir 2-butanol (QUIMICA E DERIVADOS, 1988). Entretanto, a ABIQUIM
(1991) nio relata a produgio de metil-etil-cetona no Brasil, nfo ficando assim confirmado que

esta planta da Oxiteno S.A. esteja em operagio.
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A Tabela 11.7 e a Figura I1.5 mostram os dados de importa¢do de 2-butanol e metil-etil-cetona
nos ultimos anos. Nio foi possivel a obtengo dos dados de importagdo do 2-butanol em anos

anteriores a 1989 pois antes disto a CACEX catalogava todos butandis juntos.

Metil-etil-cetona pode ser utilizada como solvente em substitui¢io ao acetato de etila, acetona,
ou outros produtos como ja observado anteriormente. A Tabela I1.8 apresenta os dados
relativos & venda interna destes dois principais solventes no Brasil, no periodo de 1987 a 1990

(ABIQUIM, 1991).

Tabela I1.7 - Dados de importagio do SBA e MEK.

Importagdo em toneladas
Ano SBA MEK
1983 fid. 5.485,109
1984 fid. 4.387,528
1985 - iid. 3.559,132
1986 f.d. 7.145,278
1987 fi.d. 6.283,118
1988 fid. 3.830,150
1989 427,931 6.791,623
1990 0,504 1.840,916
1991 461,768 1,423,120

fi.d. - dados no disponiveis
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Figura IL.5 - Dados de importagdo do SBA e MEK

Tabela 11.8 - Dados sobre a venda interna de acetato de etila e acetona no Brasil

Ano Acetato de etila (t) Acetona (1)
1987 31.644 61.645
1988 30.107 68.799
1989 33.755 68.071
1990 24.479 50.370

Os dados da Tabela I1.8 sugerem que uma unidade com capacidade de 20.000 t/ano de metil-
etil-cetona, como publicado em QUIMICA E DERIVADOS (1988), senia compativel com a
realidade brasileira para a entrada no mercado de um solvente de propriedades superiores. Em

termos estequiométricos, 20.557 t/ano de 2-butanol seriam necessérios para a produgio de

20.000 t/ano de MEK. Utilizando-se um rendimento de 90% para a conversio do SBA em

MEK, 22.841 t/ano de 2-butanol seriam necessarios. Assumindo ainda a possibilidade da
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aplicag@o direta do 2-butanol, ou ainda sua utilizacdc como matéria-prima de outros produtos
quimicos, este trabalho descreve o desenvolvimento de uma unidade para produgio de 25.000

t/ano do alcool sec-butilico.
I1.3 -Sintese de Processos

I1.3.1 - Hierarquia de decises

Os primeiros trabalhos publicados na area de sintese de processos foram devidos a SIIROLA ¢
RUDD (1971) que desde entfo ja identificavam que a concepgio de um processo envolve as
etapas: rota de reacgdo, sistema de separagio e integracio energética. Por rota de reagdo
- entende-se a escolha das reagdes quimicas para se obter determinado produto quimico. Por
- sistema de separagdo entende-se a selegio dos equipamentos de separagio e a forma pela qual
estes devem ser conectados, e por integraciio energética entende-se a avaliacio de arranjos de
trocadores de calor com fins de recuperagio de energia. Esta nova metodologia para

concepgio de processos foi consolidada no livro de RUDD, POWERS e SIIROLA (1973).

A partir dai, diversos trabalhos foram desenvolvidos isoladamente para cada uma das etapas.
A etapa rota de reagio contemplou desenvolvimentos por parte de quimicos, e ndo
engenheiros quimicos, de meétodos de geragfo sistematica e automatica de rotas quimicas para
determinada molécula. Para as etapas sistema de separagio e integragdo energética, duas
classes de abordagem surgiram: heuristica (baseada em regras de conhecimento) e algoritmica

(baseada em anélises combinatorias e algoritmos de otimizag#o).

NISHIDA et al. (1981) publicaram um artigo contendo uma profunda revisio do assunto
sintese de processos, identificando cinco principais topicos da atividade de sintese: rota de
reagdo, sistemas de separagdo, rede de trocadores de calor, fluxogramas completos e sistemas
de controle. Este artigo ndo compreende a unificacdo de diversas metodologias em uma tnica
técnica de sintese de processos, mas sim, a compilagdo de diversas metodologias desen;/olvidas

para cada etapa, fornecendo algumas comparagGes entre estas.
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LINNHOFF et al. (1982) retomam a proposta das trés atividades da concepgio de processos
estabelecendo entre estas uma hierarquia de decisbes representada pela Figura I1.6 conhecida como
o "diagrama de cebola". Na camada mais interior do diagrama encontramos o reator. Nesta nova
filosofia, o reator nfio € visto somente pelas reagBes quimicas que nele ocorrem, mas pelo
equipamento propriamente dito sendo este caracterizado pelas vazdes que por ele entram e saem e
pelos seus pardmetros como conversio e seletividade. A comrente de saida do reator define a
condigio das correntes que devem ser purificadas e, portanto, dita o sistema de separagio. O
projeto do reator juntamente com o sistema de separagio definem, por sua vez, as necessidades do
processo em termos de aquecimento e resfriamento, ditando a integrag8o energética, separada pela
rede de trocadores de calor e o sistema de utilidades. O diagrama, assim, enfatiza a natureza
hierarquica ou seqiiencial da atividade de projeto de processos. A filosofia agora despertada é para

a relagdo entre cada uma das atividades e portanto para uma visfo global do processa.

Sistema de
Separacio
e Reciclo

Rede de
Trocadores
de Calor

Utilidades

Figura I1.6 - Diagrama de cebola.

Os compromissos entre as camadas da cebola podem ser representados pela Figura 11.7.

Adotando-se a conversdo do reator como uma varidvel de projeto para um determinado
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processo, 0 aumento desta requer um reator de maior volume e conseqiientemente maior
custo. Entretanto, simultaneamente, a quantidade de reagentes nio convertidos diminui ¢ que
requer menores equipamentos de separaciio e com custos menores. Da mesma forma, como o
aumento da conversio no reator acarreta uma menor circulagio de material pelo processo, as
necessidades em termos de energia também diminuem, requerendo trocadores de calor
menores € um menor consumo de utilidades. A analise realizada sob o enfoque do diagrama
de cebola segundo a Figura I1.7 ﬁermite que se identifique quais niveis da cebola impSem um
maior impacto sob o custo total do processo, provendo assim um entendimento dos valores
otimos das variaveis de projeto. Qutras variaveis de projeto podem ser incluidas nesta analise,
além da conversdo no reator, como relagio de alimentagfo entre reagentes no reator, perda de
matérias-primas em correntes de purga, perda de maténas-primas devido & formagio de sub-

produtos, e outras.

DOUGLAS (1985) e DOUGLAS (1988) enfatiza mais uma vez a existéncia de uma hierarquia
de decisGes na sintese de processos, e propde uma metodologia para explorar esta
caracteristica apresentando-a através de um caso exemplo: a Hidrodesalquilagio de tolueno a
benzeno (HDA). Nesta metodologia proposta, fica clara a identifica¢@io das interagdes entre o

reator € os outros niveis da hierarquia.

SMITH e LINNHOFF (1988) trazem novos conceitos & hierarquia de decisdes e mostram que
através da "Tecnologia PINCH" a otimiza¢do da integragio energética acaba por esclarecer
um melhor projeto do sistema de separagdo. Desta forma, novas relagbes do "diagrama de
cebola” sdo identificadas e a preocupagio dos autores ¢ focada sempre na otimizagio de
equipamentos como integrantes de um processo como um todo, ao contrario da otimizagio de

equipamentos isolados.
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custo

reator

separagio €
reciclo

rede de trocadores
de calor + utilidades

Conversio no reator

Figura I1.7 Compromissos entre custos segundo o diagrama de cebola.

Finalmente, LINNHOFF et al. (1990) estendem o "diagrama de cebola" para a inclusio de
novos itens como flexibilidade, bombas e compressores, projeto detathado, operabilidade,

utilidades, seguranga, controle e "layout", conforme a Figura I1.8.
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Separadores

Rede de Trocadores
de Calor

Figura Il 8 - Diagrama de cebola "estendido”.

J1.3.2 - Reator

Esta etapa da sintese de um processo pretende recolher as informagBes listadas na Tabela I1.9
referentes as reagbes quimicas do processo, tomar as decisOes listadas na Tabela I1.10
referentes a "estrutura entrada-saida" e na Tabela I1.11 referentes a "estrutura de reciclo”.
Estas trés etapas aqui relacionadas correspondem aos niveis "Informactes Iniciais”, "Estrutura
Entrada-Saida do Fluxograma" e "Estrutura de Reciclo" segundo a hierarquia de decistes

proposta por DOUGLAS (1988).
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Tabela I1.9 - Informaches sobre as reagdes

1. A estequiometria de todas as reagbes que ocorrem no reator

2. As faixas de temperaturas e pressdes das reagoes

3. As fases do sistema de reagfo

4. Alguma informagio sobre a distribuigio de produtos versus conversio (e se
possivel versus temperatura do reator, razio molar entre reagentes e pressio)
5. Alguma informacdo sobre conversio versus velocidade espacial ou tempo de
residéncia |

6. Se algum catalisador for utilizado, alguma informagdo sobre o estado do
catalisador (homogéneo, leito fixo, po, etc), taxa de desativagido ¢ alguma idéia

sobre a regenerabilidade do catalisador como também o método de regeneragio

Tabela I1.10 - Decisdes sobre a "estrutura entrada-saida”

1. As correntes de alimentagio devem ser purificadas antes de entrarem no
processo 7
- 2. Os sub-produtos reversiveis devem ser reciclados ou removidos ?
3. Dex}e-se atilizar algum reciclo de gas e corrente de purga 7
4. Pode-se deixar de remover e reciclar algum reagente ?
5. Quantas correntes de produto existirdo 7
6. Quais sdo as varidveis de projeto associadas & "estrutura entrada-saida" e

quais sdo 0s compromissos associados a estas variaveis ?

O resultado do estudo do reator ndo é o projeto &etalhado deste equipamento, pois deseja-se
apenas de alguma forma uma estimativa simples do custo do reator e o entendimento das
interagdes entre o reator e 0s outros niveis "da cebola". Sendo assim, a Tabela I1.9 ndo inclui
informagdes detalhadas sobre a cinética das reagbes envolvidas, de modo que informagdes
preliminares sobre conversio versus velocidade espacial obtidas experimentalmente jé seriam

suficientes para os objetivos propostos. Obviamente, o conhecimento da cinética das reagdes
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proporciona uma melhor estimativa do custo do reator, mas mesmo assim a adogio de

hipéteses simplificativas sio plenamente justificaveis.

Tabela I1.11 - Decisdes sobre a "estrutura de reciclo”

1. Quantos reatores sfo requeridos ? Existe alguma separacgio entre estes reatores ?
2. Quantos reciclos sdo requeridos ?

3. Deve-se utilizar excesso de algum reagente na entrada do reator ?

4, Deve-se utilizar algum compressor de gas ? Quais sdo os custos ?

5. O reator deve operar adiabaticamente, com aquecimento ou resfriamento direto,
ou com algum diluente ?

6. Deve-se deslocar o equilibrio de aigﬁma reagdo ?

7. Quais sdo 0s custos associados ao reator ?

DOUGLAS (1988) apresenta que durante a atividade de sintese, existe a possibilidade de se
gerar um n(imero muito grande (freqiientemente 104 a 109) de alternativas de fluxogramas se
todas as alternativas de processo forem consideradas. Assim, € necessario que se possa
reduzir o nimero de alternativas a serem consideradas de modo rapido. A analise destas
alternativas se da através do estudo de ordens de grandeza para se simplificar os balangos
materiais, as equagdes de projeto de equipamentos e os calculos de custos. E justificavel que
se recorra a hipoteses simplificativas pois estas normalmente sio suficientes para se eliminar

em torno de 90% das alternativas que nfio correspondam a uma operagdo econdmica.

O reconhecimento das interagdes do reator com o resto do processo representa uma mudanga
de paradigma com respeito ao projeto de reatores. Os textos tradicionais baseiam o projeto
otimo de um reator na maximizagio do rendimento em fun¢fio de seus parimetros (por
exemplo LEVENSPIEL, 1974), porém o projeto que respeite a hierarquia de decisdes inerente
a sintese de processos pode conduzir a uma operagio 6tima do ponto de vista do processo

como um todo bastante diferente do 6timo quando considerado o reator em isolado
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(DOUGLAS, 1988, SMITH e LINNHOFF, 1988).

I1.3.3 - Sistema de Separacgio

A etapa "Sistema de Separagdo” define a escolha dos equipamentos de separagdo a serem
utilizados e as interconexdes, ou sequenciamento, entre estes. RUDD, POWERS e SIIROLA
(1973) apresentam uma tabela (Snde diversos processos de separagio sdio catalogados em
fungio da natureza da separagfo (resultado do equilibrio de fases, diferenca de taxa em algum
processo, ou processo mecanico), sendo enfatizada a diferenga de propriedade explorada em

cada processo de separagio. A partir deste quadro, critérios para escolha do processo de

separago mais adequado para cada tipo de aplicagio sdo propostos.

A area de destilagio certamente ¢ aquela que tem recebido maior atengdo em questdes de
desenvolvimento de metodologias de sintese de processos. Alguns exemplos podem ser
citados como os trabalhos de SEADER e WESTERBERG (1977), TEDDER e RUDD (1978),
MALONE et al. (1985} e TRIGUEROS et al. (1989). Estes exemplos citados lidam com
processos de destilagdo convencionais, e procuram estabelecer através de regras heuristicas
critérios para sequenciamento de colunas de destilagio. SMITH e LINNHOFF (1988)
justificam este particular interesse em destilagio pelo fato deste processo ser responsavel por
13% do consumo de energia na industria quimica do Reino Unido, e resumem estas regras

heuristicas nas quatro abaixo:

Heuristica 1 : Separagdes onde a volatilidade relativa dos componentes "chave” for
proxima de um devem ser efetuadas na auséncia de componentes "nio chave”.

Heuristica 2 : Sequéncias que separam os componentes leves sozinhos um a um devem
ser preferidas.

Heuristica 3 : Um componente que represente uma grande fragio da alimentagdo deve
ser removido primeiro.

Heuristica 4 : SeparagGes equimolares entre topo e fundo devem ser preferidas.
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As regras heuristicas 2, 3 e 4 estfio relacionadas com a tentativa de se minimizar a vazio dos
componentes "ndo chave" pelo sistema de separagio e assim reduzir o consumo de energia do
sistema, isto porque os componentes "n#o chave" deixam de ser vaporizados e condensados
em cada coluna de destilagio. A regra heuristica 1 trata de uma situagdo particular de
separacdo dificil e procura reduzir também o consumo de energia ou custo do equipamento de

separa¢do.

HENLEY e SEADER (1981) classificam os processos de separagio por transferéncia de
s or ESA ("energy separating agent") ou MSA ("mass separating agent") se a segunda
Tww o wriada através da adigdo de energia ou através da adigdo de um solvente ou absorvente,
respectivamente.  Processos do tipo MSA, ou também ESA e MSA simultaneamente,
representam opgdes de escolha para os casos de separagbes dificels por destilagdo
convencional. Alguns exemplos destes processos seriam extragfio liquido-liquido (MSA),
destilagio extrativa (ESA e MSA) e destilagio azeotropica (ESA e MSA). As dificuldades de
avaliagio destes tipos de processo residem na escolha de um solvente adequado e na auséncia
de metodologias consolidadas para sintese. Com relagfio a desenvolvimentos de metodologias
alguns avangos podem ser encontrados nos artigos de VAN DONGEN e DOHERTY (1985),
LEVY et al. (1985), DOHERTY e CALDAROLA (1985), LEVY e DOHERTY (1986),
KNIGHT e DOHERTY (1989), STICHLMAIR et al. (1989), PHAM e DOHERTY (1990a),
PHAM e DOHERTY (1990b) e PHAM e DOHERTY (1990c).

DOUGLAS (1988) em sua metodologia hierarquica para sintese de processos analisa
processos do tipo liquido-vapor, buscando a melhor estratégia para se recuperar componentes
liquidos e gasosos. A adog¢fio de um sistema de recuperag@io de liquidos e outro de vapores
depende da analise da fase da corrente de efluente do reator, juntamente com a possibilidade
de condensa-la utilizando agua de resfriamento como meio refrigerante. Havendo necessidade

de utilizagdo de um sistema de recuperagdo de vapores, as informac¢des da Tabela I1.12 devem

ser supridas, para as quais, algumas regras heuristicas foram desenvolvidas.



26
Para o sistema de separagfo de liquidos, as informag®es da Tabela 11.13 devem ser fornecidas,

sendo que as regras heuristicas para alguns dos itens desta tabela ja foram discutidos acima.

Tabela I1.12 - Decisdes para o sistema de recuperagio de vapores

Decisio Alternativas

1. Qual a melhor localizagio 7 Corrente de purga
Corrente de reciclo gasoso

Corrente de vapor do separador

Nenhuma
2. Qual tipo de Condensacio
sistema de recuperagiio Absorgio
de vapores € o mais barato ? Adsorgéo

Processos de separagZo com membranas

Sistemas incluindo reagfo quimica

Tabela I1.13 - Decisdes para o sistema de separagiio de liquidos

1. Como os leves devem ser removidos, caso estes possam contaminar o produto ?
2. Qual deve ser o destino dos leves ?

3. Componentes que formam azedtropos com os reagentes devem ser separados ou
reciclados ?

4. Quais separagdes podem ser efetuadas por destilagio ?

5. Qual sequenciamento de colunas deve ser utilizado ?

6. Como devem ser efetuadas as separagGes para as quais destilagio niio é possivel ?

Portanto, DOUGLAS (1988) acaba por reunir o topico sintese de sistemas de separagdo

dentro de uma 6tica da preocupagdo com o efluente do reator e assim respeitando a hierarquia
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de decisdes inerente & atividade de projeto de processos.

11.2.4 - Integraciio Energética

Certamente, a area de integragdio energética é aquela que tem focalizado a maior atengiio
dentre as atividades da sintese de processos. Isto se deve pelo retorno imediato e de facil
guantificagio oriundos da economia de energia, fator este ainda mais evidenciado ap6s a crise
do petroleo. Esta area cataloga diversos depoimentos publicados na literatura de aplicagbes
com sucesso em diferentes tipos de indistrias como por exemplo LINNHOFF ¢ TURNER

(1980), LINNHOFF e VREDEVELD (1984), SHAH e SPRIGGS (1986), KARP et al. (1989),
FRASER e GILLESPIE (1992).

Os primeiros estudos na area de integrago energética se deram em redes de trocadores de
calor. De maneira geral, os processos quimicos apresentam correntes quentes (correntes que
devem ser resfriadas) e frias (correntes que devem ser aquecidas). O desafio apresentado € de
se sintetizar uma configuragio de equipamentos de troca térmica que consuma o minimo
possivel de energia, respeitando o compromisso de uma area de transferéncia de calor

econbmica.

Nas primeiras metodologias apresentadas (RUDD, POWERS e SIIROLA, 1973), a questdo da
area de transferéncia de calor era resolvida através da adogiio de um valor de diferenga minima
de temperatura entre as correntes de um trocador. O valor de 20°F era sugerido a partir de um
balango econdmico entre custo de trocadores de calor e custo de agua de resfriamento. O
consumo de energia era resultado de uma rede de trocadores de calor elaborada através da

aplicagio das regras heuristicas:

Heuristica 1 : Nio especifique um trocador de calor entre duas correntes de modo que
a diferenga de temperatura em qualquer dos extremos do equipamento seja menor que a

diferenca minima de temperatura.
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Heuristica 2 : De maneira consistente com a diferenga minima de temperatura,
proponha troca térmica entre a corrente mais quente a ser resfriada com a corrente de maior
temperatura a ser aquecida.

Heuristica 3 : De maneira consistente com a diferenca minima de temperatura,
proponha troca térmica entre a corrente mais fria a ser aquecida com a corrente de menor

temperatura a ser resfriada.

Outras metodologias ainda surgiram baseadas na resolugdo do problema com modelos
matematicos de otimizagdo global (LEE, MASSO e RUDD, 1970; LINNHOFF e FLOWER,
1978; IBANEZ, ODLOAK e QASSIM, 1988). SMITH e LINNHOFF (1988) criticam esta
metodologia aplicada para sintese de trocadores de calor e para processos como um todo

através dos argumentos:

- Ela retira o engenheiro do processo decisorio.

- Ela prové pouco entendimento do porqué as decisdes sio feitas.

- Ela tende a ser computacionalmente cara.

- Ela nfio garante o 6timo verdadeiro por causa das muitas incertezas no projeto ou
porque alternativas potencialmente melhores podem néo ter sido incluidas na representagio do

problema.

Uma contribuigiio significativa para a area de integragdo energética se deu com o
desenvolvimento da "Tecnologia Pinch" (LINNHOFF et al, 1982). A partir de dados de
balango material e energético, € possivel se construir "Curvas Compostas" ("Composite
Curves”). A Figura I1.9 apresenta as curvas compostas quente e fria construidas de modo que
a curva composta quente esta sempre a diferenga minima de temperatura (ATmin) mais quente
que a curva composta fria. Desta forma, a troca de calor entre correntes quentes e frias
sempre se dara na regido de sobreposigio, existindo, no entanto, regides onde estas curvas ndo
se sobrepbem as quais definem as necessidades minimas de utilidades quente e fria. Estas

necessidades sdo chamadas de "Metas de Energia” ("Energy Targets"). Portanto, a meta de
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energia ¢ determinada apenas através da analise dos dados de balango material e energético,

antes de ser realizado o projeto da rede de trocadores de calor.

meta da
utilidade
guente

Curva composta quente

Curva composta fria

ATmEn
"Pinch point”

temperatura

meta da
utilidade fria

entalpia
Figura I1.9 - Curvas Compostas.

Nestas curvas compostas, € possivel identificar-se um ponto de estrangulamento ("pinch
point") onde as curvas distam da diferenga minima de temperatura. Este ponto de

estrangulamento divide o problema de integrag@o energética em duas partes:

- "Acima do pinch" onde a curva composta quente transfere todo seu calor para a
curva composta fria, deixando em aberto apenas a necessidade de utilidade quente. Esta
regido se comporta como um sumidouro de energia com calor fluindo para esta, porém, nfo a
deixando. |

- "Abaixo do pinch” onde a curva composta fria é completamente suprida em termos de

calor pela curva composta quente, deixando em aberto apenas a necessidade de utilidade fria.



Esta regido se comporta como uma fonte de energia pois calor flui desta ¢ ndo para esta.

meta da
utilidade
quente

fonte de energia

temperatura

ATmin
/ "Pinch point"

meta da
utilidade fria

entalpia

Figura I1.10 - Duas regides distintas na curva composta

sumidouro de energia
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A Figura I1.10 ilustra este principio. Portanto, o ponto de estrangulamento define duas regides

independentes do ponto de vista de balango energético, com a imposi¢io de que o fluxo de

calor através deste ponto seja nulo. Se por motivo de um projeto incorreto, a regido "acima

do pinch" receber uma quantidade o além da meta de energia, para que o balango de energia

desta regido seja respeitado, esta quantidade o sera transferida pelo ponto de estrangulamento

para a regiio "abaixo do pinch” que por sua vez rejeitard o para utilidade fria. Este fato nos

leva as regras heuristicas da Tecnologia Pinch:

Heuristica 1 : Nao transfira calor através do Pinch.
Heuristica 2 : Nio utilize utilidade fria acima do Pinch.

Heuristica 3 : Néo utilize utilidade quente abaixo do Pinch.
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Esta decomposi¢io do problema em duas partes é de fundamental importincia para o projeto
da rede de trocadores. LINNHOFF e AHMAD (1990) resumem trés métodos para projeto de
rede de trocadores de calor que garantem a obtengfio das metas de energia: "Regras do CP"
("CP-rules"), "Diagrama de Forgas Motrizes" ("Driving Force Plot") e "Anilise do Problema

Restante" ( "Remaining Problem Analysis").

Além da meta de energia, a Tecnologia Pinch também prové uma metodologia para calculo de
uma meta de area. A drea minima da rede pode ser calculada a partir da divisdo das curvas
compostas em intervalos verticais de entalpia, conforme a Figura IL10 e aplicando-se a

H
equacio:

int ervalos correntes

Awn= 2, AT~ A PN ) (1)

onde:
A, - area minima da rede de trocadores de calor
AT, i - meédia logaritmica das diferencas de temperatura do intervalo de entalpia i
(gj)i - mudanga de entalpia da corrente j no intervalo 7

(hy); : coeficiente de transferéncia de calor da corrente j no intervalo 7

Esta equagio ndo ¢ rigorosa e foi demonstrada por LINNHOFF e AHMAD (1990) que
assume valores de coeficientes de pelicula constantes para cada corrente e transferéncia de
calor vertical. Mesmo assim, os resultados desta equag@o diferem apenas 10% em relagdo as
areas minimas reais, sendo justificada portanto sua utilizagio em otimizagdes preliminares.
PIOVESANI (1990) analisa a influéncia destes coeficientes de pelicula no calculo da area
minima da rede recomendando que estes sejam tomados em condi¢bes proximas do ponto de

estrangulamento.
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Figura I1.11 - Intervalos de entalpia nas curvas compostas

As metas de energia e drea apresentadas até entdo se referem a um valor de diferenca de
temperatura minima arbitrariarmente  especificado. A Figura 1112 representa
esquematicamente curvas compostas calculadas a partir de duas diferencas minimas de

temperatura, ATmin1 € ATmin2. Os seguintes compromissos podem ser observados:

- Meta de energia: a utilizagio de uma maior diferenga minima de temperatura implica
numa menor regiio de sobreposi¢dio e consequentemente numa regiio maior que deve ser
suprida através utihidades acarretando um consumo maior de energia.

- Meta de area: a utilizagdo de uma maior diferenga minima de temperatura implica

puma menor area da rede e consequentemente num menor custo de capital (equipamentos).
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temperatura
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meta fiia 2
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entalpia

Figura I1.12 - Influéncia da diferenga minima de temperatura

Estes dois compromissos podem ser representados através da Figura I1.13. - AHMAD e
SMITH (1989) detalham o algoritmo para calculo da area minima de uma rede de trocadores
de calor do tipo 1-2 e nimero de cascos respeitando o critério de divisdo de cascos proposto
por AHMAD et al. (1988). Finalmente, 'LINNHOFF ¢ AHMAD (1990) reiinem estas
informagGes discutindo a otimizacdo de redes de trocadores de calor, levando em conta as
metas de energia, area e mumero de cascos, introduzindo o conceito de "armadilhas de
topologia” resultantes das mudangas de populagéo de correntes nas regides acima e abaixo do

estrangulamento, em fungfio da diferenga minima de temperatura.

Outros desenvolvimentos paralelos da Tecnologia Pinch se deram na integragdo de ciclos de
calor e poténcia (TOWNSEND e LINNHOFF, 1983) ¢ processos de separago (LINNHOFF
et al., 1983).



34

custo

AT

Figura I1.13 - Compromissos de area e energia

Além da Tecnologia Pinch, outra metodologia fundamentada na termodindmica tem sido
aplicada, sendo chamada genericamente de "Analise da Segunda Lei da Termodindrmca” ou
"Analise de exergia" (LINNHOFF, }983, KOTAS, 1986). SMITH e LINNHOFF (1988)
criticam este tipo de abordagem por esta ndo oferecer diretrizes de como um processo deve ser

otimizado.

A Tecnologia Pinch representa, portanto, uma metodologia completa e madura para estudos
de integracdo energética de processos, apresentando como maior beneficio a possibilidade de
se obter metas em termos de energia, irea da rede e numero de cascos sem que o projeto da
rede de trocadores de calor propriamente dito seja realizado. Este beneficio é de suma
importancia para a atividade de sintese de processos, onde diversas alternativas de processo

devem ser rapidamente analisadas para se chegar as estruturas mais promissoras em termos

econdmicos.



CAPITULO 1

REATOR PARA PRODUCAOQ DE 2-BUTANOL

II1.1 - Informagdes sobre as reagBes

As informagdes listadas na Tabela I1.9 serfio aqui relacionadas:

IIL.1.1 - A estequiometria de todas as reagdes que ocorrem no reator

A corrente de butenos que alimenta o reator contém os componentes propano, butanos,

isobuteno, n-butenos, butadienos e compostos com cinco atomos de carbono ou mais.

Destes, apenas o isobuteno e os n-butenos reagem com agua em fase liquida na presenga de

uma resina catiénica fortemente acida, segundo as reacgdes:

CH,=CH-CH,-CH, + H,0 — CH,-CH-CH,-CH,
|
OH

1-buteno dgua 2-butanol

CH,-CH=CH-CH, + H0 — CH,-CH-CH,-CH,
|

OH
2-buteno (cis ou trans) dgua 2-butanol
OH
!
CH,=C-CH; + HO - CH,~C-CH,
| i
CH, CH,

isobuteno dgua tert-butanol
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Além dessas reagdes, COPE (1966) relata a existéncia da eterificagio do 2-butano! a di-sec-

butil-éter (DSBE) durante a hidratagio de butenos, segundo a reagio:

CH, - CH-CH, - CH,
i

2 CH,~CH-CH,~-CH, - 0 + H,O
i |
OH CH,-CH-CH, ~CH,
2-butanol ‘ di - sec - butil - éter dgua

IT1.1.2 - As faixas de temperaturas e pressdes das reagdes

Utilizando os dados da patente publicada por DEUSTCHE TEXACO AG (1984) tem-se as
fatxas de temperatura e pressdo apresentadas na Tabela I1.4. No caso especifico onde as

olefinas sendo hidratadas sdo butenos, as faixas sZo um pouco mais limitadas:

Temperatura: 155 a 165°C

Pressdo: minima de 4000 kPa.

II1.1.3 - As fases do sistema de reagio

PREZEL]J et al. (1988) descrevem que as reagdes se ddo na presenga de trés fases: a fase
sOlida (catalisador), a fase liquida (agua) e a fase supercritica (butenos). BROOKS e
MCKETTA (1955), ao estudarem a solubilidade do I-buteno em agua, mostram que esta
solubilidade aumenta com o aumento da pressdo, o que justifica as altas pressdes propostas

por DEUSTCHE TEXACO AG (1984), para as faixas de temperatura da reagdo.

I11.1.4 - Distribuigio de produtos

Poucas informagdes foram encontradas de modo que se pudesse correlacionar a distribuigdo de

produtos em fungdo das condi¢bes de operacdo do reator:
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- tert-butanol (TBA): Este produto é gerado pela hidratagéio do isobuteno que entra
como impureza. GUPTA e DOUGLAS (1967) relatam que esta reagio '0COrTE Com uma 1axa
surpreendentemente alta devido a alta difusividade do isobuteno na resina do catalisador.
PREZELJ et al. (1988) publicam o balango material de uma unidade tipica de produgio de 2-
butanol, no qual todo o isobuteno alimentado ao processo € convertido a tert-butanol. A partir
destas informagdes, decidiu-se por admitir conversdio total de isobuteno a tert-butanol em
todos os calculos deste trabalho.

- di-sec-butil-éter (DSBE). PREZELJ et al. (1988) explicam que numa unidade tipica
de produgdo de 2-butanol, a formacdo de di-sec-butil-éter varia em fungio do tempo de
campanha do reator. DEUSTCHE TEXACO AG (1984) publica uma faixa de seletividades de
98,0 a 99,8 % obtidas através do processo de produgdo de alcoois proposto, entretanto,

99,0 % especificamente na produgo de 2-butanol a partir de butenos.

II1.1.5 - Conversdo versus velocidade espacial ou tempo de residéncia

PETRUS et al. (1986) estudaram detalhadamente a cinética e o equilibrio da hidratagfio de
butenos lineares sobre uma resina de troca idnica fortemente acida como catalisador. A reacdo

se processa atraves da formagao do ion carbénium como intermediario segundo o esquema:

et

C+H =—% (C/+W =3 H+A

R ——
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onde, B, C, T, A, W, H* e C,* representam 1-buteno, cis-2-buteno, trans-2-butenc, 2-butanol,

&gua, ion hidrogénio e ion carbénium, respectivamente.

As seguintes expressdes de taxa sio obtidas (em mol por unidade de volume de resina e por

segundo):
ra= [H' gk (D - [A])
D
rg = [H ] g ky. (‘k; - [BlD)
D
= [H* kc+ — - [C
re = [H]g (Kc Clh)
= H ke (—]% - [T1)
D= ka+ [A]{, * ktw [B]L * kc«r [C]L * kw [T]L
P T T
 Kg Ko Kr
/
K, - [[AL)
\[B]L}eq
KC _ (_[éﬁ,_\
\[C}L)ec;
.
K, - (IAL)
\[T]L)eq
onde:

(2

(3)

(4)

)

(6)

(7

(8)

©)

ra, e, Fc € rp sd0 as taxas das reagdes do 2-butanol, 1-buteno, cis-2-buteno, trans-2-buteno,

respectivamente.

As constantes de equilibrio Kp, K¢ e K7 foram determinadas experimentalmente e

correlacionadas em fungdo de temperatura segundo a Tabela III.1. As constantes de reago

ko+, ke+, kt+ e ka+ foram igualmente determinadas experimentalmente e correlacionadas em
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funglo de temperatura através de expressdes de Arrhenius segundo a Tabela II1.2.

Tabela I11.1 - Constantes de equilibrio

Constante de K =Ky exp (-AHR/RT)

equilibrio X Ko x 10-6 (-AHg) x10-3
(J mol-1)

K 87,6 48.5

Kc 352 38,6

Kt 445 36,5

Tabela I11.2 - Constantes de reagio

Constante de k = ky exp (-Ea/RT)

reagio & ko x 10-12 Eg x 10-3
(m3 eq-l s1) (J mol-1)

Ko+ 0,00506 112

ket 75,8 x 10-6 99

ka+ 0,0222 118

ka+ 132 154

II1.1.6 - Catalisador

O catalisador utilizado € uma resina de troca i6nica fortemente acida. Serfio utilizados os dados da
resina XE-307, fabricada pela Rohm e Haas, conforme publicados por PETRUS et al. (1986) ¢
resumidos na Tabela IIL3. PETRUS et al. (1981) estudaram a questiio da decomposigio térmica de
resinas de troca ibnica fortemente acidas e concluiram que a resina XE-307 ¢ a mais estévef em altas

temperaturas, dentre os lirnites de temperatura e as resinas estudadas.
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Tabela 111.3 - Dados da resina XE-307

Fabricante , Rohm e Haas
Densidade da resina cheia d'agua 1.150 kg m-3
Capacidade especifica da resina cheia d'agua 1,89 eq kg1
Prego * 10 $/1L

* Obtido através de representante no Brasil.

I11.2 - Decisbes sobre a "estrutura entrada-saida”

Este nivel de decis3o permite a identificagio de uma "caixa" em torno do processo com suas

respectivas correntes de entrada e saida.

111.2.1 - Purificag@o da alimentagio

DOUGLAS (1988) propde as seguintes diretrizes para a tomada de decisbes relativas i

puiificagio da alimentagio:

"o alguma impureza da alimentacdo ndo for inerte e estiver presente em quantidades
significativas, remova-a."

"Se alguma impureza estiver presente numa alimentacdo gasosa, como primeira
alternativa processe a impureza."

"Se alguma impureza da alimentacfio for também um subproduto ou produto,
normalmente é melhor alimentar o processo pelo sistema de separagdo.”

"Se alguma impureza da alimentagZo estiver pr.esente em grande quantidade, remova-a."

"Se alguma impureza da alimentagdo estiver presente como um azedtropo com o
reagente, normalmente € melhor processar a impureza.”

"Se alguma impureza da alimentag@o for inerte, mas for mais facil de separa-la dos
produtos do que da alimentagdo, é methor processar a impureza.”

"Se alguma impureza da alimentagdo envenenar o catalisador, remova-a".
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As impurezas contidas na corrente de butenos podem ser classificadas em trés grupos: inertes mais
leves que butenos lineares (propano, butanos) , inertes mais pesados que butenos lineares
(pentanos) e nio-inertes (isobuteno). Os inertes presentes se encontram em pequenas quantidades e
certamente sdo mais ficeis de serem separados dos produtos do que da alimentacdo, levando &
conclusio de que seria melhor processar as impurezas. Com relagdo ao ndo-inerte, sendo a

quantidade deste pequena, € melhor que seja também processado com a alimentagio.

A 4gua de processo também contém diversas impurezas como minerais que podem envenenar
o catalisador. Assim esta agua deve passar por um processo de desmineralizagio antes de

entrar no processo.

I11.2.2 - Sub-produtos reversiveis

Algum subproduto reversivel pode ser simplesmente removido do sistema ou reciclado de
modo que a presen¢a deste no reator desloque o equilibnio de sua reagio de formagio,
melhorando a seletividade. O di-sec-butil-éter é um subproduto reversivel porém a auséncia de
informagdes mais detalhadas a respeito de sua formagdo impede que esta alternativa de reciclo

seja estudada. Portanto o sub-produto reversivel sera removido.

IM1.2.3 - Reciclo de gas e corrente de purga

As duas alimentagdes ao reator, butenos e agua, sio correntes liquidas. A corrente de butenos
provém de processamentos anteriores como extragio de butadieno e separagio de isobuteno,
entrando no processo ji pressurizada e liquida. Obviamente os butenos nio convertidos no
reator serdo reciclados e mesmo sendo este reciclo de liquido as discussbes propostas por
DOUGLAS (1988) sido aqui pertinentes. Os inertes, facilmente separados do produto da
reacdo 2-butanol, estardo presentes no reciclo de butenos surgindo assim as op¢des de separar
os inertes ou purgar parte da corrente de reciclo. Como a separagao entre butenos(reagentes) e
butanos (inertes) é dificil de ser realizada, mesmo recorrendo-se & utilizagiio de destilagio extrativa
com a mistura furfural - dgua como solvente segundo exemplificado por HENLEY e SEADER
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(1981), serd adotada a opgio da utilizagio da corrente de purga para que os inertes sejam

eliminados do sistema. Esta decisdio nos conduz & primeira varidvel de projeto: pureza da purga.

H1.2.4 - Remogdo ou reciclo dos reagentes

Caso algum reagente seja barato (como ar ou &gua) pode ser inferessante deixar de recuperar
este reagente para reciclo. Tanto os butenos como agua desmineralizada serdo reciclados

devido ao custo dos butenos e o custo do tratamento da dgua desmineralizada.

1ii 2 3 - Correntes de produto

Esta etapa consiste em determinar o nimero de correntes de produto que deixam o processo, €
¢ efetuada através da ordenagdo dos componentes pelos pontos de ebulicio e classificagdo em

destinagdes vizinhas conforme a Tabela 1.4,

Tabela H1.4 - Possiveis destinos de produtos

"Vent" Impurezas e sub-produtos gasosos
Reciclo e purga Reagentes e inertes e/ou subprodutos gasosos
Reciclo Reagentes, intermediarios de reagfo, reagentes em azeodtropos,

sub-produtos reversiveis

Nenhum Conversdo completa dos reagentes

Excesso - "vent" Reagentes gasosos que ndo sdo nem recuperados nem reciclados
Excesso - descarte Reagentes liquidos que ndo sio nem recuperados nem reciclados
Produto primario Principal produto da reagio

Sub-produto de valor  Aproveitamento de sub-produtos
Queima Sub-produtos para queima

Descarte Sub-produtos para tratamento de residuos
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A Tabela IIL5 apresenta os componentes participantes do processo de fabrica¢do de 2-butanol
ordenados pelos respectivos pontos de ebuli¢gio e ja classificados por destinos. Os dados de
temperatura de ebuligio foram retirados das tabelas publicadas por REID et al. (1988), com

excegdio do di-sec-butil-éter que foi retirado dos dados publicados por STEPHENSON e

MALANOWSKI (1987).
Tabela I11.5 - Destinagdo de produtos

Componentes Temperatura de ebuligio (K) Destino
Propano 2311 Reciclo e purga
Isobuteno 266,2 Nenhum
n-Butenos 266,9(1) Reciclo e purga
i+n-Butanos 272,72) Reciclo ¢ purga
Cs+ 309,2(3) Reciclo e purga
Tert-butanol (TBA) 355,5 Sub-produto de valor
2-Butanol (SBA) 3727 Produto principal
Agua 373,2 Reciclo
Di-sec-butil-éter (DSBE) 3952 Residuo

(1) Temperatura de ebuligio do 1-buteno
(2) Temperatura de ebuli¢io do n-butano

(3) Temperatura de ebuligdo do n-pentano

Assim, a estrutura de entrada-saida apresentara quatro correntes de saida sendo elas: Reciclo e
purga (propano, n-butenos, i+n-butanos, Cs+), sublpraduto de valor (TBA), produto principal
(SBA) e residuo (DSBE).

A estrutura entrada-saida, de acordo com a simbologia proposta por DOUGLAS (1988), pode

ser representada pela Figura ITL.1.
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Figura 1I1.1 - Estrutura entrada-saida

11.2.6 - Variaveis de projeto

As variaveis de projeto associadas a estrutura entrada-saida da fabricagfo do 2-butanol serdo
duas: conversio de butenos no reator e pureza da purga. Estas duas variaveis de projeto sdo
sugeridas para estruturas entrada-saida do tipo da Figura III.1. A conversio no reator
basicamente ditara todo o problema de separagiio do proximo nivel do diagrama de cebola,
sendo assim uma variavel de projeto intrinseca & maior parte dos processos quimicos. Todos
os inertes que forem alimentados ao processo sairfio pela corrente de purga. Assim, para
qualquer condigio de operacgdo, a vazdo de inertes na corrente de purga é conhecida e a pureza
da purga ditara a quantidade de reagentes que estardo deixando o processo juntamente com 0s
inertes. Esta perda de reagentes pela purga trara como impacto um custo adicional pelo fato

destes reagentes ndo estarem sendo convertidos no produto de valor, 2-butanol.

1113 - Decisdes sobre a "estrutura de reciclo”

Esta etapa tem como objetivo um maior detalhamento das informagbes que circundam o

reator, antes de se passar para o proximo nivel da cebola, sistema de separagfo.



111.3.1 - Numero de reatores

Todas as reagGes descritas no item I11.1.1 se d&o nas mesmas faixas de pressio e temperatura e

no mesmo catalisador, requerendo portanto apenas um reator.

111.3.2 - Numero de reciclos

Primeiramente as alimentagdes ao processo sdo associadas aos respectivos reatores que estas
alimentam. O mesmo ¢é feito para os reciclos identificados na tabela de destinos de produtos
(Tabela I11.5). Os componentes destinados a reciclos sdo entdo agrupados pela vizinhanga de
pontos de ebulicdo. O nimero de reciclos ¢ dado simplesmente pelo nimero de grupos de

reciclos. Isto se justifica pela adogio da heuristica:
"Nido separe dois componentes e entio os misture numa entrada do reator”.

Desta forma, os componentes propano, butanos, butenos e pentanos constituem um primeiro
grupo e agua um segundo grupo, ambos os grupos sendo reciclados ao unico reator. Portanto,

0 processo tera duas correntes de reciclo.

1I1.3.3 - Excesso de reagentes

DEUSTCHE TEXACO AG (1984) propde que seja utilizada a relagdo de alimentagio entre
agua e olefinas de 0,5 a 10:1, conforme apresentado na Tabela IL4. A patente ainda
acrescenta que preferencialmente esta faixa deva ser restringida para a razdo de 1 a 3 moles de
agua por mole de olefina alimentado ao reator. A relagio de 2 moles de agua por mole de

olefina sera utilizada neste trabatho.

II1.3.4 - Compressor de gas

Um compressor de gas so seria utilizado na existéncia de algum reciclo gasoso. Nio sendo
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este 0 caso para o processo do 2-butanol, ndo sera necessaria a utilizagio de um compressor.

111.3.5 - Efeitos térmicos no reator

DEUSTCH: TEXACO AG (1984) discute uma série de aspectos relativos a efeitos térmicos
do reator. Durante a pesquisa desta rota de reagfio, verificou-se que na operagiio adiabatica a
temperatura do reator decaia drasticamente formando zonas ineficientes ou inativas no
catalisador. Este fato nfio era compreendido pois a hidratacio de olefinas € uma reagio
exotérmica. Na presente patente, os pesquisadores explicam que a absorgdo de agua pela
mistura n-butenos/n-butano na condi¢iio supercritica € responsavel pelo abaixamento de
temperatura. Este problema é entdo resolvido através da pré-saturagdo das olefinas com agua
e os autores reportam que desta forma a temperatura do reator pode ser mantida praticamente
constante e dentro da faixa recomendavel de 155 a 165°C. Portanto, neste trabalho sera
utilizado um reator adiabatico, seguindo a descri¢io da patente, adotando-se por simplificagio

que a temperatura sera constante.

I11.3.6 - ReagOes reversiveis

Com o intuito de se minimizar a formago de sub-produtos, pode-se reciclar os sub-produtos
a0 reator de modo que o equilibrio da reagio de formagdo destes seja deslocado. Desta forma,
as matérias-primas deixam de ser converfidas em sub-produtos indesejaveis, aumentando-se o
rendimento do processo. O di-sec-butil-éter € um sub-produto da hidratagdo de butenos,
porém a alternativa deste ser reciclado ao reator ndo serd analisada pois as patentes
pesquisadas apontam para uma alta seletividade (baixa formag¢do de sub-produtos) e também

devido & falta de informagdes mais detalhadas sobre sua formagZo.

A estrutura de reciclo, de acordo com a metodologia proposta por DOUGLAS (1988), pode

ser representada pela Figura I11.2.
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Reciclo de butenos Purga

TBA

Butenos - SBA
REATOR »| SEPARACAO }—>»

DSBE

Reciclo de dpua
Figura I11.2 - Estrutura de reciclo

I11.3.7 - Custos associados ao reator

IT11.3.7.1 - Consideragdes preliminares

A anélise dos custos associados ao reator requer um dimensionamento preliminar deste
equipamento. Para se dimensionar um reator ¢ necessario que se desenvolva um modelo
matematico que possa descrever os fendmenos fisicos e quimicos ocorrendo dentro deste.
Este modelo matematico, no entanto, deve necessariamente estar comprometido com a
realidade fisica que s6 pode ser verificada através de experimentos. Entretanto,. experimentos
sdo sempre custosos e demandam muito tempo, enquanto que a sintese de processos pretende
ser uma ferramenta ao engenheiro que lhe permita de maneira sistematica e rapida avaliar
diversas alternativas de processo. Sendo assim, a analise do reator aqui desenvolvida nfio
pretende ser exaustiva, mas apenas obter custos preliminares e o entendimento qualitativo da
influéncia das variaveis de projeto sobre o equipaménto. Estas informagGes devem entiio guiar
os trabathos experimentais para que numa etapa posterior a sintese de processos o'projeto

detalhado do reator seja realizado.
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HI.3.7.2 - Equilibrio de fases no reator

O sistema reacional, conforme ja descrito no item IIL.1.3, consiste de trés fases: a fase solida
(catalisador), a fase liquida (agua) e a fase supercritica (butenos). O estudo do reator deve ser
precedido pelo entendimento do equilibrio de fases envolvido, para que se utilize de maneira
correta as concentracdes das equacBes das taxas das reagdes. As concentragdes daquelas
equag0es correspondem as concentragdes dos butenos e do 2-butanol na fase liquida (aquosa),
e assim pretende-se estudar neste item a distribui¢io destes componentes entre as fases liquida

€ supercritica.

O simulador de processos HYSIM (HYPROTECH, 1991) foi utilizado para os célculos do
equilibrio de fases. Conseqglientemente, € necessaria a compreensio da representagdo de um
sistema supercritico através deste programa. Sistemas nestas condigbes, possuem suas
propriedades calculadas a partir da fase que melhor represente seus estados, sendo esta fase
determinada através do calculo da compressibilidade térmica (@/dp). Assim sendo, butenos
nas condiges do reator foram identificados como uma fase liquida pelo HYSIM. Equagdes de
estado sdo apropriadas para o calculo de propriedades em condigdes supercriticas, porém estas
ainda n3o estdo bem desenvolvidas para ¢ estudo de substincias polares como o 2-butanol e a
agua, presentes no reator. A equacio de Peng-Robinson-Stryjek-Vera (STRYJEK e VERA,
1986) foi desenvolvida com o objetivo de se calcular o equilibrio de fases de substincias
polares através da razdo entre coeficientes de fugacidade e esta disponivel no HYSIM. Esta
equagdo, no entanto, ndo foi utilizada devido 4 auséncia de par8metros bindrios e pela
impossibilidade de regredi-los por falta de dados experimentais e ferramentas de calculo para
tal regressdo. Apds estas consideragdes, opta-se por realizar os calculos como se existissem
simplesmente duas fases liquidas dentro do reator correspondentes as fases aquosa ¢ orgénica,
utilizando-se a equagio UNIQUAC (ABRAMS ¢ PRAUSNITZ, 1975) para célculo dos

coeficientes de atividade em ambas as fases.
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A Tabela 1116 € a Figura 1IL3 mostram a predigio da solubilidade de 1-buteno em 4gua a
4137 kPa (600 psia) através da equacdo de Peng-Robinson, utilizando os pardmetros de
interag&o binaria (kjy) internos do HYSIM e através da equacio UNIQUAC, utilizando
parimetros de energia (4;j) regredidos a partir do modelo UNIFAC-LLE (MAGNUSSEN et
al., 1981) a 298 K, a 411 K (2800F) ¢ a partir da opgéio "Insoluble” do HYSIM. Nesta opgdo
"Insoluble”, os pardmetros foram regredidos a partir de dados experimentais de solubilidade de
n-pentano, n-hexano, n-heptano & n-octano em agua na faixa de temperatura de 313 K a 473 K
(HYPROTECH, 1991). Dados experimentais da solubilidade de 1-buteno em agua a 4.137
kPa publicados por BROOKS e MCKETTA (1955) também s&o apresentados.

Tabela IT1.6 - Solubilidade de 1-buteno em agua a 4.137 kPa

T (K) Experimental P-R UNIQUAC(H)  UNIQUAC@)  UNIQUACEH)

310 0,000218  0,000000 0,004125 0,004284 0,000002
344 0,000279  0,000000 0,005134 0,005305 0,000032
377 0,000467  0,000000 0,006222 0,006401 0,000276
411 0,000622  0,000000 0,007388 0,007573 0,001697

(D UNIFAC-LLE a 298 K
(@) UNIFAC-LLE a411K

(3) opgio "Insoluble”

Dentre as opgdes apresentadas, a op¢io dos parAmetros de energia para a equagdo de
UNIQUAC obtidos pela opgdo "Insoluble” é a que melhor se aproximou dos dados

experimentais e portanto foi utilizada.
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Figura I11.3 - Solubilidade de 1-buteno em 4gua a 4.137 kPa.

Os dados experimentais do equilibrio liquido-liquido entre 2-butanol e agua (SORENSEN e
ARLT, -1979) mostram que a temperatura critica superior da solugdo conforme definida por
SANDLER (1989) ¢ de 113,70°C e portanto menor que 160°C, temperatura de operagdo do
reator. Portanto, nas condigbes do reator, este bindrio ¢ miscivel e os pardmetros de energia
utilizados para a equacio UNIQUAC foram os catalogados no HYSIM para o calculo do
equilibrio liqguido-vapor. Esta abordagem foi adotada com base na analise da predi¢io do
equilibrio. liquido-liquido para sistemas multicomponentes apresentada por SORENSEN e

ARLT (1979).

Finalmente, para o par l-buteno - 2-butanol, na auséncia de dados experimentais, os
pardmetros da equagio UNIQUAC foram preditos a partir do modelo UNIFAC-LLE. A

Tabela I11.7 resume a escolha dos pardmetros da equagio UNIQUAC para a simulagdo do

reator.
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Tabela H1.7 - Escolha dos parametros da equagiio UNIQUAC para simulagio do reator.

n-butano isobuteno 1-buteno TBA SBA Agua DSBE

n-butano —

1sobuteno | UNIFAC VLE —

i-buteno HYSIM UNIFAC VLE —r

TBA UNIFACLLE UNIFAC LL"Q UNIFAC LLE —

SBA UNIFACLLE UNIFACLLE UNIFACLLE HYSIM —_—

Agua Insoluble Insoluble Insoluble HYSIM HYSIM —_

DSBE UNIFAC VLE UNIFAC VILE UNIFACVLE UNIFACVLE UNIFACVLE UNIFACVLE —

UNIFAC VLE - pardmetros regredidos a partir do modelo de contribuigbes de grupe UNIFAC para o equilibrio Higuide-
vapor (FREDENSLUND et al., 1977).

UNIFAC LLE - pardmetros regredidos a partir do modelo de contribuigdes de grupo UNIFAC para o equilibrio liquido-
liquido (MAGNUSSEN et al., 1981).

HYSIM - parametros catalogados na biblioteca do programa HYSIM a partir da regressio de dados experimentais de
equilibrio liguido-vapor (HYPROTECH, 1991). “
Insoluble - pardmetros regredidos a partir de dados experimentais de solubilidade de n-pentano, n-hexano, n-heptanc e n-

octane em Agua na faixa de temperatura de 313 K a 473 K (HYPROTECH, 1991},

O estudo do ternario 1-buteno - 2-butanol - 4gua representa qualitativamente o que ocorre
dentro do reator em termos do equilibrio de fases. O 1-buteno representa neste estudo o
proprio 1l-buteno em conjunto com seus isdmeros e os inertes que também sdo
hidrocarbonetos de baixo peso molecular. Neste estudo, ndo foi incluida a presenca do di-sec-

butil-éter por ser formado em pequenas guantidades.
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Figura 111.4 - Equilibrio liquido-liquido do sistema 1-buteno - 2-butanol - agua a 150°C

A Figura I11.4 mostra graficamente a predi¢do do equilibrio liquido-liquido do ternario 1-
buteno - 2-butanol - dgua obtido a partir do HYSIM. Deste grafico conclui-se que o 2-butanol
se distribui preferencialmente para a fase orgénica, de modo que a concentracio da fase aquosa

permanece praticamente constante ao longo do reator.
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11.3.7.3 - Modelagem do reator

Foram adotadas as seguintes hipoteses simplificativas para o desenvolvimento de um modelo

para o projeto preliminar do reator de hidratagao de butenos:

- a velocidade da reagio ¢ controlada pela cinética e ndo pela transferéncia de massa
entre as duas fases liquidas, e entre a fase aquosa e a superficie do catalisador.

- a temperatura € constante ao longo do reator e igual a 160°C.

- 0 escoamento € do tipo pistonado (concentragdo varia apenas na diregdo axial e a
dispersdo axial é desprezivel).

- densidade constante ao longo do reator.

- as concentra¢Oes da fase aquosa ao longo do reator estio em equilibrio com a fase
orginica e foram calculadas através das correlagdes do equilibrio de fases. Um primeiro
estudo adotando-se concentragio da fase aquosa constante ao longo do reator apresentou-se
insatisfatorio pois as equagdes cinéticas sdo extremamente sensiveis a pequenas variagdes de
concentragdo.

- a Tabela I1.6, relativa a composigio tipica de butenos provenientes de pirolise de
nafta apos separagio do 1,3-butadieno e isobuteno, apresenta apenas a composi¢do global de
butenos lineares, enquanto que o estudo cinético proposto por PETRUS et al. (1986) abrange
tanto a hidratag¢do dos butenos como também a isomeriza¢io entre estes. Em razio disto, foi
considerada apenas a hidratagio do I-buteno. Como, no entanto, a equagio da taxa de reagdo
para o 1-buteno depende das concentragbes dos outros isdmeros, a concentragdo deste foi
distribuida entre os trés isdmeros segundo as rela¢des da Tabela ITL.8, publicada por PETRUS
et al. (1986).
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Tabela I11.8 - Quantidades relativas de butenos formados na decomposi¢do do ion carbenium
durante a hidratagio de butenos em fase liquida.

T Razdo de butenos formados (%)
(°C) 1-Buteno cis-2-Buteno trans-2-Buteno
70 5.4 60,8 33,8
100 8,2 482 43,6
130 11,0 37,6 51,3
160 13,8 29,3 57,0

A partir destas hipoteses, chega-se & equagfo para o célculo do volume do reator em fungio

do grau de conversdo para o reator tubular ideal (HILL, 1977):

v :JX” A (10)
FBo Y _rB'

sendo:

rB'=rB.£ (l})

onde:
V, : volume do reator
Fg, : vaziio molar de butenos lineares na entrada do reator
&g : conversdo de butenos lineares
rg': taxa de reagio referenciada ac volume do reator

€ : porosidade da resina

rp : taxa de reagéo calculada pela equagio (3)
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A equagio (10} envolve a resolugdo de uma integral, tendo o fator de conversio como
diferenciando. A fung@o a ser integrada ¢ o termo / / (-rg’) que ¢é fungiio das conceniragdes de
1-buteno e 2-butanol na fase aquosa ao longo do reator e que sfio calculadas a partir do
calculo do equilibrio de fases. Para a resolugio da equacgdo (10), o reator foi dividido em
quatro se¢Oes iguais em termos do grau de conversio e através de balangos materiais e
calculos do equilibrio de fases efetuados com auxilio do aplicativo HYSIM, foram obtidos
cinco concentragdes da fase aqﬁdsa. Com estes valores, o termo I / (-rg’) foi calculado e a
integracio foi resolvida como sendo a soma da area de quatro trapézios, conforme

esquematizado na Figura IT1.5.

conversdo no reator

Figura IIL5 - Calculo do volume do reator

HI.3.7.4 - Custo do reator

O custo do reator foi calculado através das equagles de Guthrie, conforme compiladas por
DOUGLAS (1988). Para o célculo do custo instalado de reatores, foi utilizada a equagio

proposta para vasos de pressdo, colunas e reatores:
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Custo instalado (8) = (M&S/280) 101,9 D106 HO802 (2, 18+F ) (12)

onde:

M&S : indice de custo de Marshall & Swift, publicado mensalmente no periodico
CHEMICAL ENGINEERING, utilizado como 930,6 , tomado na revista de maio de 1992.

D : didmetro (1)

H : altura (ft)

F_: fator de correg@o que leva em conta matenal de fabricagio e pressdo de operagdo

A partir do volume do reator, a altura e o didmetro foram encontrados pela relagéo:

H=6D (13)

O custo do catalisador foi calculado multiplicando-se o volume do reator pelo prego do

catalisador apresentado na Tabela I11.3.

O custo anualizado do reator foi calculado simplesmente dividindo a soma do custo instalado e

do catalisador pelo tempo de depreciagio, adotado como oito anos.

1I1. 4 - Conclusio

Neste capitulo, foram examinadas todas as questdes do nivel "reator” do "Diagrama de
Cebola", que correspondem aos niveis "Informacgdes Iniciais”, "Estrutura Entrada-Saida do
Fluxograma" e "Estrutura de Reciclo”, segundo a hierarquia de decisbes proposta por
DOUGLAS (1988). Um reator € utilizado com duas cormrentes de reciclo. As variaveis de
projeto identificadas foram: conversiio de butenos e composi¢do de butenos na purga. Um

modelo simplificado para estimativa do custo do reator foi proposto.



57

CAPITULO IV

PURIFICACAO DO 2-BUTANOL

IV.1 - Estrutura geral do sistema de separagio

A concepgio do sistema de separagio de um processo se inicia pela anélise da fase do efluente
do reator. DOUGLAS (1988) propde estratégias para esta concepgio considerando as
hipéteses de efluente liquido, bifasico (liquido e vapor) e vapor. O efluente do reator de
hidratagio de butenos é bifasico correspondendo, porém, as fases liquida e supercritica. Desta
forma, as estratégias para o efluente bifasico, conforme propostas por DOUGLAS (1988), ndo
sdo diretamente aplicavels pois a separagdo destas fases nfo se dd de maneira facil através de
um tambor de separagio devido a proximidade dos valores das densidades destas fases. A
solucdo adotada neste trabalho foi de se resfriar o efluente do reator até a temperatura de
50°C, temperatura esta adotada para que este resfriamento possa ser realizado facilmente com
agua de resfriamento, de forma que duas fases liquidas sdo obtidas. O efluente do reator sendo
liquido,' seguindo as estratégias propostas, apenas o sistema de separa¢Bo de liquidos sera

necessario.

O estudo do sistema de separa¢do de liquidos proposto por DOUGLAS (1988) nfo foi
desenvolvido para duas fases liquidas. Conseqiientemente, estas duas fases liquidas serdio
primeiramente separadas através de um tambor de decantagfio, gerando uma fase aquosa que
carrega pequena quantidade de 2-butanol, € uma fase predominantemente orginica onde estio
presentes os butenos nio reagidos, inertes, 2-butan61, tert-butanol, di-sec-butil-éter e pequena
quantidade de agua. Esta fase aquosa sera reciclada ao reator ¢ a fase orginica sera enviada
para o sistema de separagdo de liquidos propriamente dito. A Figura IV.]1 esquematiza a

estrutura geral de separagdo.
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Figura IV.1 - Estrutura geral do sistema de separagdo.

IV.2 - Equilibrio de fases no tambor de decantagdo do efluente do reator

A simulagio do tambor de decantagio do efluente foi realizada com o auxilio do simulador de
processos HYSIM. Os componentes presentes no efluente do reator sdio: inertes
(representados na simulagio pelo n-butano), n-butenos (representados na simulagio pelo 1-
buteno), tert-butanol (TBA), 2-butanol (SBA), agua e di-sec-butil-éter (DSBE). Além destes,
o isobuteno também foi incluido no estudo para que esta simulag@o possa ser conectada com a
simulagio do equilibrio de fases no reator, onde este hidrocarboneto esta presente como

reagente.

A equagio UNIQUAC foi escothida para o calculo dos coeficientes de atividade para as fases
liquidas e seus pardmetros foram adotados segundo a Tabela IV.1. Ao contrario do que
ocorre no reator, na temperatura escolhida para opera¢do do tambor (50°C) o 2-butanol ¢
parcialmente miscivel em agua e portanto os pardmetros deste binario foram tomados
diretamente da cole¢do de dados de equilibrio liquido-liquido de sistemas binarios publicada

por SORENSEN e ARLT (1979).
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Tabela IV.1 - Escolha dos pardmetros da equagio UNIQUAC para simulag@o do tambor de
decantacio do efluente do reator.

n-butano isobuteno 1-buteno TBA SBA Agua DSBE

n-butano —

1sobiteno | UNIFAC VLE —

1-buteno HYSIM  UNIFAC VLE —
TBA UNIFACLLE UNIFACLLE UNIFAC LLE —

SBA UNIFACLLE UNIFACLLE UNIFACLLE HYSIM —

Agua Tnsoluble Insoluble Insoluble HYSIM DECHEMA —

DSBE UNIFAC VLE UNIFAC VLE UNIFACVLE UNIFAC VLE UNIFAC VLE UNIFACVLE —

UNIFAC VLE - parimetros regredidos & partir do modelo de contribuigdes de grupe UNIFAC para o equilibric liguido-
vapor (FREDENSLUND et al., 1977).

UNIFAC LLE - parimetros regredidos a partir do modelo de contribuigbes de grupo UNIFAC para o equilibrio liquido-
liquido (MAGNUSSEN et al., 1981).

HYSIM - parimetros catalogados na biblioteca do programa HYSIM a partir da regressfio de dados experimentais de
equilibrid liguido-vapor (HHYPROTECH, 1991).

Insoluble - parfimetros regredidos a partir de dados experimentais de solubilidade de n-pentano, n-hexano, n-heptano e n-
octano em 4gua na faixa de temperatura de 313 K a 473 K (HYPROTECH, 1991).

DECHEMA - parimetros retirados da colegdo DECHEMA de dados de equilibrio liquido-liquido de sisternas binarios

(SORENSEN e ARLT, 1979).
IV.3 - Sistema de separagio de liquidos

IV.3.1 - Equilibrio de fases no sistema de separagio de liquidos

A concepgio do sistema de separagio de liquidos foi realizada com o auxilio do simulador de
processos HYSIM. A equagiio UNIQUAC foi escolhida para o calculo dos coeficientes de

atividade para a fase liquida e a fase vapor foi modelada como sendo ideal.
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Um particular cuidado foi tomado na escolha dos pardmetros da equagio UNIQUAC para os
bindrios 2-butanol - agua e 2-butanol - di-sec-butil-éter, pelo fato destes componentes
apresentarem maior dificuldade de separagio. KOVACH e SEIDER (1988) estudaram o
equilibrio liquido-vapor e liquido-liquido do sistema 2-butanol - di-sec-butil-éter - agua,
publicando dados experimentais ¢ a regressdo dos pardmetros de energia da equagdo
UNIQUAC para este sistema. Os autores mostram que um (nico conjunto de parametros de
energia ndo é capaz de reproduzir fielmente os dados experimentais do equilibrio liquido-vapor
e liquido-liquido, e assim, sdo publicados um conjunto de parimetros para dados de equilibrio
liquido-vapor e outro para liquido-liquido. Estes pardmetros publicados n3o foram tomados
pois a equagdo e parametros para cilculo de pressdes de vapor dos componentes puros
utilizados pelos autores diferem da equagio e parametros existentes na biblioteca do HYSIM.
O mesmo ocorre com 0s parimetros de volume e area (r, g e ¢"), onde os autores diferenciam
q de ¢, enquanto que o programa HYSIM trabalha com a equagio UNIQUAC na sua forma
original com ¢ e g’ iguais (PRAUSNITZ, LICHTENTHALER e AZEVEDOQ, 1986). Por
causa disto, optou-se pela regressio destes parimetros a partir dos dados experimentais
publicados pelos autores através do programa HYPROP, que € um programa de regressio de

propriedades para o simulador HYSIM.

As Tabelas IV.2 e IV.3 apresentam a origem dos parametros de energia da equagdo
UNIQUAC, utilizados para a simulag@o do sistema de separacio de liquidos, nas situagdes de

equilibrio liquido-vapor e equilibrio liquido-liquido, respectivamente.
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Tabela IV.2 - Escolha dos pardmetros da equagiio UNIQUAC para simulagio do sistema de
separag#o de liquidos na situagdo de equilibrio liquido-vapor.

n-buiano
1-wteno
TBA
sBA
Agua

DSBE

n-butano 1-buteno TBA SBA Agua DSBE
HYSIM —

UNIFAC VLE  UNIFAC VLE —

UNIFAC VLE  UNIFAC VLE HYSIM —
Insoluble Insoluble HYSIM HYPROP J—

UNIFAC VLE UNIFAC VLE UNIFAC VLE  HYPROP Insoluble o

UNIFAC VLE - parimetros regredidos a partir de modelo de contribui¢es de grupo UNIFAC para o equilibrio liguido-

vapor (FREDENSLUND et al., 1977).

HYSIM - pardmetros catalogados na biblioteca do programa HYSIM a partir da regressfio de dados experimentais de

equilibrio liquido-vapor (HYPROTECH, 1991).

Insoluble - pardmetros regredidos a partir de dados experimentais de solubilidade de n-pentano, n-hexano, n-heptano € n-

octano em agua na faixa de temperatura de 313 X a 473 K (HYPROTECH, 1991).

HYPROP - parfimetros regredidos através do programa HYPROP a partir de dados experimentais de equilibrio liguido-

vapor publicados por KOVACH e SEIDER (1988).
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Tabela IV.3 - Escolha dos pardmetros da equagio UNIQUAC para simulagdo do sistema de
separacgdo de liquidos na situagio de equilibrio liquido-liquido.

n-butano
1-buteno
TBA
SBA
Agua

DSBE

n-butano 1-buteno TBA SBA Agua DSBE
HYSIM —_—

UNIFAC VLE UNIFAC VLE —

UNIFAC VLE UNIFAC VLE HYSIM —
Insoluble Insoluble HYSIM HYPROP e

UNIFAC VLE UNIFAC VLE UNIFACVLE  HYPROP HYPROP _—

UNIFAC VLE - parimetros regredidos 2 partir do modelo de contribuigbes de grupo UNIFAC para o equilibrio liguido-

vapor (FREDENSLUND et al., 1977).

HYSIM - parimetros catalogados na biblioteca do programa HYSIM a partir da regressiio de dados experimentais de

equilibrio liquido-vapor (HYPROTECH, 1991).

Insoluble - parimetros regredidos a partir de dados experimentais de solubilidade de n-pentano, n-hexano, n-heptano e n-

octano em agua na faixa de temperatura de 313 K & 473 K (HYPROTECH, 1991).

HYPROP - pardmetros regredidos através do programa HYPROP a partir de dados experimentais de equilibrio liguido-

liquido publicados por KOVACH e SEIDER (1988).
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IV.3.2 - Remocio de leves

Seguindo as decisdes da Tabela I1.13 referentes a separag@io de liquidos, as duas primeiras
informagdes estdo relacionadas a remogio de leves. Como leves, pode-se entender substéncias
incondenséaveis como hidrogénio, metano, etano, oxigénio, nitrogénio e outras, que podem ser
encontradas solubilizadas nos liquidos, devendo portanto ser separadas para que o produto
final ndo seja contaminado. Pelo fato destes componentes ndo participarem do processo de

hidratac@o de butenos, nenhuma decisiio referente & remogio de leves devera ser tomada.

IV.3.3 - Separagio de azedtropos com reagentes

Os hidrocarbonetos (butenos e inertes) ndo formam nenhum azedtropo entre sl ou com ©s
outros componentes. Porém os outros componentes formam azeOtropos entre si,
principalmente com a dgua que ¢ um dos reagentes. A Tabela IV.4 apresenta os azedtropos
binarios que ocorrem entre 4dgua e os produtos 2-butanol, tert-butanol e di-sec-butil-éter

(HAHN, DAMBKES e RUPPRICH, 1985).

Tabela I'V.4 - Azeo6tropos formados com agua.

Componente Temperatura (°C}  fragio massica do componente

no azeotropo

2-butanol 88,5 0,68
tert-butanol 79,9 0,8824

di-sec-butil-éter (*) 87,0 0,82

(*) - estimado por correlagbes

A decisio a ser tomada € se 0s componentes que formam aze6tropos com algum reagente
devem ser separados ou reciclados ao reator. Esta decisdo n3o é simples de ser tomada,

mesmo porque ndo existe nenhuma regra heuristica proposta. Entretanto, seria indesejavel a
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presenca de 2-butanol no reator, porque a presenga deste, além do que ¢ formado na reagio,
deslocaria o equilibrio da reagdo principal, e portanto a dgua nfo sera reciclada ao reator na
forma de azedtropo com 2-butanol. Com relagdo ao tert-butanol e o di-sec-butil-éter, outros
fatores devem ser levados em conta, como por exemplo o fato do azedtropo entre agua ¢ di-
sec-butil-éter ser heterogéneo, o que pode permitir a separagfo entre estes componentes a
partir de suas solubilidades miituas ¢ nio pelas diferengas de volatilidade. Conclui-se,
portanto, que esta decisdo deve ser adiada, para que possa ser analisada quando o problema de

separagio estiver melhor definido.

IV.3.4 - Aplicabilidade de destilagio

Esta etapa de decisdio refere-se a analise da utilizagdo da destilagio convencional como meio
de separacdo. Pela complexidade do sistema, complexidade esta devido ao grande niimero de
azeotropos formados entre os compostos e a imiscibilidade ou miscibilidade parcial entre
alguns dos compostos, fica claro que nem todas as separagdes poderfio ser efetuadas por

destilagio convencional.

IV.3.5 - Seqiienciamento das colunas

Os critérios de sequenciamento de colunas estdo baseados na aplicagio das regras heuristicas

do item I1.3.3.

A Tabela II1.5 trata da destinagio dos produtos da hidratacio de butenos lincares e apresenta
as temperaturas de ebuli¢io dos principais componentes envolvidos. O produto "Reciclo e
purga” (propano, n-butenos, i+n-butanos, Cs+) deve ser separado primeiro a fim de atender as
regras heuristicas 1, lembrando que as separagdes entre os outros produtos sdo dificeis, e 2,
observando pelas temperaturas de ebulicio que este produto é o mais leve. Todas as outras

separagdes ndo podem ser atendidas por destilagio convencional, e assim, nio foram

analisadas por tais regras heuristicas.
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IV.3.5.1 - Separagiio dos butenos

A estimativa inicial dos parimetros basicos da Coluna de Separagio de Butenos (nimero de
estagios, razdo de refluxo e prato de alimentagio) foi realizada através das equagSes de Fenske
e Underwood (HENLEY e SEADER, 1981) selecionando-se como componentes chave leve ¢
pesado o n-butano e o tert-butanol, respectivamente, e recuperagio de 99% para ambos os
componentes chave. A pressio de operagio da coluna foi escolhida como sendo 600 kPa,
escotha esta tomada através de um célculo de ponto de botha do 1-buteno puro a 50°C, de
modo que o topo desta coluna possa ser condensado com agua de resfriamento. Deste modo,
a corrente correspondente 3 fase orgénica do tambor de decantagio do efluente do reator,
encontrando-se a 6.000 kPa, tem a sua pressio reduzida através de uma valvula e € aquecida

até seu ponto de bolha antes de entrar na coluna.

Esta estimativa inicial foi utilizada para inicializar a simula¢fo rigorosa desta coluna através do
simulador HYSIM, onde os pardmetros bésicos foram ajustados (nimero de estagios, razdo de
refluxo e prato de alimentagdo). Observou-se que as estimativas iniciais tenderam sempre em
superestimar 0 numero de estagios. No entanto, discrepinctas entre a simulagfio rigorosa e a
estimativa inicial eram esperadas pois as equagdes de Fenske e Underwood ndo sdo
recomendadas para sistemas que apresentam compostos polares como por exemplo alcoois.
Em virtude disto € que os valores das estimativas iniciais ndo foram utilizados diretamente,

havendo necessidade de ajustes através de simulagio rigorosa (MACIEL, 1989).

IV.3.6 - Outros tipos de separagio

DOUGLAS (1988) propde diversos outros tipos de separagfio para casos em que a destilago
convencional nio é aplicavel: extragio, destilagdo extrativa, destilagio azeotrdpica, destilagio
reativa e cnistalizagdo. A grande dificuldade levantada pelo autor é a auséncia de metodologias
para escolha destas alternativas. As operagbes extragiio, destilagio extrativa e destilagio
azeotropica envolvem sempre a utilizacio de um solvente, ou agente de transferéncia de

massa, que pode ser constituido de uma substancia quimica pura ou de uma mistura de duas ou
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mais substincias. Desta forma, outra grande dificuldade na concepgio de sistemas de
separacdo deste tipo reside na escolha do solvente 6timo que atenda as restrighes como
atuacdo sobre a volatilidade ou solubilidade entre os componentes chave, facilidade de

posterior recuperagio, custo, disponibilidade, inflamabilidade, toxicidade e corrosividade.

IV.3.6.1 - Separagéo do sistema 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter

KOVACH e SEIDER (1987) e WIDAGDO, SEIDER e SEBASTIAN (1989) estudaram o
problema de separagdo do sistema 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter. KOVACH ¢ SEIDER
(1987) estudaram a torre de separacio de 2-butanol (SBA) de um processo existente de hidratagio
de butenos via icido sulflirico. A separagio do 2-butanol se da através de destilagio azeotropica,
sendo o di-sec-butil-éter utilizado como solvente. Desta forma, este processo de destilagio
azeotropica se diferencia dos "tradicionais" pelo fato do solvente ser alimentado diretamente a
coluna junto com os componentes chave e ser removido do processo para ndo ser acumulado.
Neste sistema por eles estudado, existe a presenga de metil-etil-cetona (MEK) devido a uma
corrente de reciclo proveniente de uma unidade de produgio de MEK a partir de SBA. Os autores
demonstram através de simulagdes que pequenas variagdes na razio do refluxo aquoso desta torre
causam a presenca de duas fases liquidas em alguns pratos, acarretando em grandes mudangas na
pureza do 2-butanol deixando-o assim fora de especificagio. WIDAGDO, SEIDER e
SEBASTIAN (1989) estudam a mesma coluna e demonstram através de simulagGes que apenas um
tergo do mimero de pratos existentes € suficiente para se realizar a separagdo desejada. Os autores
ainda estudam a influéncia da razio do refluxo aquoso sobre a pureza do 2-butanol, a recuperacio
do 2-butanol e o niimero de pratos com duas fases liquidas. Finalmente, 0s autores mostram que
estados estacionarios multiplos podem surgir em sistemas trifasicos (uma fase vapor e duas liquidas)
gerando problemas numéricos, o que exige a utilizagio de métodos de convergéncia mais robustos

que Newton-Raphson.

A utilizagio do di-sec-butil-éter como solvente da separago da mistura azeotrdpica 2-butanol

- Agua € conveniente pois assim evita-se a introdugio de solventes externos, que exigiriam
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separagGes adicionais. Isto justifica a escolha deste solvente neste trabatho.

A concepgio da separag3o do sistema 2-butanol - dgua - di-sec-butil-éter foi realizada com o auxilio
dos diagramas triangulares de destilag3o propostos por STICHLMAIR et al. (1989). A FiguralV.2
representa o diagrama ternirio de destilacic do sistema 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter a 1 bar.
Os azedtropos binarios indicados neste diagrama foram calculados através do simulador HYSIM.
O azedtropo ternario foi detenniﬁé;io através de um programa desenvolvido em "HCL" ("HYSIM
Calculator Language") por FERRIGNO ¢ WESTPHALEN (1992). As separatrizes, linhas que
dividem o diagrama em regides onde a destilagio € possivel, foram esbogadas ligando-se todos os
azeOtropos bindrios com o azedtropo ternario. Neste diagrama também foi representado o
equilibrio liquido-liquido deste temério a 50°C através da linha binodal e algumas linhas de
amarragio calculadas através do simulador HYSIM. Para este diagrama, os calculos referentes ao
equilibrio liquido-vapor e liquido-liquido foram realizados com os pardmetros da equacdo
UNIQUAC segundo descrito nas Tabelas IV.2 e IV.3 respectivamente.

SBA 99,5°C

DSBE 1200°C &
B, 0.1 82 03 04 05 0§

87.0°C

0,7 0.8 4.9

Figura IV.2 - Diagrama triangular de destilagio do sistema 2-butanol - gua - di-sec-butil-éter
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Na Figura IV.2 foram anotadas as regides I, II e IIl onde sdio possiveis as separagdes por
destilagfio dos produtos 2-butanol, 4gua e di-sec-butil-éter, respectivamente. As simulagbes do
tambor de decantagiio do efluente do reator, para diversos valores das varidveis de projeto
(conversio no reator e concentragio da purga), revelaram que removendo-se os butenos
obtém-se uma corrente com frages molares variando de 0,6371 a 0,7582 para o 2-butanol,
0,2347 a 0,356% para agua e 0,0032 a 0,0038 para o di-sec-butil-éter. Portanto,
independentemente dos valores das varidveis de projeto do processo, esta corrente sempre
estara localizada na regido I da Figura IV.2. Com o objetivo de se ter uma primeira analise
qualitativa, o ponto F foi marcado na Figura IV.2, representando um corrente com fragdes
molares 0,7000, 0,2965 e 0,0035 de 2-butanol, agua e di-sec-butil-éter, respectivamente. A
primeira coluna da separagdo 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter deve separar 2-butanol puro
no fundo. Com o objetivo de se obter uma grande recuperagio do alcool nesta primeira
coluna, o topo desta deve ter a composi¢io préoxima do azedtropo ternario, que € ponto de
menor composi¢cdo de 2-butanol para um coluna operando na regido 1 do diagrama. Como
uma coluna de destilagdo € representada por uma linha reta em diagramas triangulares, a reta
B1D1 representa a Coluna de Separagio de SBA. Porém o ponto F se encontra fora desta reta
e entdio esta alimentagdo deve ser misturada com solvente adicional para que a alimentagio
desta coluna também esteja na linha B1D1. Sendo o topo desta coluna resfriado, este pode ser
alimentado a um tambor de decantagdc que irad gerar as correntes representadas na Figura I'V.2
pelos pontos L e H, correspondentes as fases orgénica e aquosa, respectivamente. O ponto H,
consistindo quase de agua pura pode ser considerado como uma corrente de efluente liquido.
O ponto L, entretanto, consistindo de uma mistura dos trés componentes se encontra na regiéo
IIT da Figura IV.2 e portanto pode ser alimentado a uma segunda coluna que separa di-sec-
butil-éter pelo fundo e uma mistura dos trés componentes pelo topo obtido pelo cruzamento
de uma reta que passa pelos pontos L e By (di-sec-butil-éter puro) e a separatriz que liga o
azedtropo binario 2-butanol - di-sec-butil-éter ao azedtropo tfernario. Assim a reta B2D2
representa a Coluna de Separagio de DSBE. O topo da Coluna de Separagio de DSBE (ponto
D2) ¢ entdo reciclado e misturado & corrente F, obtendo-se o ponto M, alimentagio da Coluna de
Separagio de SBA_ Este sistema de separagio pode ser esquematizado pela figura IV 3.
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Coluna Tambor de Coluna
separadora decantacio separadora
de SBA de DSBE
A 4
Agua
TBA
K J .
SBA DSBE

Figura IV.3 - Fluxograma do sistema de separago 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter.

O moédulo de simulagio rigorosa de colunas de destilagio do aplicativo HYSIM ndo realiza
calculos de equilibrio trifasico (vapor-liquido-liquido). WIDAGDO, SEIDER e SEBASTIAN
(1989) mostram que célculos de equilibrio de sistemas trifasicos com rotinas que consideram
apenas o equilibrio liquido-vapor levam a solugdes incorretas destes. Acrescentando que ndo é
de interesse, por problemas de transferéncia de massa, trabalhar-se com duas fases liquidas em
nenhum estagio da Coluna de Separagdo de SBA realizou-se o teste da existéncia de duas fases
liquidas em rotinas apropriadas do HYSIM para correntes com condi¢des e cerﬁposicﬁo

"copiadas” a partir das vazdes internas de liquido da coluna.
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1V.3.6.2 - Separagiio do tert-butanol

O tert-butanol, formado na hidratacio do isobuteno existente na corrente de olefinas, também
deve ser removido do sistema. Toda a concepglo do sistema de separagio 2-butanol - 4gua -
di-sec-butil-éter ndo levou em consideragio a presenga desta impureza que ¢ encontrada apos
a separagiio dos butenos com fragdes molares menores que 0,0027. A dificuldade em se
propor uma ou mais colunas pa'rﬁ separagdo desta pequena impureza estd no fato deste dlcool
formar azedtropos com os outros componentes. Isto exige assim a proposigio de um solvente

adequado, assim como um sistema para recuperagio deste solvente.

RUDD, POWERS e SIIROLA (1973) sugerem que a primeira etapa na escolha de uma
operagdo de separacdo seja a analise das diferengas de propriedades entre os componentes a
serem separados. A operagio de separagio mais adequada € aquela que explorar as diferengas
de propriedades mais relevantes. O tert-butanol, diferentemente do 2-butanol e do di-sec-
butil-éter € soliivel em agua. Portanto, um decantador de fases seria suficiente para separagio
deste dlcool. Entretanto, um decantador de fases para separago da fase aquosa ja foi previsto
dentro do sistema de separagio 2-butanol - agua - di-sec-butil-éter, e desta forma esta corrente

aquosa passa a ter como objetivo tanto a remogio de agua como também do tert-butanol.

Os estudos de simulagio mostraram que tal separagio € possivel, mas também mostraram que
existe uma grande circulagdo do tert-butanol pelo sistema de separagfio através da corrente de
reciclo. Como as concentragbes do tert-butano! dentro da Coluna de Separagdo do SBA
deixam de ser despreziveis, o problema global de separagio passa a ser quaternario,

impossibifitando sua representagiio gréifica e deixando de ser representado pela Figura IV 2.

IV.3.7 - Custos dos equipamentos de separagiio

As informag3es necessarias para o célculo do custo preliminar das colunas de destilagdo sdo

altura e didmetro.
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A altura da coluna foi calculada através da correlagio sugerida por DOUGLAS (1988) para

calculos preliminares:
H=23N/E, (14)

onde:
H : altura da coluna (ft) :
N : numero de estagios de equilibrio

E, : eficiéncia global da coluna

A area da segdo transversal da coluna foi calculada a partir da correlagio sugerida por KING

(1980), adotando-se uma operagio a 58% do afogamento e 70% de area ativa:

_ V
Gricoa 0,58 . 0,70

(15)

onde: -
A : area da se¢3o transversal da coluna (fi2)
V. vazéo molar do vapor (Ibmol/h)

Gricod - capacidade no afogamento para o contator gas-liquido

O pardmetro G, é obtido a partir da equagéo de Souders-Brown (KING, 1980):

P, ol Y (16)
Pe

Gﬂood =
onde:

K, : constante calculada a partir do espagamento de pratos, relagiio entre as vazdes

molares de liquido e gas, relagio entre densidades entre gas e liquido. Adotando-se um
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espagamento entre pratos de 24 polegadas o valor de K|, foi assumido sempre como 0,38,
p; : densidade do liquido (Ib/&t3)
p, : densidade do gés (Ib/ft%)

O didmetro da coluna (D) foi calculado a partir da drea da segdo transversal pela formula:

p= /3 (a7
p 4

Com o didmetro e a altura da coluna calculados a partir destas equagdes, o custo instalado da
coluna foi calculado a partir da equagio de Guthrie (DOUGLAS, 1988) proposta para vasos
de pressdo, colunas e reatores (item I11.3.7.4), acrescida de 20% correspondente ao custo dos
pratos. O custo anualizado da coluna foi calculado simplesmente dividindo o custo instalado

pelo tempo de depreciagio, adotado como oito anos.

O niimero de estagios de equilibrio de cada coluna foi obtido a partir das simulagdes com o
aplicativo HYSIM, conforme ja descrito. As variaveis V, pG ¢ pL foram tomadas a partir dos
perfis internos de cada coluna, escolhendo-se estas varidveis sempre para o estagio de maior
vazio molar do gas. As eficiéncias adotadas para coluna foram: Coluna de Separagdo de

Butenos 40%, Coluna de Separagio de SBA 60% e Coluna de Separagio de DSBE 60%.

IV .4 - Conclusio

Neste capitulo, foi realizada a concepgiio do sistema de separagdo do processo de hidratagio
de butenos lineares sobre resina de troca i0nica. Esse sistema é composto de trés colunas de
destilagiio: Separadora de butenos, Separadora de SBA e Separadora de DSBE, das quais as
duas ultimas realizam separagOes azeotropicas. Simulagdes foram preparadas de modo a se
obter a estimativa do custo do sistema de separagdo em fungio das variaveis de projeto

identificadas no Capitulo II1.
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CAPITULO V

INTEGRACAO ENERGETICA NA PRODUCAO DE 2-BUTANOL

V.1 - Metodologia empregada

Como ja foi abordado anteriormente, para estudos de integragio energética, a Tecnologia
PINCH ¢ recomendada pois esta permite a obtengio do consumo de utilidades quente ¢ fria e

o niimero de cascos sem que o projeto da rede de trocadores de calor propriamente dito seja

efetuado.

O simulador de processos HYSIM oferece um modulo para célculos envolvendo os conceitos
da Tecnologia PINCH. No entanto, este modulo ndo foi utilizado porque este s¢ permite o
estudo de correntes que se encontrem em um Unico caso de simulagdo. Como apenas um
método para calculo de equilibrio com seus respectivos pardmetros é permitido por caso de
simulagdo, as simulagdes das diversas etapas do processo (reator, tambor de decantagdo do
efluente do reator, colunas de destilagio e tambor de decantagiio do sistema de separagdo)
foram efetuadas em diferentes casos de simulagdo. Desta forma € impossivel utilizar-se o
simutador HYSIM para aplica¢io da Tecnologia PINCH no processo completo. Além disto,
ndio estio incluidas no HYSIM nenhuma correlagiio para calculo dos custos das utilidades

consumidas e também a metodologia para célculo do nimero de cascos.

Um programa de computador especifico para aplicagdo da Tecnologia PINCH foi
desenvolvido neste trabatho. A linguagem C foi escolhida para o desenvolvimento deste
programa pois € a linguagem que melhor explora os recursos do microcomputador como
interface amigavel, graficos, alocagio dindmica de meméria e gravagio de dados em arquivos
binirios. Esta linguagem também permite a representagdo de matrizes através de ponteiros
resultando em calculos mais rapidos que os efetuados em linguagens convencionais. Soma-se

a todos estes fatores a eficiéncia do compilador TURBO C que gera codigos executaveis
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compactos que cabem em disquetes flexiveis de densidade dupla.

O programa desenvolvido apresenta as seguintes caracteristicas: nimero ilimitado de correntes
frias ou quentes, grava¢io dos dados em arquivos binérios, edigdo em corregfio dos dados em
telas de preenchimento, interface baseada em menus, geracfo de graficos em tela para

monitores tipo CGA, EGA e VGA. Os graficos gerados pelos programa sdo:

- "Composite Curves" ; curvas compostas quente e fria conforme Figura I1.9.

- "Grand Composite Curve" : curva que representa os fluxos de calor de um processo
em fungdo dos niveis de temperatura. Esta curva € utilizada para escolha das utilidades
adequadas, colocagio de maquinas térmicas e bombas de calor ¢ integragdo de equipamentos
de separagio.

- "Qh, Qc x ATmin" . curva que representa a variagio do consumo minimo de
utilidades quente (Qh) e fria (Qc) em fungio da diferenga minima de temperatura. Esta curva é
utilizada para se verificar se um processo apresenta problemas limites ("threshold problems").

- "Energy x ATmin" : curva semelhante 3 acima que representa a variagdo do consumo
total de energia (utilidades quente e fria) em fungio da diferenga minima de temperatura.

- "UMER * ATmin" : curva que representa a variagio dos nimeros minimos de
trocadores de calor acima e abaixo do ponto de estrangulamento ("Pinch point") calculados
atraves do Teorema de Euler (LINNHOFF et al., 1982).

- "Nghells X ATmin" : curva que representa a variagio do nimero de cascos tipo 1-2
em fungdo da diferenga minima de temperatura. O calculo do niimero de cascos € realizado de
acordo com a metodologia proposta por AHMAD et al. (1988).

- "Area x ATmin" : curva que representa a-variagio da area da rede de trocadores de
calor em fungio da diferenga minima de temperatura. O calculo da area de uma rede de
trocadores de calor ¢ realizado de acordo com o algoritmo proposto por AHMAD ¢ SMITH
(1989).

- "Area x Energy” : curva que representa o compromisso entre area da rede de

trocadores e consumo total de energia, variando-se a diferenga minima de temperatura. Este
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tipo de curva ¢ utilizada na aplicagio da Tecnologia PINCH" em projetos de melhoria de
processos ("process retrofit"} , segundo proposto por TIOE e LINNHOFF (1986).

~ "Cost x ATmin" : curva que representa o compromisso em forma de custo entre 4rea
da rede de trocadores de calor e consumo de energia em funcio da diferenca minima de
temperatura conforme Figura I1.13.

- "Driving Force Plot" : curva que representa as diferengas de temperatura entre
correntes quentes e frias (forga mt;triz para a transferéncia de calor) em fungdo da temperatura
das correntes fiias. Esta curva pode ser utilizada como ferramenta para o projeto da rede de
trocadores de calor através do Método do "Diagrama de Forgas Motrizes" (LINNHOFF e
AHMAD, 1990).

V.2 - Correntes quentes e frias na unidade de 2-butanol

Os balangos materiais e energéticos da unidade de 2-butanol ja foram todos resolvidos nos
estudos do reator e do sisterna de separagdo. Como sugerido pelo "diagrama de cebola” (item
11.3.1), sdo estes balangos que definem o problema de integragio energética. A Figura V.1
apresenta todas as correntes quentes e frias determinadas pelos estudos anteriores e a Tabela
V.1 sumariza estas correnfes. Nenhuma temperatura foi anotada, mas apenas o tipo de
corrente, pois os valores de temperatura para cada corrente vania em fungio dos valores das
variaveis de projeto (conversdo de butenos no reator € pureza na purga). Os valores dos
coeficientes de pelicula foram tomados a partir da tabela proposta por TABOREK (ndo

publicado).
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Tabela V.1 - Correntes quentes e frias na produgho de 2-butanol

Corrente  Descrigio Tipo Coeficiente de pelicula
(kW/m2°C)
1 Alimenta¢do butenos Fria 0,75
2 Alimentagdo agua Fria 5,00
3 Efluente do reator - Quente 1,50
4 Reciclo de agua Fria 5,00
5 Alimentaggo Col. Sep. Butenos Fria 1,00
6 Condensador Col. Sep. Butenos  Quente 1,00
7 Refervedor Col. Sep. Butenos Fria 0,80
8 Condensador Col. Sep. SBA Quente 2,00
9 Refervedor Col. Sep. SBA Fria 1,50
10 Alimentacio tambor decantacioc  Quente 4,00
11 Alimentacgdo Col. Sep. DSBE Fria 0,75
12 Condensador Col. Sep. DSBE Quente 0,70
13 Refervedor Col. Sep. DSBE Fria 0,60
14 Reciclo de Butenos Fria 1,50

V.3 - Custos das utilidades

Para o célculo do custo relativo ao consumo de energia, os custos das utilidades foram

adotados a partir dos valores sugeridos por DOUGLAS (1988) :

- utilidade fria : o custo da agua de resfriamento utilizado é de $ 0,03 / gal. Adotando-
se como calor especifico da dgua de resfriamento 1 kcal/kg®C e que a dgua de resfriamento
seja viilizada no intervalo de 35 a 45°C, chega-se ao custo da utilidade fria $ 5.969 / MW ano.

- utilidade quente : o custo do vapor saturado a 150 psig é de $ 3,4 / 1.000 Ib. Este

vapor corresponde a uma temperatura de 184°C e portanto pode ser utilizado como meio de
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aquecimento de qualquer corrente fria do processo de fabricagio de 2-butanol. Tomando o
valor da entalpia de vaporizagio do vapor saturado a 150 psig como sendo 1.998,5 kl/kg,

chega-se ao custo da utilidade quente $ 118.283 / MW ano.

Para o calculo do consumo anual de utilidades, constderou-se o valor pratico de 8.150 horas
de operagio da unidade por ano (DOUGLAS, 1988). Adotou-se o valor de 10°C para a
diferenga minima de temperamr"z:t que ¢ um valor compativel para uma economia onde a

energia € relativamente cara (TJOE e LINNHOFF, 1986).

V.4 - Custos dos trocadores de calor
O custo de um casco foi calculado através da correlagio de Guthrie para trocadores de calor:
Custo instalado, § = (M&S/280) 101,3 A0.65 (2,29 + F,) (18)
onde:
A : area do trocador de calor (f12)
F, : fator de corregio que leva em consideracio o tipo do trocador, pressio de projeto
¢ material de construgio. Para trocadores do tipo cabegote flutuante, operando em pressdes

menores que 150 psi e fabricados com ago carbono, este fator € igual a 1.

O programa de computador desenvolvido utiliza a seguinte equagio genérica para calculo do

custo de um casco (PIOVESANI, 1990):
Custo instalado, = a + b A¢ (19)

onde a, b e ¢ sdo constantes e a area deve ser definida em m?.
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Considerando o valor do indice de custo de Marshall & Swift como 930,6, e convertendo as
constantes da equagio de Guthrie de modo que a édrea seja expressa em m2, chega-se &

expressio:
Custo instalado, $ = 5.348 A 0.65 20)
O custo total da rede de tracadorés de calor é calculado como:

Custo instalado, 8 = 5.348 Nshell (A:/ Nshell)?65 (21

onde Ngpell ¢ o nimero de cascos da rede de trocadores de calor, calculado pelo algoritmo
proposto por AHMAD et al. (1988), utilizando os valores de 0,90 para o fator de Ahmad (Xp)
¢ 550 m? como 4rea maxima de um casco € Ay é a area total da rede de trocadores. O custo
anualizado da rede de trocadores de calor foi calculado dividindo-se o custo instalado pelo

tempo de depreciagio.

V.5 - Conclusio

Este capitulo tratou do célculo do custo da rede de trocadores de calor e do consumo de
utilidades. Para este fim, foi utilizada a Tecnologia PINCH, que permite a obtengio dessas
informagOes sem que o projeto da rede de trocadores seja realizado. Um programa de

computador especifico foi desenvolvido com esse objetivo.
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CAPITULO VI

ESTUDOS ECONOMICOS NA PRODUCAO DE 2-BUTANOL

VL1 - Introdugio

A conversdo de butenos no reator e a pureza da purga foram escothidas como vanéaveis de
projeto para a concepgdo de uma unidade de 2-butanol (item I11.2.6). A escolha dos valores
otimos destas variaveis foi realizada através do custo de fabricagdo do 2-butanol, variando-se
os valores das variaveis de projeto. Este custo foi desmembrado em quatro partes em fungdo
do "diagrama de cebola" (item 11.3.1) de forma que o entendimento do impacto de cada nivel
de decisdo seja methor realgado: custo das perdas na purga, custo do reator, custo do sistema
de separagio e custo da rede de trocadores de calor e utilidades. Os capitulos III, IV e V
descreveram as decisGes tomadas e equagdes utilizadas neste trabatho para o célculo do custo
do reator, sistema de separagio, e rede de trocadores de calor e utilidades, respectivamente.

Este capitulo reQine estas informagdes, mostrando as diversas etapas de calculo e resultados.

V1.2 - Procedimento de célculo

Em fungdo do grande nimero de simulagOes realizadas, a automagio dos calculos através de
recursos computacionais foi uma grande preocupagio neste trabalho. Esta automacio se deu
desde a simulacdo rigorosa das colunas de destilagdo através do simulador HYSIM até o
simples célculo do custo instalado de equipamentos através de planilhas eletronicas. O niimero
de informagdes gerado foi muito grande, sendo estas realgadas nos proximos itens.
Entretanto, apenas os custos finais de cada etapa foram documentados. Inicialmente, os
valores 20, 40, 60, 80 e 90% foram utilizados para conversio no reator € 5, 10, 20, 30 e 40%

para a porcentagem molar de butenos na corrente de purga.
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V1.2.1 - Custo das perdas na purga

Devido a utilizaglio de uma corrente de purga para remogio dos inertes do processo, parte dos
butenos lineares também sfio descartados por esta. Assim, parte dos butenos deixa de ser
convertida em 2-butanol, e para uma produgfio de 2-butanol especificada, uma quantidade
adicional de butenos lineares deve ser alimentada ao reator de modo a repor estas perdas. Esta
corrente de purga deve ser enviada para uma linha de gas combustivel para ser queimada em
caldeira ou forno. Consequentemente, para o custo das perdas na purga deve-se computar a
quantidade efetiva de butenos perdidos nesta e a0 mesmo tempo o ganho em termos de energia

proveniente da queima desta corrente.

O custo anual das perdas na purga, considerando-se 8150 horas de operag@o por ano, foi

calculado através da expressio:

Custo, $/ano = [FpuPr Chyy Mpys 70,4536 - Coomp (Fouttr AHpys Mpy 70,4536 +
FinePirAH o Miper /0,4536)] 8.150 (22)
.onde: . |
Fyu#ur - vazio molar de butenos na purga (kgmol/h)
Chur : prego dos butenos ($/Ib) tomado no periédico Chemical Marketing Reporter (17
de fevereiro de 1992), sendo $ 0,32 /b
M, - massa molecular dos butenos, sendo 56,108
Ceoms : prego de queima de combustivel em caldeira, tomado a partir de DOUGLAS
(1988), sendo $ 4,00/10° Btu.
AHpy, © calor de combustdo dos butenos, utilizando-se o calor de combustio do 1 -
buteno tomado a partir de PERRY e CHILTON (1980), sendo 19.484 Btu/Ib
Finepur : vazio molar de inertes na purga (kgmol/h)
AH;p,, : calor de combustdo dos inertes, utilizando-se o calor de combustio do n-
butano tomado a partir de PERRY e CHILTON (1980), sendo 16.665 Btu/Ib
M, : massa molecular dos inertes, utilizando-se a massa molecular do n-butan&, sendo

58,124
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Os valores das vazdes molares de butenos € inertes na purga foram obtidos através de balango
material no sistema da Figura HL.2. O cilculo deste balango material foi realizado com o
auxilio de uma planilha eletrOnica. Para este balango material, as varidveis especificadas foram:
conversdio de butenos e pureza na purga (varidveis de projeto), seletividade (99%, item
1I1.1.4), produgiio de 2-butanol (25000 t/ano, item I1.2.4) e relagBio agua : butenos (2 : 1, item

1I1.3.3). Todas as separagdes foram consideradas como tendo 100% de recuperagio.

A Tabela V1.1 e a Figura V1.1 apresentam o custo anual de perdas nas purgas para os valores

das variaveis de projeto indicadas no item VI.2.1.

Tabela V1.1 - Custo anual das perdas nas purgas

Porcentagem molar de butenos na corrente de purga

Convers#o 5% 10% 20% 30% 40% 60%
20% -232.797 -185.734 72157 77712 2.845.575 1.079.146
40% -232.797 -185.734 -72.157 71712  2.845.575 1.079.146
60% -232.797 -185.734 -72.157 77712  2.845.575 1.079.146
80% -232.797 -185.734 -72.157 77712  2.845.575 1.079.146
90% -232.797 -185.734 -72.157 717112 2.845.575 1.079.146

A partir da Tabela V1.1 e Figura VI.1 conclui-se que o custo anual de perdas nas purgas cresce
com o aumento da concentrag@o de butenos na purga e nio depende da conversdo do reator.
A relagfio entre o custo das purgas e sua pureza expressa que para as porcentagens molares de
5, 10 e 20% o ganho da queima da purga € maior que a perda dos butenos. Para os valores de
30, 40 e 60%, a quantidade de butenos na corrente de purga se torna tal que o ganho de sua

queima ndo mais compensa a perda destes.
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O comportamento obtido para o custo das purgas em fungio da conversdo no reator foi
diferente que o demonstrado por DOUGLAS (1985) em seu estudo de uma unidade de
hidrodesalquilagio de tolueno (HDA). Entretanto, algumas diferengas devem ser ressaltadas.
Na unidade de HDA, o componente a ser removido é o metano que além de ser alimentado ao
processo como impureza do hidrogénio, é também formado pela reagio principal. A
seletividade no estudo desenvolvido por DOUGLAS (1985) depende da convers@o no reator €
desta forma a quantidade de metano circulando pelo processo possui uma dependéncia muito
clara da conversio do reator. No processo de hidratagio direta de butenos, 0s componentes a
serem removidos pela purga séo inertes e portanto nio participam das reagbes. Desta forma, a
quanﬁdade de inerte que entra no processo ¢ igual a que sai e é a mesma em todas as
simulagBes, pois a seletividade ¢ fixa e portanto a quantidade requerida de butenos fineares é a
mesma para todos os conjuntos dos valores das variaveis de projeto. Se a concentragdo de
butenos na corrente de purga € especificada e a vazio molar de inertes purgados € sempre a

mesma, logo a vaziio de butenos que deixa o processo também ¢é sempre a mesma, resultando
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num custo das perdas na purga independente da conversdo do processo.

O Apéndice 1 apresenta como exemplo a impressio do calculo do custo da perda nas purgas,

para o caso de 20% de conversio e 30% de pureza de butenos na purga.

V1.2.2 - Custo do reator

Inicialmente um balango material e energético para o processo representado pela Figura V1.2 é
efetuado para cada conjunto de valores das varidveis de projeto com a finalidade de se
conhecer as concentragdes das fases das correntes entrando e deixando o reator. Neste
balango, o tambor de decantagdo do efluente do reator foi incluido para que a concentragio de
2-butanol na corrente de dgua que recicla ao reator seja conhecida, e os diversos trocadores de
calor também foram incluidos para que os valores de cargas térmicas e temperaturas de

entrada e saida sejam utilizados posteriormente no estudo da integragio energética.

Estes balangos foram efetuados com o auxilio do simulador HYSIM, pois estes envolvem calculos
de equilibrio de fases que ndo sio facilmente implementados em planithas eletronicas. Estas
simulages, no entanto, foram divididas em duas partes, correspondentes a "area quente” (reagfio a
1500C) e "area fria" (tambor de decantagiio a 50°C), pois para estas partes foram utilizados
pardmetros diferentes da equagiio UNIQUAC: pardmetros da Tabela IIL7 para a "area quente” e
parametros da Tabela IV.1 para a "area fria". Estas duas partes foram conectadas no simulador
HYSIM através de uma "macro” ("command-file"), que € um recurso deste aplicativo que permite a
execuciio de uma sequéncia de comandos pré-programados. A Figura V1.3 representa as duas
partes da simulag@o conectadas de modo que as informagGes da corrente 4 (saida do reator) possam
ser transferidas da "area quente" para a "irea fria" e a corrente 4C (fase aquosa do tambor de
decantagio) da "area fria" para a "quente”. Os dados da corrente 3 (alimentag@o de olefinas) foram
obtidos a partir do balango material efetuado em planilha eletronica conforme descrito no item
VI1.2.1. Aresolugdo destas duas simulagGes interligadas requereu um calculo iterativo por causa do
 "' reciclo de 4gua arrastando tragos de 2-butanol.
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Os resultados das simulagdes das "areas quente" e "fria" foram utilizados em uma terceira
simulagio no HYSIM, com o objetivo de se calcular a concentragio de butenos e 2-butanol na
fase aquosa em cinco pontos do reator para que o modelo descrito no item II1.3.7.3 fosse
utilizado. Este modelo foi implementado em planitha eletronica, na qual o volume do reator e

seu custo anualizado foi calculado.

A Tabela VI2 ¢ a Figura V1.4 mostram o custo anualizado do reator instalado para os

diversos valores de conversio no reator e pureza na purga.

Tabela VI.2 - Custo anualizado do reator instalado ($/ano)

Porcentagem molar de butenos na corrente de purga

Conversdo 5% 10% 20% 30% 40% 60%
20% 531.506  263.647  137.406 97480  68.706 46.168
40% 764.096  E.A. 115.566  59.012  40.227 25.705
60% EA. EA EA. 395.835  97.294 52.756
80% EA. EA. EA. EA. E.A. EA
90% EA. EA. EA. EA EA. E.A.

E.A. - equilibrio da reago atingido

O célculo do volume do reator, e conseqiientemente seu custo, néo foi possivel de ser efetuado
para todos os conjuntos de valores das varidveis de projeto propostos. Isto ocorreu porque
para estes casos a conversdo de butenos no reator proposta foi maior que a conversio de
equilibrio. A contestagdo deste fato se deu pelo célculo de velocidades de reagio (-rp)

negativos.
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Figura V1.4 - Custo anualizado do reator instalado

O comportamento da curva representada na Figura VL4 deve ser interpretado
cuidadosamente. Observa-se que inicialmente o custo do reator decresce com o aumento da
conversdo de butenos nos casos de pureza na purga de 20, 30, 40 e 60%. Deve-se ter em
mente, no entanto, que o volume do reator é funcio da conversdo de butenos e das
concentragdes de butenos ¢ 2-butanol na fase aquosa ao longo do reator. A Figura VI.5
apresenta as concentragdes de butenos e 2-butanol na fase aquosa na entrada do reator em
funcio da conversdio do reator para a situagio de 30% de butenos na corrente de purga.
Ambas as concentragbes aumentam com o aumento da conversdo do reator. Q que se conclui
€ que para conversoes menores que 40% o aumento da concentragio de butenos tem maior
influéncia no calculo do tamanho do reator do que o aumento da concentragio de 2-butanol e

o proprio aumento da conversdo, explicando assim o comportamento da Figura V1.4,

O Apéndice 2 apresenta como exemplo a impressio do calculo do custo do reator, para o caso

de 20% de conversdo e 30% de pureza de butenos na purga.
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Figura VL5 - Concentragdo de butenos e 2-butanol na fase aquosa na entrada do reator para
30% butenos na purga

V1.2.3 - Custo do sistema de separagio

As simulagbes do sistema de separagio efetuadas no aplicativo HYSIM também foram
divididas em duas partes devido 2 utilizagio de diferentes parametros da equagio UNIQUAC.
Estas duas partes também foram conectadas através de um "command-file" de modo que as
informagdes pudessem ser passadas entre as duas partes da simula¢io automaticamente. A
Figura V1.6 representa a estratégia de simulagio do sistema de separagfio onde as colunas e o
tambor de decantagio do sistema de separagdo foram simulados com os parimetros da

equagdo UNIQUAC das Tabelas V.2 e IV.3, respectivamente.

Os dados das colunas de destilagio, niimero de estigios e propriedades fisicas, foram
utilizados numa planiltha eletronica onde foram implementadas as equagdes para calculo do

diametro, altura e custo instalado para cada coluna e custo instalado total do sistema de

separag@o anualizado, conforme item IV.3.7.
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Figura V1.6 - Estratégia de simulagfio do sistema de separagiio

A Figura V1.7 ¢ a Tabela VL3 mostram o custo anualizado do sistema de separagdo. Como
esperado, o custo do sistema de separagio decai com o aumento da conversio no reator
devido & menor quantidade de reagentes circulando pelo processo e também decai com o
aumento da concentragio de butenos na purga devido & menor quantidade de inertes
circulando pelo processo. No entanto, os inertes e os reagentes ndo convertidos sdo separados
imediatamente na primeira coluna de destilacio (Coluna Separadora de Butenos) e assim a

influéncia destes no custo do sistema de separagdo ndo se faz sentir de maneira pronunciada.

Tabela VL3 - Custo anualizado do sistema de separagdo

Conversio Porcentagem molar de butenos na corrente de
purga
30% 40% 60%
- 20% 120.680 115.318 105.093
40% 105.642 102.199 08.631
60% 97.873 95.859 93.373
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Figura VI.7 - Custo anualizado do sistema de separagio

O Apéndice 3 apresenta como exemplo a impressdo do calculo do custo do sistema de

separagfo, para o caso de 20% de conversio e 30% de pureza de butenos na purga.

VI1.2.4 - Custo da rede de trocadores de calor e utilidades

O célculo do custo da rede de trocadores de calor e do consumo minimo de utilidades foi
relativamente simples de ser efetuado pois a Tecnologia PINCH permite o calculo destes
dados sem que o projeto do sistema de recuperaé:ﬁo de energia seja efetuado. Além disto,
tendo as informagdes de cargas térmicas e temperaturas de entrada e saida dos trocadores ja
calculadas nas simulagSes do reator e do sistema de separagio, estas foram simplesmente

digitadas no programa desenvolvido conforme descrito no item V.1.
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A Figura VI8 e a Tabela V1.4 mostram o custo anualizado da rede de trocadores de calor e do
consumo de utilidades. O comportamento destas curvas é bastante semelhante ao custo do sistema
de separagiio pois a circulagiio de reagentes nfo convertidos e inertes pelo processo  possuem

grande influéncia nas necessidades do processo em termos de aquecimento e resfriamento.

Tabela V1.4 - Custo da rede de trocadores de calor e do consumo de utilidades

Conversio Porcentagem molar de butenos na corrente de
purga
30% 40% 60%
20% 1.843.018 1.550.669 1.177.413
40% 1.118.738 927224 883.146
60% 861.114 812.702 758.822
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Figura V1.8 - Custo da rede de trocadores de calor e do consumo de utilidades
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O Apéndice 4 apresenta como exemplo a impressdo do calculo do custo da rede de trocadores

de calor e utilidades, para o caso de 20% de conversdo e 30% de pureza de butenos na purga.

V1.2.5 - Custo total da fabricagio de 2-butanol

A Tabela VL5 e a Figura V1.9 mostram a reunido dos dados calculados nos itens V1.2 1,
VI2.2, VI.2.3 e VI.2.4 e representam o custo total dos principais equipamentos no processo

de fabricago de 2-butanol, perdas na purga e consumo de energia.

Com relagdio a concentragdo de butenos na corrente de purga, observa-se que o custo total
minimo encontra-se proximo do valor de 40%. Com relagdo a conversio de butenos no reator,

observa-se que ¢ custo total minimo encontra-se proximo do valor de 60%.

Observa-se também que o custo da rede de trocadores de calor e utilidades fo1 o item que
apresentou maior influéncia sobre o custo total da fabricagdo de 2-butanol. A Figura VI.10
apresenta as "curvas compostas” para o caso de 20% de conversiio no reator € 30% de
butenos da purga. Estas curvas mostram que o trecho onde ndo existe sobreposigio das
curvas compostas quente e fria € grande exigindo, portanto, grande consumo de utilidades
externas. Todavia, estas podem ser "aproximadas”, através de ferramentas propostas pela
"Tecnologia PINCH" que sugere a reavaliagio do sistema de separag@o com fins na otimizagdo
do consumo energético de uma unidade. SMITH e LINNHOFF (1988) descrevem o
"Principio do Mais / Menos" utilizado para colocagdo correta de separadores em torno do
"pinch point". Apenas para registro de exemplo, num posterior estudo de otimizagio a
pressdo de operagdo da Coluna Separadora de SBA poderia ser reduzida de modo que seu
refervedor (representado através de um patamar na curva composta fiia imediatamente acima
do "pinch point") seja deslocado para a regido abaixo do "pinch point" permitindo uma maior

sobreposi¢do das curvas compostas e conseqiientemente uma maior integragio energeética.
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Tabela V1.5 - Custo total do processo

Conversdo Porcentagem molar de butenos na corrente de
purga
30% 40% 60%
20% 2.138.890 2.019.268 2.407.821
40% 1.361.104 1.354.225 2.086.628
60% 1.432.534 1.290.430 1.984.097
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Figura V1.9 - Custo total do processo
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Figura VI.10 - Curvas Compostas para 20% de conversio e 30% de butenos na purga

VI3 - 'Conclusﬁo

Neste capitulo, foi realizado o calculo do custo de fabricagdo de 2-butanol, para o processo de
hidratagdo de butenos lineares sobre resina de troca ibnica. Este calculo foi dividido nos niveis
de hierarquia do "Diagrama de Cebola", revelando o nivel "rede de trocadores de calor e
utilidades” como o de maior custo. Verificou-se que os valores Otimos das variaveis de
projeto: conversdo de butenos e composi¢io de butenos na purga estio em torno de 60% e

40%, respectivamente.
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CAPITULO VII
COMENTARIOS FINAIS

Este trabalho mostra como técnicas de sintese de processos podem ser aplicadas na concepgio
do processo de fabricagio de 2-butanol, um importante intermedidrio quimico. A pesquisa de
patentes revelou que o estado da arte na produgiio de 2-butanol € a hidratagdo de butenos

lineares sobre resina de troca 10nica fortemente acida.

Seguindo a hierarquia de decisGes do "Diagrama de Cebola", as etapas "projeto do reator”,
"sistema de separagio € reciclo" e "rede de trocadores de calor e utilidades” foram
desenvolvidas separadamente. As variaveis de projeto identificadas foram: conversio de
butenos e composigio de butenos na purga. A partir destas foi calculado o custo de cada um

dos niveis acima e, em seguida, a soma desses custos.

Conciuifse que os valores 6timos das variaveis de projeto: conversio no reator e composi¢io de
butenos na corrente de purga estdo em torno de 60% ¢ 40%, respectivamente. Estes valores devem
guiar o levantamento mais detathado de dados experimentais para projeto do reator, dados estes
que levem em consideragio ndo so a cinética intrinseca das reagles. Além disto, a partir destes
valores € que devem ser iniciados estudos de integrago energética baseados na Tecnologia PINCH,
que permitam uma melhor colocagio dos separadores e o calculo da temperatura 6tima segundo o

compromisso de area e energia.

A maior dificuldade encontrada no desenvolvimento deste trabalho foi a falta de um ambiente
computacional adequado. A figura VII.1 representa o fluxo de informagdes entre os diversos
programas de computador utilizados para o calculo dos diversos custos associados as processo
de fabricacfio de 2-butanol. O fato a ser salientado é que a passagem de informagdes entre os
programas sempre se deu de maneira manual exigindo a transcrigdo de dados em papel e

digitacdo em computador. Um ambiente computacional adequado seria aquele no qual as
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informagdes pudessem ser intercambiadas entre os programas sem a necessidade da transcrigiio
e digitagio destas. N#o se espera que um programa de computador Gnico seja capaz de
realizar todas as tarefas necessarias durante o trabalho de sintese de processos, mas sim que
exista uma intercomunicabilidade de dados entre os diversos programas especialistas. Avangos
em informatica tém sido realizados neste sentido, dentro os guais 0 ambiente "WINDOWS"
deve ser destacado, pois além de oferecer ao usuério uma interface grafica ("Graphics User
Interface" - GUI), este ambiér;te introduz estes conceitos de intercomunicabilidade entre
aplicativos. Associada ao ambiente "WINDOWS" também surge a programagio orientada por
objetos ("Object Oriented Programming"- QOP) que capacita 20 usuario o desenvolvimento de

programas especificos com todas as caracteristicas e recursos do ambiente "WINDOWS".
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Figura VIL.1 - Fluxo de informagdes durante a sintese do processo de fabricacdo de 2-butanol
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UNIDADE DE PRODUCAQ DE 2-BUTANOL (SBA)

BALANCO MATERIAL

Dados ;

Producao de SBA : . 41,38 kgmol/h

Conversao de n-butenos no reator : 20,00%

Seletividade : s 99,00%

Fracao molar de n-butenos na purga : 30,00%

Relacao alimentacao agua : butenos : 2 :1

Custo do SBA : 0,41 $/b

Custo dos butenos : 0,32 $/Ib

Custo do DSBE ; 0 $/b

Custo da energia (fuel) : 4E-06 $/Btu

Agua desmineralizada : 24 $/m3
Corrente 1 2 3
Component X N{kgmol/h) X N(kgmol/h) X N{kgmol/h)
ineries 0,0738 3,46 0,0000 0,00 0,6510 390,11
isobuteno 0,0040 0,19 0,0000 0,00 0,0003 0,19
n-Butenos 0,8222 4328 1 0,0000 0,00 0,3487 208,99
TBA 0,0000 0,00} 0,0000 0,00 0,0000 0,00
SBA 0,0000 0,00} 0,0000 0,001 0,0000 0,00
Agua 0,0000 0,00 1,0000 417,98 0,0000 0,00
DSBE 0,0000 0,00 0,0000 0,001 0,0000 0,00
Total 1,0000 46,93 | 1,0000 417,981 1,0000 599,29
Corrente 4 5 6
Component X N{kgmol/h} x N(kgmol/h) X N(kgmol/h)
Inertes 0,3999 390,11 0,7000 3,46 | 0,0000 0,00
Iscbuteno 0,0000 0,00 0,0000 0,00 00,0000 0,00
n-Butenos 0,1714 167,19 0,3000 -1,48 00,0000 0,00
TBA 0,0002 0,19 00,0000 0,00 1,0000 0,19
SBA 0,0424 4138 | 0,0000 0,00 0,0000 0,00
Agua 0,3859 376,38 | 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00
DSBE 0,0002 0.21 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00
Total 1,0000 975,47 1,0000 4,85 1,0000 0,19




Corrente 7 8 9
Component X N{kgmol/h) X N(kgmol/n) X N{kgmol/h)
Inertes 0,0000 0,00 | 0,0000 0,001 07000 386,65
Isobuteno 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00 { 0,0000 0,00
n-Butenos 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00 | 0,3000 165,71
TBA 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00 0,0000 0,00
SBA 1,0000 41,38 | 10,0000 0,00 | 0,0000 0,00
Agua 0,0000 0,00 § 0,0000 0,00 | 00,0000 0,00
DSBE 0,0000 0,00 | 1,0000 0,21 0,0000 0,00
Total 1,0000 41,38 | 11,0000 0,21 1,0000 552,36
Corrente 10 11

Component X N(kgmoi/h) X N{kgmol/h)

Inertes 0,0000 0,00 0,7000 390,11

Isobuteno 0,0000 0,060 | 0,06000 0,00

n-Butenos 0,0000 0,00 0,3000 167,19

TBA 0,0000 0,00 0,0000 0,00

SBA 0,0000 0,00 | 0,0000 0,00

Agua 1,0000 376,39 | 0,0000 0,00

DSBE 0,0000 0,00 0,0000 0,00

Total 1,0000 376,39 | 11,0000 557,31
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Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
Version 386[C2.02

Date 93/11/01
Time 20:07:30

Stream
Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa

Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVel Flow m3/h
Enthalpy kJ/h

n-Butane mole
i-Butene mole
1-Butene mole

tert-Butanolmole
2-Butanol mole
H20 mole
disecBEther mole

Stream

Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa

frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kJ/h

n-Butane mole
i~-Butene mole
1-Butene nole

tert-Butanoimole
2=Butancl mole
H20 mole
disecBEther mole

Strean
Vapour frac.
Temperature C
Fressure kPa

frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kJ/h

n~Butane mole
i-Butene mole
1-Butene nele

tert-Butanolmele
2=~Butanol nole
H20 mole
disecBEther mole

Stream
Enthalpy kd/h

frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.

2~-AG-IN
0.0000

160.0000%*
6000.0000

417.9800
7712.3052

7.7827

-1.00770E+07

0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0077
0.9922
0.0000

4-0UT-R
0.0000

171.5182
6000.0000
975,2815
42123.1172

65.5270

2.30642E+06

0.4000
0.0000
0.1714
0.0002
0.0457
0.3824
0.0002

2=AG-CCLD

G.0000
25.0000%

6000.0000

55.5745

1001.1801

1.0032

-1.92090E+06

0.0000
0.0000
0.0000
0.0060
0.0000
1.0000
0.0000

Q-HEAT

3.08433E+06

Case Name R-5-150.381M

2~-AG-MUP

0.0000

160.0000%
6000.0000%*

55.5745

1001.1801

1.0032

~1.35110E+06

0.0000%*
0.0000%*
0.0000%*
0.0000%*
0.0000%*
1.0000%
0.0000%*

4-AQU0S5
0.0000
50.0000%

6000.0000*
362.4081%
6711.1704

6.7795

-1.18103E+07

0.0000%*
0.0000*
0.0000%
G.0000*
0.00809%*
0.9910*
0.0000*

1-BUT-COLD

0.6000
25.0000%*

6000 .0000%

46.9300%

2640.1108

4.4524

-332192.2427

0.0737*%
C.0040%
0.9222%
0.0000%*
0.0000%*
0.0000*
0.0000%*

Q-REAT

3-OLEFINAS

G.0000

16G.0000*

6000.0000%

599.2800*
34410.8047
58.6431
1.03978E+07

0.6510%
G.0003%*
0.3487%*
0.0000%
0.0000%*
0.0000%*
0.0000%*

4-HOT
0.0000

160.0000%*
6000.0000

362.4081
6711.1704

6.7795

-8.72598E+06

0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0089
0.9910
0.0600

1-BUT-HOT

0.0C00

160.0000%*
6000.00600

46.9300

2640.1108

4.4524

600792.3643

0.0737
0.0040
0.9222
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

Q-HEAT-AG

0.0000% 569803.1250

3A-R-IN
0.0000

159.9997
6000.0000
1017.2600

42123.1094

66.4257

320807.3548

0.3835
0.0002
0.2054
0.0000
0.0032
0.4077
0.0000

4-RECICLO

0.0000

160.0000%*
6000.0000*

362.4055%
6711.1250

6.7795

-8.72592E+06

0.0000%*
¢.0000%*
0.0000%*
0.0000*
0.0089%
0.9910%*
0.0000%*

Q-HEAT-BUT
932984.6250



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to Escola de Engenharia Maua

Date 93/11/01
Tine 20:07:23
Stream

Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVol Flow n3/h

Enthalpy kJ/h

n-Butane kgmole/h
i-Butene kgmole/h
1-Butene kgmole/h

tert~-Butanolkgmole/h
2-Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Stream
Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
Ligvol Flow m3/h

Enthalpy kJ/h

n~Butane kgnole/h
i-Butene kgmole/h
i~Butene kgmole/h

tert~Butanolkgmole/h
2-Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Stream

Enthalpy kJ/h

Version 386[C2.02
Prop Pkg UNIQUAC~Ideal

Case Nane R-5~-40.5IM

4-0UT-R 4A~-COLD 4-0RG
0.06000 0.0000 0.90000
171.5182%* 50,0000% 50.0000
6000.0000%* 6000.0000 6000.0000
975.,2815% 975.2815 612.8734
42123.1172 42123.1172 35411.9727
65.5270 65.5270 58.7475
2.30642E+06 -1.32813E+07 -1.47101E+06
390.1128% 390.1128 390.1104
0.0000% 0.0000 0.0000
167.1941%* 167.1941 167.1917
0.31913% 0.1913 0.1800
44,6155% 44.6155 41.3806
372.9588% 372.9588 13.8017
0.2090% 0.2090 0.2090
975.2815% 975.2815 612.8734
4-A0U0Q5
0.0000
50.0000
6000.0000
362.4081
6711.1704
6.7795
=1.18103E+07
0.0028
0.0000
0.0026
0.0113
3.2349
359.1565
G.0000
362.4081
Q-COOL

1.55877E+07

4-VENT
1,0000
50.0000
6000.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
G.0000
G.0000
0.0000
0.C000
0.0000
0.0000
0.0000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
pDate  $3/05/03 Version 386|C2.02
Time 16:33:01 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

Strean 3A~-R-IN
Vapour frac. 0.0000
Temperature C 149.9991%*
Pressure kPa 6000.0000%
Molar Flow kgmole/h 1017.2600%
Mass Flow kg/h 42123.109%94
LigvVol Flow m3/h 66.4257
Enthalpy kJ/h ~856889.9378
n-Butane mole frac. 0.3835%
i-Butene mole frac. 0.0002%
1-Butene nole frac. 0.2054%
tert-Butanolmole frac. 0.0000%*
2-Butanol mole frac. 0.0032*
H20 mole frac. 0.4077%
disecBEther mole frac. 0.0000%

Streanm 20%
Vapour frac. 0.0000
Temperature C 160.0000%
Pressure kPa 6000.0000
Molar Flow kgmole/h 975.4615
Mass Flow kg/h 42123.1172
Ligvol Flow m3/h 65.5284
Enthalpy kd/h 899161.5728
n~Butane mole frac. 0.3999
i-Butene mole frac. 0.0002
1-Butene nmole frac. 0.1714
tert~Butanolmole frac. 0.0000
2~-Butanol mole frac. G.0462
H20 mole frac. 0.3823

disecBEther mole frac. 0.

0000

Case MHame R-X-X.5IM

5%
0.0000

160.0000%

6000.0000
1006.8104
42123.1094
66.2014
465396.0320
0.3875
0.0002
0.1972
0.0000
0.0136
0.4015
0.0600

10%
3.0000

160.0000%

6000.0000
996.3608
42123.1133
65.9771
609983.8179
0.3915
0.0002
0.1888
0.0000
0.0242
0.3953
0.0000

15%

G.0G000
160.0000%*
6000.0000
985.9111
42123.1133
65.7528
754586.0768
0.3957
6.0002
0.1802
0.0000
0.0351
(.3889
0.0000



{CALCULO DO VOLUME DO REATOR PARA HIDRATACAOQ DE BUTENOS]

Dados :
Conversao : 0,2
Vazao n-Butenos : 209
Temperatura media do reato 160
Poros. = 0,32
Convers x(1-butenc) x(SBA) B
0,0000 0,0011 0,0006 -1,53992
0,0500 0,0018 0,0023 -2,32123
0,1000 0,0018 0,0040 -2,08505
0,1500 0,0018 0,0055 -1,83901
0,2000 0,0017 0,0068 -1,4949

Constantes de equilibrio :

KB
KC
KT

Ko -dHr{J/mol)
8,7600E-05 48500
3,5200E-04 38600
4,4500E-04 36500

Constantes da taxa de reacao :

kb+
ke+
kt+

ka+

ko(m3/eq.s) Ea{J/mol)
5060000000 112000
75800000 99000

22200000000 118000

1,32E+14 154000

Caiculo do volume

Vr = 69,16559681 m3

D= 2,4484016383 m =

L= 14,6904098 m =

kgmol/h
oC

-1/rB [B]

0,649384
0,4308062
0,4842496
0,5437706
0,6689423

K@T
61,8
15,9
11,2

k@T

1,577E-04
8,733E-05
1,308E-04
3,544E-05

8,0328138 ft

48,196883 fi

7.7498
12,6815
12,6815
12,6815
11,9770

[C]
16,4543
26,9252
26,9252
26,9252
25,4204

[T}
32,0101

52,3802
52,3802
52,3802
49,4702



Preco do Reator :
Fp =
M&S Index =
Custo Instalado =
Preco do catalisador :
US$/L =
Custo da resina =
Preco total :
Custo reator + resina =
Tempo de depreciacao =

Custo Anualizado =

2,3 (900 psi)
930,6 (1991 - retirado Chem & Eng May 1992}

© 88183 US$

10

691656 US$

779839 US$

8 anos

97480 US$/ano



APENDICE 3



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua

Date 93/11/01
Time 19:37:14
Strean

Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kJ/h
n-Butane kgmole/h
1-Butene kgnole/h

tert-Butanolkgmole/h
2-Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Stream
Vapour frac.
Temperature C
Pressurse kPa
Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kJ/h
n-Butane kgmole/h
1~Butene kgmole/h

tert-Butanolkgmole/h
2-Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Stream
Vapour frac.
Tenperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow  kg/h
LigVol Flow m3/h

Enthalpy kJ/h
n-Butane kgmole/h
1-Butene kgmole/h

tert~Butanolkgmole/h
2~Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Version 386{C2.02
Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

7-SBA
0.0000
99.6978
101.0000
41.1056
3047.8501
3.7451
~531673.8718
0.0000
0.0000
0.0105
41.0778
0.0000
0.0174
41.1uU56

14-HOT
0.0000%*
56.3936
600.0000
612.8734
35411.9727
58.7475
~878460.8199
390.1104
167.1917
0.1800
41.3806
13.8017
0.2090
612.8734

22-LL-IN
0.0000

50.0000%

101.0000
41.8857
2370.3481
2.9254
-1.06570E+06
0.0287
0.0038
6.5313
12.5638
i7.9182
4.8398
41.8857

Case Name DESTIL.SIM

11-BUT
0.0000
54.3261
600.0000
565.0042
32200.5625
54.8237
81714.2339
390.1091
167.1916
0.0125
0.1004
7.5904
0.0001
565.0042

15-SBA+TBA
0.0000
150.4580
600.0000
47.8693
3211.4077
3.9238

-179823.0070

¢.0013
¢.0000
0.1675
41.2802
6.2113
0.2089
47.8693

23-LL~0RG
0.0000
50.0000%*
101.0000%
35.5628%
2240.3823
2.7898

-860671.0042

0.0277%
0.0038%
. 6.4025%
12.4080%
11.8815%
4.8394%
35.5628%

14-0ORG
0.0000
50.0000%*
6000.0000%*
612.8734%
35411.9727
58.7475

~1.47104E+06

390.1104%
167.1917%*
0.1800%
41.3806%
13.8017%
0.2090%
612.8734%

15A-MI¥X
0.5934
91.4364
101.000¢
83.1126
5410.1860
6.6585
629487.3994
0.02%90
0.0038
6.5700
53.6881
18.0929
4.7288
83.1126

26-COL-IN
0.0000%*
80.6869
101.0000
3b5.5628
2240.3823
2.7898

-664160.4773

0.0277
0.0038
6.4025
12.4080
11.8815
4.8394
35.5628

14-FLASH
0.0000
50.0123
600.0000%
612.8734
35411.9727
58.7475

~1.47104E+06

390.1104
167.19217
0.1800
41.3806
13.8017
0.2090
612.8734

21-D
0.9994
85.0357
101.0000
41.8857
2370.3481
2.9254
893188.1822
0.0287
0.0038
6.5313
12.5638
17.9182 -
4.8398
41.8857

27-TOP-DSBE
1.0000
87.2564
101.0000
35.2434
2198.7778
2.7347
809310.4150
0.0277
0.0038
6.4025
12.4079
11.8815
4.5199
35,2434



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharis Maua

pate  9$3/11/01
Time 19:37:14
Stream

Vapour frac.
Temperature C
Pressure kKPa
Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h
Enthalpy kJ/h
n-Butane kgmole/h
}1-Butene kgmcle/h

tert-Butanolkgmole/h
2-Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h

Total: kgmole/h

Strean
Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa
Molar Flow kgmole/h
Mass Flow kg/h
LigVol Flow m3/h

Enthalpy kJ/h
n-Butane kgmole/h
1-Butene kgmole/h

tert-Butanolkgmole/h

2«Butanol kgmole/h
H20 kgmole/h
disecBEther kgmole/h
Total: kgmole/h
Streanm
Enthalpy kd/h
Stream
Enthalpy kJ3/h
Strean
Enthalpy kJ/h

Version 386|Cz.02
Prop Pkg UNIQUAC-Ideal

28—-DSBE
0.0000
120.9021
101.0000
0.3195
41.6044
0.0551
6898.5002
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.3194
0.3195

TOPO
0.0000%*
50,0000%
526.4858
867.0000%
50042.6719
85.5058
464862.1798
693.0000%
174.0000%*
0.0000%
0.0000%*
0.0000%*
0.0000%*
867.0000%

Q-C-AZEO
1.05080E+07

Q-HEAT-2
196510.5313

Q-RESFR
1.95889E4+06

Case Nanme DESTIL.SIM

LIQ-1
0.0600
85.0924
101.0000
251.3031
16716.2148
20.7223

-4.43116E+06

0.0083
0.0007
39.3652
136.8185
54.5844
20.5260
251.3031

VENT-DEB
1.0000
54.326]1
600.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0¢.0000
0.00C0
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000

Q-C-DEB
1.82299E+07

Q-R~AZEO
1.02386E+07

LIQ-2
0.0000
91.1542
101.0000
254.6721
18665.5703
23.1975

~3.72983E+06

0.0014
0.0001
32.2241
181.5205
22.3472
18.5789
254.6721

LIQ-DSBE-1
0.0000
87.2681
101.0000
3140.9733
10432.9805
13.0535

-2.08656E+06

0.0055
0.0005
23.3611
82.3491
17.7734
17.4837
©140.9733

Q—-C-DSBE
5.86776E+06

Q~R-BUT
1.S90106E+07

LIQ~-3
0.0000
94.4668
101.0000
256.9481
19412.7949
24.1156

~3.40828E+06

0.0010
0.0001
24.2508
204.8771
10.6383
17.1808
256.9481

15B-RECICLO
0.5928
91.4555%
i01.0000%*
82.9913%*
5418.1978
6.6705
632021.2772
0.0287%
0.0038%*
6.5418%*
53.6416%*
17.9182%
4.8572%
82.9913%

Q-HEAT
592583.8125

Q-R~DSBE
7.33064E+06



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to Escola de Engenharia Maua
bDate  93/11/02 Version 386|C2.02 Case Name DESTIL.SIM
Time i:11:01 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Hame DEBUT

kk%* Column Input *#%%%

Number of Ideal Stages g

Stage 1 Pressure 600.000 kPa

Stage 9 Pressure 600,000 kPa

Stage 1 Temperature Estimate 55.000 C

Stage 9 Temperature Estimate 157.000 C

Feed stream 14~HOT enters on stage 4

Side Liquid draw from stage @ 1 to stream 11-BUT

Side Exchanger on stage 1 is energy stream Q-C-DEB
Side Exchanger on stage 9 is energy stream Q-R-BUT

Overhead vapour product goes to stream VENT-DEB
Bottom liquid product goes to stream 15-SBA+TBA
Damping Factor is -0.20000

*%%% Specifications *#%#%
1: Flow of the stage 1 Vapour is to be 0.0000E+00 kgmole/h
2: Flow of the stage 1 Side Liguid is to be 565.000 kgmole/h
3: Reflux Ratio of stage 1 is to be 1.200



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
Date 93/11/02 Version 386§C2092 Case Name DERTIL.SIM
Tine 1:11:01 Prop PKg UNIQUAC-Ideal Column Name DEBUT

kkk% Stage Variables *x%%

Reflux Ratio 1.20001

Stg Press Temnp Flow Rates { kgmole/h ) Duty
No kPa c Ligquid Vapour Feed Draws GJ/h

i 600.0 54.3 - 678.0 565.0 L ~-25.061

2 600.0 54.7 670.8 1243.0

3 600.0 55.2 646.9 1235.8

4 600.0 57.4 1091.7 1211.9 6£12.9

5 600.0 75.9 712.3 1043.8

6 600.0 123.1 685.9 664.4

7 600.0 141.1 719.4 638.0

8 600.0 145.6 732.0 671.5

9 600.0 150.5 684.1 47.9 L 25.843




Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
Date 93/11/02 Version 386(C2.02 Case Name DESTIL.SIM
Time 1:11:01 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Name DEBUT

*kk%k Products *ikd

Leaving from stage 1 9
Product Phase Liguid Liquid
Assigned to Stream Name 11~BUT 15~-SBA+TBA
Temperature - C 54.32 150.51
Pressure - KPa ' 600.00 600.00
n-Butane - Mole Frac 0.690460 0.000020
l1-Butene - Mole Frac 0.295915 3.73E-07
tert-Butanol -~ Mole Frac 0.000016 0.003568
2-Butanol - Mcle Frac 0.000075 0.863476
H20 -~ Mole Frac 0.013533 0.128572
disecBEther -~ Mole Frac 1.56E~07 0.004364
Total Flow - kgmole/h 565.00 47.87




Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
Date 83/11/01 Version 386[62.02 Case Name DESTIL.SIM
Time 19:37:14 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Name AZEO-DIST

*%%% Column Input #®#%%

Number of Ideal Stages 24

Stage 1 Pressure 101.000 KkPa

Stage 24 Pressure 101.000 kPa

Stage 1 Temperature Estimate 85.000 ¢

Stage 24 Temperature Estimate 100.000 C

Feed stream 15B~RECICLO enters on stage 10

Overhead Vapour Estimated Flow 15.0000 kgmole/h
Side Exchanger on stage 1 is energy stream Q-C-AZEO
Side Exchanger on stage 24 is energy stream Q-R-AZEO

Overhead vapour product gces to stream 21-D
Bottom liquid product goes to stream 7-SBA
Stage 1 Ligquid is assigned to stream LIQ-~1
Stage 2 Liquid 1s assigned to stream LIQ-2
Stage 3 Liquid is assigned to stream LIQ-3
Damping Factor is -0.10000

***% Specifications #*%**
1: Mole Fraction of 2-Butanol
in the stage 1 Vapour is to be 0.3000
2: Reflux Ratio of stage 1 is to be 6.000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua

Date 93/11/02 Version 386{C2.02 Case Name DESTIL.SIM
Time 1:11:01 Prop Pkg UNIQUAC~Ideal Column Name AZEO-DIST
*x** Stage Variables #*x%#
Reflux Ratio 5.99974
Stg Press Tenp Flow Rates { kgmole/h ) Duty
No kPa C Liguid Vapour Feed Draws GJ/h
1 101.0 85.0 - 251.3 41.9 V -10.508
2 101.0 91.1 254.7 293.2
3 101.0 94.4 256.9 296.6
4 101.0 95.8 257.6 298.8
5 101.0 96.4 257.6 299.5
6 101.0 26.6 257 .4 299.5
7 101.0 96.8 257.2 299.3
8 101.0 96.9 257.1 299.1
9 101.0 96.9 256.9 298.9
10 101.0 97.0 291.2 298.8 §3.0
11 101.0 98.3 292.4 250.0
12 101.0 98.8 292.7 251.3
13 101.0 99,1 292.7 251.6
14 101.0 99.3 292.5 251.6
15 101.0 99.4 292.4 251.4
16 101.0 99.5 292.3 251.3
17 101.0 99.5 292.2 251.2
18 101.0 99.6 292.1 251.1
19 101.9 99.6 292.1 251.0
20 101.0 99.7 292.0 2561.0
21 101.0 99.7 292.0 250.9
22 101.0 99.7 292.0 250.9
23 101.0 99.7 291.9 250.9
24 101.0 99.7 250.8 41.1 L 10.239




Byprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
pate  93/11/01 Version 386|C2.02 Case Name DESTIL.SIM
Time 19:37:14 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Name AZEO-DIST

k%%% Products %%

Leaving from stage 1 24
Product Phase Vapour Liguid
Assigned to Stream Name 21-D 7-SBA
Temperature - C 85.04 99,70
Pressure - kPa 101.00 101.00
n-Butane - Mole Frac 0.000686 0.000000
1-Butene -~ Mole Frac 0.000091 0.000000
tert-Butanocl -~ Mole Frac 0.155932 0.000254
2-Butanol - Mole Frac 0.299955 0.999322
H20 - Mole Frac 0.427789 6.75E-09
disecBEther -~ Mole Frac 0.115547 0.000424
Total Flow - kgmole/h 41.89 41.11




Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua
Dgte 893/11/01 Version 386[C2‘92 Case Name DESTIL.SIM
Time 19:37:14 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Name DSBE~PUR

**%% Column Input *#*%*

Number of Ideal Stages 20

Stage 1 Pressure 101.000 kbPa

Stage 20 Pressure 101.000 kPa

Stage 1 Temperature Estimate 90.000 C

Stage 20 Temperature Estimate 120.000 ¢

Feed stream 26-COL-IN enters on stage 5

Overhead Vapour Estimated Flow 7.5100 kgmole/h
side Exchanger on stage 1 is energy stream Q-C-DSBE
side Exchanger on stage 20 is energy stream Q-R~DSBE

Overhead wvapour product goes to stream 27-TOP~-DSBE
Bottom liquid product goes to stream 28-DSBE

Stage 1 Liquid is assigned to stream LIQ-DSBE-1
Damping Factor is -0.05000

*%¥** Specifications #*#%*%#*
1: Flow of the stage 20 Liquid is to be 0.3200 kgmole/h
2: Reflux Ratio of stage 1 is to be 4,000



Hyprotech’s Process Simulator HYSIM - Licensed to Escola de Engenharia Maua

Date  93/11/02 Version 386[C2.02 Case Name DESTIL.SIM
Tine 1:131:01 Prop Pkg UNIQUAC-Ideal Column Name DSBE-PUR

*k%x* Stage Variables *%%+*

Reflux Ratio 4.00000
Stg Press Tenp Flow Rates ( kgmole/h ) Duty
No kPa C Ligquid Vapour Feed Draws GJ/h
1 101.0 87.3 - 141.0 35.2 V -5.868
2 101.0 92.7 143.5 176.2
3 101.0 94.8 144.5 178.7
4 101.0 95.5 144.9 179.8
5 101.0 95.8 181.8 1806.1 35.6
6 101.0 97.7 183.4 181.5
7 101.0 98.3 184.1 183.0
8 101.0 98.5 184.7 183.7
9 101.0 88.7 185.6 184.4
10 101.0 98.9 186.7 185.3
11 101.0 899.4 i87.3 186.4
12 101.0 iol1.3 186.5 186.9
13 101.0 106.0 187.3 186.2
14 i01.0 112.6 193.5 187.0
15 101.0 117.3 200.6 193.1
16 101.0 119.4 205.0 200.3
17 101.0 120.2 207.1 204.7
18 101.0 120.5 208.1 206.8
19 101.0 120.6 208.8 207.8
20 101.0 120.7 208.5 0.3 L 7.331




Hyprotech’s Process Simulator HYSIM ~ Licensed to Escola de Engenharia Maua
Case Name DESTIL.SIM
Prop Pkg UNIQUAC~Ideal Column Hame DSBE-PUR

Date 93/11/01
Time 19:37:14

*k k%

Version 386|C2.02

Products ##%%

Leaving from stage 1 20
Product Phase Vapour Liguid
Assigned to Stream Name 27-TOP~DSBE 28-DSBE
Temperature - C 87.26 120.69
Pressure - kPa 101.00 101.00
n-Butane - Mole Frac 0.000785 0.000000
i1-Butene ~ Mole Frac ¢.000108 G.000000
tert-Butanol - Mole Frac 0.181666 0.000000
2-Butanol -~ Mole Frac 0.352064 0.000117
H20 - Mole Frac 0.337129 0.000000
disecBEther - Mole Frac 0.128249 0.999883
Total Flow - kgmole/h 35.24 0.32




Hyprotech’s Process Simulator HYSIM -~ Licensed to Escola de Engenharia Maua
Case MName SEP-LL.EBIM

Date 93/11/01
Time 19:35:27

Streanm
Vapour frac.
Temperature C
Pressure kPa

Version 386]C2.02
Prop PKg UNIQUAC-Ideal

Molar Flow kgmole/h

Mass Flow kg/h
Ligvol Flow m3/h
Enthalpy kd/h
n-Butane mole
1--Butene mole
tert-Butanolmole
2-Butanol nole
H20 mole
disecBEther mole

frac.
frac.
frac.
frac.
frac.
frac.

22

=LL-IN
0.G000

50.0000%*

10
4
237

~1.065

1.6000%*
1.8857%*
0.3481
2.9254
70E+06

0.0007%*

0.0001%*

0.2307 3%
D.42 i*
0.131.5%

23~LL~ORG
0.0000
50.0000
101.0000
35.5628
2240.3823
2.7898
-860671.0042
0.0008
0.0001
0.1800
0.3489
0.3341
0.1361

24~VENT
1.0060
50.0000
101.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0000
0.0286
0.0072
0.1821
0.1387
0.4649
0.1785

25-H20
G.0000
50.0000
1C01.0000
6.3228
129.9657
0.1356
-205035.7343
0.0002
0.0000
0.0204
0.0246
0.9547
¢.0001



|PROJETO DAS COLUNAS DE DESTILACAQ - PROCESSOQ SBA

M&S INDEX = 930,6
Tempo de depreciacao = 8 anos
COLUNA : SEPARADORA DE C4S

Numero de estagios 9

Eficiencia = 0,4

Vazao de vapor = 2740 Ibmol/h

Densidade vapor = 0,783 Ib/ft3

Densidade liquido = 33,84 Ib/ft3

Massa Molec vap = 56,99

H= 51,756 ft

At = 55,26 ft2

Dt = 8,39 ft

Custo instalado = 295510 US$
COLUNA : . SEPARADORA DE SBA

Numero de estagios 24

Eficiencia = 0,6

Vazao de vapor = 660,3 Ibmol/h

Densidade vapor = 0,15 Ib/ft3

Densidade liquido = 45,38 |b/fi3

Massa Molec vap = 73,26

H= 92,00 ft

At = 33,44 fi2

Dt = 6,52 ft

Custo instalado = 358658 US$



COLUNA : SEPARADORA DE DSBE

Numero de estagios 20
Eficiencia = 0,6
Vazao de vapor = 459
Densidade vapor = 0,251
Densidade liquido = 40,82
Massa Molec vap = 130,21
H= 76,67 ft

At = 33,72 ft2

Di= 655 #t

Custo instalado = 311268

CUSTO TOTAL :

Custo instalado = 965437
Custo anualizado = 120680

Iomol/h
Ib/ft3

{b/ft3

uss

UsS$

US%/ano
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PIRCH

Streanm Supply Target Heat Cap. Enthalpy |Strean
Name Tenp. Tenp. Flowrate Change Type

(<) {C) (kW/C) (kW)
1-AL-BUT 25.00 160.00 1.92 259,16 COLD
2-AL—-AGUA 25.00 160.00 1.17 158.27 COLD
3-EF-REAT 166.00 50.00 36.39 ~4002.78 HOT
4~-REC-AGUA 50.00 160.00 7.06 777.00 CCOLD
5-AL~C~BUT 50.00 56.40 25.72 164.61 COLD
6~-C~-C-BUT 54.80 54.30 13922.78 ~6961.39 HOT
7-R-C-BUT 145.60 | . 150.50 1465.00 7178.50 COLD
8~-C~-C~SBA 91.10 |~ 85.00 478.51 -~2918.89 HOT
9-R~-C~-SBA 99.60 99.70 28441.66 2844.17 COLD
10-AL~LL 85.00 50.00 15.55 -544.13 BOT
11-AL-DSBE 50.00 80.70 1.78 54,59 COLD
12-C~-C-DSBE 92.70 87.30 301.85 -1630.00 HOT
13-R-C-DSBE 120.60 120.70 20363.89 2036.39 COLD
14-REC-BUT 54.30 160.00 47 .34 5003.58 COLD

PINCH
TARGETS
dTmin = 10.00 C

Tpinch(interval) = 87.70 C

Tpinch(hot) = 92.70 C

Tpinch(cold) = 82.70 C

Qhmin = 14054.31 kW
Qcmin = 11635.24 kW
Units Shells Area(m2)

Above : 8 14 554
Below : 11 13 816
Total : 19 27 1370

Energy Capital Total
Costs($/yr) 1611308 ?31710 1843018
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ABSTRACT

APPLICATION OF PROCESS SYNTHESIS TECHNIQUES ON THE CONCEPTION
OF AN INTEGRATED 2-BUTANOL PLANT

Process synthesis is a recent research area in chemical engineering concerned with

systematization of the conceptual design of chemical processes.

In this work, a flowsheet for 2-butanol production was conceived, using process synthesis
techniques. The chosen reaction path was the hydration of linear butenes over a strong acid

ion-exchange resin as catalyst.

Following a decision hierarchy, this work was divided in three steps: reactor design; separator

and recycle system; and heat exchanger network and utilities.

At the reactor design step, a simplified design was performed in order to identify its design
variables and the equipment cost estimate. At the separation system step, the separation
equipment was chosen, sequenced and preliminarily designed. The separation system is
composed by three distillation columns: butenes separator, 2-butanol separator and di-sec-
butyl-ether separator. For the evaluation of the heat exchanger network cost and the utilities
consumption, PINCH Technology was applied, which eliminates the need of the heat

exchanger network design.

By this way, the production cost of 2-butanol, considering the most important equipment, was
calculated. It was concluded that the optimum values of the design variables: butenes
conversion in the reactor and butenes concentration in the purge stream were around 60% and

40%, respectively.



