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RESUMO

O intuito deste trabalho foi realizar o projeto e analise da via de prodacéattMetil-
Cetona (MEK) 99,% pela desidrogenacao secbutanol em reator de leito fixo catalitico, sendo
usado catalisador de liga metélica. A producao anual almejada foi de dez mil toneladas do produto
e assim, a simulacdo do processo foi implementada no sofspeaPlu& com as especificacdes
iniciais do pojeto. Os dados retornados pelo simulador possibilitaram o calculo de variaveis de
designdos equipamentos que compdem a planta de producdo de MEK, seguido de suas respectivas
otimizacdes econdmicas, bem como as tubulagbes, sistema de seguranca, tasifiontn
controle dos processos integrantes do sistema. Dispondo do 6timo econémico dos equipamentos
da planta, preco dos reagentes e produtos, procsdawavaliacdo econdbmica, considerasel@
demanda pelo produto, além de servigcos como eletricidade,gssim validar a viabilidade de
instalacdo da unidade produtiva. A capacidade produtiva podera atender uma vasta gama de

industrias como as de tintas, resinas, colas, solventes.

Palavras chave: Metil-Etil-Cetona, MEK, secbutanol, processo industriahrocesso

quimico, viabilidade.
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ABSTRACT

The purpose of this work was to carry out the design and analysis of theMgttmyll
Ketone (MEK) 99.% from the dehydrogenation eécbutanol in a catalytic fixed bed reactor,
using a metallic catalysThe estimated annual yield was ten thousand tons of the product and thus,
the process simulation was implementedAspenPlus®with the initial specifications of the
project. The data returned by the simulator made it possible to calculate the dealyewaf the
equipment that compose the MEK production plant, followed by their respective economic
optimizations, as well as the piping, safety system and process control instrumentation that are part
of the system. With the economic optimization of g&nt equipment, the price of the reagents
and products, the economic evaluation was made, considering the demand for the product, as well
as services such as electricity, in order to validate the viability of installing the production unit.
The estimategroduction capacity can attend a wide range of industries such as paint, resins, glues,

solvents industries.

Keywords: Methyl-Ethyl-Ketone, MEK secbutanol, industrial process, chemical process,

viability.
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1 INTRODUCAO

A metil-etil -cetona(abreviacdo em inglés, MEK) oulfitanona, € um composto organico
com a presenca do grupo carbonila, de férmula moleculd¢GC Essa substancia € uma cetona

alifatica que, juntamente com a acetona, € uma das moléculas da categoria mais importantes no

O

ambto comercial

Figura 1 - Estrutura molecular da 2-butanona

O principal uso dessa substancia é como solvente de baixo ponto de ebulicdo em processos
envolvendo gomas, resinas, nitrato e acetato de celulose e revestimestiperdieie de vinil.
Entretanto, a mesma também é utilizada na producéo de borracha, cera de parafina e produtos

domésticos como lacas, vernizes, removedores de tinta elBolas.

7

Tratandese de propriedades organolépticas, o composto € um liquido incolor
razoavelmente volatil e de odor semelhante ao da acetona e pungente, apesar de agradavel

causando irritacdo aos olhos, nargaegantal?

1.1 Aplicacbes
1.1.1 Solvente

De um modo geral para usos industriaidBK se apresenta como um solvente com
algumas varagens sobre outros com taxa de evaporacdo semelhantes pois tem um alto poder de
dissolucgéo, solubilizando uma quantidade razoavel de matéria mantendo sua viscosidade e teor de
sélidos, miscibilidade com diversos hidrocarbonetos e proporgcédo volume/messa/dh em

fungéo de sua baixa densidade.



1.1.2 Tintas, revestimentos e cimentos

A MEK é utilizada na formulacdo de revestimentos e tintas por permitir que solucdes de
baixa viscosidade sejam obtidas simultaneamente a um alto teor de soélidos, sem afetar as
propriedades do filme. Lacas produzidas com esse composto sdo utilizadas nas industrias
automotivas, de produtos elétricos e de moéveis. Especificamente para tintas de impresséo, agir
como ligante de baixa temperatura e a funcao de solvente de separat@piaae torna popular
na area. Ja para cimentos com base de borracha, a rapida taxa de evaporacéo atrai a atencao c

mercado.

1.1.3 Polimerizagao
As polimerizacfes do poliestireno, acrilonitrfbatadieneestireno e borracha de estireno
butadien@recisam da-butanona como solvente para efetividade do processo, devido ao seu poder

de dissolu¢cdo dos compostos primarios desses produtos que nao é comum em outros solventes.

1.1.4 Processamento de alimentos

Na induastria alimenticia, aMEK € utilizada comosolvente de extracdo para a
industrializacdo de alguns produtos. A escolha desse composto € conveniente a esse tipo de
manufatura pois além dalitanona ser uma substancia naturalmente presente em uma ampla
variedade de alimentds fazendo com que rekios minimos sejam aceitaveis, tem todas suas

vantagens como solvente anteriormente citadas.

1.1.5 Limpeza e desengraxamento

Existem processos industriais em que a MEK é utilizada para o desengraxamento ou
limpeza de partes do sistema. Um exemplo do poderisseluicédo do produto nesse tipo de
composto é o desenceramento de 6leo, uma espécie de purificagdo do mesmo. A cetona em questa
€ adicionada ao 6leo com cera, em seguida a mistura € aquecida até a homogeneizagéo da mescl

e depois resfriada, criando unasé de cera que sera decantafilrada. "]



1.2 Propriedades

Em seguida, terse uma tabela com algumas propriedades figigmicas da MEK, as
quais serdo utilizadas no decorrer do projeto:

Tabelal - Propriedades fisicequimicasda metil-etil-cetona

Propriedade Unidade de medida Valor
Peso Molecular g/mol 72,1
Ponto deFuséao °C -86,6
Ponto deEbulicéo °C 79,6
Densidadea 25 °C kg/ms3 799,7
Calor Latente de Vaporizacdo a 101,3 kPa kJmol 32,8
Presséo de Vapor a 25 °C kPa 12,1
Solubilidade em Agua a 25 °C kg/m3 223
Viscosidade 25 °C cP 0,4
Capacidade Calorifica da Fase Liquida a 20 ° kJ/kg.K 2,2
TensadSuperficial a 20 °C mN/m 24,6
Entalpia de Combustdo a Pressdo Constante e : kJmol 24443

Tratandese depropriedades fisicas, alitanona € apenas parcialmente miscivel em agua,
entretanto é completamente miscivel com a maioria dos solventes organicos. O composto forma
uma mistura azeotrépica com a agua em uma proporcao de 88,7% de MEK e n&do forma €om o sec
butanol, matéria prima para o processo de producio explorado nesse projeto. E insaponificavel e
ao, contrario dos ésteres, nao forma produtos corrosivos apds hidrélise. Apresenta estabilidade em
exposicdo a luz e calor, se decompondo apenas depois des Ippgodos sobre radiacéo
ultravioleta, produzindo etano, metano, mondxddacarbono, etileno e diacetil



Quanto a toxicologia, o composto ndo é classificado como carcinogénico para humanos,
entretanto, sua inalacdo pode causar tosse, dor de cabégeg, toAusea, vomito, sonoléncia,
dorméncia e dificuldade de msacdo. Em contato com a peléa sensacéo de secura e nos olhos
dor e vermelhiddo. A LEy oral em ratos é de 2500 a 3400 mg/kg, enquanto a cutanea em coelhos

é acima de 8 mL/kg.

1.3 Processos
Existe mais de um modo de se obter-bhuRanona industrialmente. Pede citar os

seguintes:

1.3.1 Desidrogenacaaatalitica do sec-butanol emfasegasosa

E uma eacéo endotérmica em que a concentracdo de MEK na mistura de rea¢do aumenta
com a temperatura e agje seu maximo em aproximadamente 350 °C. Nesse métoddyutaeal
€ desidrogenado em um reator rituliularno qual é fornecido o calor de reacao através de uma
corrente de 6leo aquecendo o equipamento. Os produtos de reacao deixam o reator nsoegma ga
e sdo separados em MEK liquido bruto e hidrogénio. Esse é o processo mais utilizado na industria,
88% da producdo mundial, e o que sera tratado pesgtq com mudanca do fluido que fornece

calor de reac&d'®

1.3.2 Oxidacao dafaseliquida do n-butano

A auto oxidacdalo nbutano ocorre na fase liquida de acordo com um mecanismo radical
produzindo Zbutanona como produto intermediario e acido acético como produto final. O processo
continuo de fluxo em pistdo desenvolvido pela Union Carbide permiteta parcial de MEK
intermediario. A 150 °C, 65 bar e tempo de residéncia de 2,7 minutos;derM&K e acido

acético a uma proporcao massica de r@dpectivamenté&-l

1.3.3 Oxidacéodireta de n-buteno (Processo de Hoesciwacker)
Nesse processo, o oxigére transferido em uma fase homogénea pdratenos usando
um par de sais redox, Pd@ 2 CuCl. Esse par de sais é subsequentemente reoxidado. Essa

organizacao ocorre de acordo com as seguintes reacoes:



60 0@da 0006 WUBO 0'Q ¢06a
0Q cO® az 0 QO acd 606 a
O nbuteno é convertido pode ser convertido em MEK com uma seletividade de 86%,

entretanto, também pode ser convertido em butanonas cloradagimlueido, o que se mostra
como desvantagem doétodo, além da corrosdo causada pelos acidos Iites.

1.4 Derivados
1.4.1 Peréxido deMetil -Etil -Cetona

Derivado da Zbutanona, é utilizado como catalisador para iniciar a polimerizagdo da resina
poliéster usado em plasticos reforcados com fibra de vidro.sbbsténcia é feita oxidando a 2

butanona em uma solucao de 30% de peroxido de hidrogénio.

HO:: OH

Figura 2 - Estrura molecular do peréxido de MEK

1.4.2 Metil -Etil -Cetoxima
Esse aditivo, também chamado de MEKO, é um composto quimico essesacio como
agente preventor de formacéao de peles e encolhimentos nas camadas superficiais de tintas e laca

devido a oxidacdo, bloqueando os isocianatos em poliuretanos. Também € utilizado como

reticulador para selantes de silicone.
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Figura 3 - Estrutura molecular da metil-etil-cetoxima.

1.5 Mercado
A demanda d®EK decaiu no final dos anos 80 nos EUA ponaironmental Protection
Agency(EPA) primeiramente propds limitar componentes organicos volateis e classificou a MEK

comoum poluente arriscado para o Entretanto, em 2005, o composto foi retirado dessa lista.

A necessidade de mercado também foi reduzida na utilizagdo da substémeziam dos
solventes na mistura para lacas uretanicas, usadas em fitas magnéticas de revestimento. Assim
como em sua funcéo de removedor de cera no refino de éleos lubrificantes, uma vez que atualmente

0s motores sdo mais eficientes e produzem menos@sigeduzindo a demandaMieK .

Em 20170 maior consumidor global do produto era a regido-Rsigifico, seguido pela
Europa e América do Norte. Essa area apresenta grande demanda devido a necessidade de tintas
revestimentos em funcao dos setoresarsitucdo e manufatura. O aumento do investimento em
construcdes por parte, principalmente, dos governos indiano e chinés para suprir as necessidades
de infraestrutura tem impulsionado o desenvolvimento das induUstrias de construcéo,

consequentemente a dama por adesivos, tintas de impressao, plasticos, tim@agestimentos.
(6l

Tendéncias de mercado global envolvendo a area de construcédo civil afetam diretamente
procura por zbutanona, tanto na iniciativa privada quanto na publica. Um exemplo de gemand
especifica que altera a visdo econdmica desse produto é a Copa do Mundo FIFA 2022 no Qatar.
Apenas no ano de 2017, o pais investitca de 200 bilhdes de dolares americanos em seu esquema
de infraestrutura, com previsdo de acréscimo nos préximos anos, movimentando assim o mercado

de tintas, revestimentos e adesivos e, consequentementielFEKde!



Os principais produtores dessa&ncadoria sdo Exxon Mobil, Lanzhou Petrochemicals,
Maruzen Petrochemical, Royal Dutch Shell e Sasol, com destaque para a Exxon Mobil que produz
cerca de 135 mil toneladas por ano e assim, juntamente com a Maruzen Petrochemical, supriram
cerca de 35% da demda mundial em 2014. Entretanto, ha diversas outras industrias proeminentes
no ramo, como AkzoNobelCarboclor, Polinox e Tasco Chemical. A grande maioria dessas
fabricas estdo localizadas na China, devido aos custos gerais baixos e mao de obra barata e
qualificada, além do fato do pais ser um dos maiores consumidorebudan®na, facilitando

questdesogisticas!*0!

O consumo de MEK de acordo com o pais da demanda pode ser avaliado de acardo com

Figura 4:
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Figura 4 - Consumo mundial de MEK em 2014%*2

Em 2014, a MEK teve um mercado de 2,51 bilhdes de dblares americanos, dos quais 1,35
bilhdo pertencia ao produto chinés e indiano, possuindo assim o mmaiket shareglobal. A
demanda mundial nesse ano foi de 1,42 milh&o de toneladas de mercadoria, sendo 44% desse

volume direcionado & producée tintas e revestimentos e 17% paraaessivos!1314

O preco atual da-Butanona é entre 1600 e 1700 dolares ameridanetida no mercado

asiatico, porém esse valor esta vulneravel a variacbes da economia e incidentes nas grandes



produtoras. Um exemplo disso aconteceu em julho de 2017 quando a refinaria Pernis da companhia
Shell passou por um incéndg por produzir ummnde volume de MEK, 90 mil toneladas por

ano, fez com que houvesse um grande salto no precoadesgestol!>



2 ESPECIFICACOES DO PROCESSO

2.1 Objetivo

Este projeto visa a realizagdo da Engenharia de Processos de uma planta de producao de
cerca de 10.00tbneladas por ano de EMetil-Cetona (MEK) a partir da desidrogenacéo de sec
butanol em reator de leito fixo catalitico de meio aquecido, que consonedmente, cerca de

10490toneladas do alcool reagente, para uma capacidade de producédo de 8000 horas/ano

2.2 Critérios de projeto

1 Fator de producédo: 8000 horas/ano;
1 Pureza dgroduto final 99,7%;

1 Capacidade minima: 60% da capacidade de projeto;

O sobredimensionamento dos equipamentos foi determinado como:
Bombas e compressores:110%;
Torres de destilacdo, extracao, absorcéao: 120%;

Trocadores de calor: 110%;

= == =_ =4

Reator: 19%.

Os equipamentos que entram em contato com o gas hidrogénio gerado na esaggo (r
condensador, vaso flash, coluna de absorcéo e tubulacdes que ligam esses equipamentos)
precisam ser construidos com aco inoxidavel, ja guewin compostoorrosivo.

2.3 Matéria-prima disponivel
1 Secbutanol a 24 °C e 804,2 kg/m?;

 Catalisador heterogén composto por mistura metalica de Oxido de Zinco (ZnO) e Lat&o;

1 1,1,2tricloroetano 24°C, a uma pureza de 99,9%;
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f Agua destilada a 24°C:

2.4 Qualidade da alimentacéo
A Tabela descreve as condi¢cdes de entrada das trés correntes de alimentacao presentes no
sistema como um todo, a matépiama principal inserida npreaquecedor, o fluido de absorcao e

solvente de extracao, respectivamente:

Tabela 2 - Condi¢des de operacao da alimentacao

Local da Temperatura Presséo .
_ . Componente Vazao (ton/h)
Alimentacao °C (kg/cm?)
Preaguecedor
o 2-Butanol 33,9 2,536 1,464
inicial
Coluna de i .
. Agua destilada 24,0 0,904 1,662
Absorcao
Coluna de .
Tricloroetano 29,6 1,312 0,249
Extracdo

2.5 Servigos auxiliares

1 Agua de refrigeracéo
- Temperatura de entrada: 24 °C;
- Temperatura de saida: 45°C

- Pressdo maxima de projeto: Bar
1 Vapor superaquecido: 40 bar e 540°C.
Vapor saturado: 4,bar e 218°C.
Eletricidade trifasica a 440V0 Hz.

2.6  Condicdes limitrofes

As condi¢des limitrofes estabelecidas para o funcionamento dessa planta-sefedem
operacdo do reator. E necessario que a que a temperatura de reacadutanséaesteja
necessariamente entre 400 e 500°C. Assim, fs@u
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Y s p=450°C

Além disto, a queda de pressdo que o reator deve promover € de um valor inferior a 0,15

bar.

Cpl%atoro O y 1 5 b ar

2.7 Descricdo do processo

O caso de projeto em questdo é baseado ao apéndice F.3 dohiemical Egineering
Design!??, que sugere a producéo de’ k@/ano de MEK. O projeto de planta f@itb para a
producao de de etihetil-cetona pela desidrogenacgéo do-lsetanol.

Sechutanol é bombeado para o interior do sistema a partir do seu tanque de armazenamento
numa vazao de 23 m3/s. O componeaté bombeado e passa por preaquecedor até que a
corrente atinjalOC’C, temperatura proxima a de ebulicdo do composto, que em seguida é
direcionado a um vaporizador onde o estado fisico da corrente passa a ser gasoso. Apés a
vaporizacdo, a corrente gasosa passa por um superaquecedor, que ajusta a corrente com e
temperaturacorreta para entrada no reator, a 540°C. O vaporizador opera com integracao
energética com a corrente de gas que deixa o reator, funcionando como um resfriamento prévio da

corrente de produto da reacao para as proximas operacdes da planta.

O reator projetdo € um reator encamisado de leito catalitico fixo. Os componentes do
interior do reator sdo mantidos aquecidos por injecdo de vapor superaquecido no interior do reator
entre a carcaca e os dutos por onde passam 0s reagentes e produtos da reacacsbla@roce
passagem da corrente pelo leito cataliticos;taganol € convertido em mestil-cetona e gas
hidrogénio. Essa corrente esta a aproximadamente 504°C, por isso, apds passar pela integracac
energética, adentra um condensador parcial em que age#frigeracao € o fluido de troca de
calor. O vapor superaquecido que passa pelo reator para favorecer a reagdo endotérmica integre
energeticamente o trocador de calor anterior ao reator, aproveitando a temperatura do vapor na

saida do sitio de reacéo, alqaiada é elevada.

A corrente de saida do condensador parcial, que contém MK gdquicios de-Butanol,
ja resfriadgpassgpara um vaso flash, que separa as correntes liquida e gasosa, sendo essa Ultima

de topo canalizada para a coluna de absorcdo. A corrente de liquido do fundo é diretamente
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bombeada a segunda coluna de destilacdo do sistema, onde o produto, MEK, sai emrsua m

pureza.

A coluna de absorcéo opera a fim de se concentrar MEK na corrente liquida de fundo e
direcionar o H, produto de topojendidoparaoutra unidade produtivgue o utilize como matéra
prima A alimentacado de topo € de 4gua destilada, o fliedmbdorcdo. Assim, o produto de fundo
desta coluna é encaminhado a uma coluna de extracdo em que MEK ¢é desidratado pelo uso de

1,1,2tricloroetano.

O resultado destas operacdes é encaminhado a duas colunas de destilacdo consecutivas. A
primeira separa a BEK do 1,1,2tricloroetano, produto do fundo, que ser& recirculado para o
reservatorio da destinado ao recipiente regulador da alimentacdo da coluna de extracdo, sendo

aproveitado nessa operacao.

A segunda coluna de destilacdo se destina a separar MEKald que ndo reagiu na
corrente. Assimgomo produto deopo, a MEK com pureza de 997é recuperaa O seebutanol
que até entdo estava associado anwtiil-cetona retorna ao reservatorio de alimentagéo inicial

para gue se possa, entdo, realizar o gs@aovamente com este reagente.

2.8 Estimativa de custos

A estimativa de custos é realizada de maneira preliminar para que seja possivel prevé
alternativas do projeto e otimi@, para isto, € seguida a metodologia estabelecida no Tétler
O custo dosguipamentos, £em U.S.Gulf em 2006, é definido pelagiacgaal abaixo:

6 O @Y (1)

Sendo a e b séo as constantes presentes tabeladagri®@doode dimensionamento do
equipamento (&rea para trocadores, peso para e&sd, n € expoente para cada tipo de
equipamento. Os valores dos parametros usestés descritos nas figuras abaixo.
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Equipment Units for Size, § 5 ower Supper a b n Note
Agitators & mixers
Propeller driver power, kW 5.0 75.0 4, 300 1.920 0.8
Spiral ribbon mixer driver power, KW 5.0 35.0 11,000 420 1.5
Static mixer Liters/s 1.0 50.0 7RO 62 0.8
Bailers
Packaged, 15 to 40 bar kg'h steam 5,000.0 200,000.0 4,600 62 0.8
Field erected, 10 to 70 bar kg'h steam 20,0000 S00,000.0 90,000 @ 93 0.8
Centrifuges
High-speed disk diameter, m 0.26 0.49 63,000 20,000 0.8
Atmosphenc suspended basket  power, KW 20 20,0 37,000 1,200 1.2
Comprressors
Bl ower m /h 200.0 5.000.0 4. 200 27 0.8
Centrifugal driver power, k%W 132.0 29, 000.0 8,400 3,100 0.6
Reciprocating driver power, kW 100.0 16,000.0 240,000 1.33 1.5
Conveyors
Belt, 0.5 m wide length, m 10,0 500.0 271,000 340 1.0
Belt, 1.0 m wide length, m 10,0 500.0 23,000 575 1.0
Bucket elevator, 0.5 m bucket height, m 10,0 35.0 14, 000 1,450 1.0
Crushers
Reversible hammer mill wnne'h 20,0 40000 400 9900 0.5
Pulverizers kg'h 200.0 ERUHINY 3,000 390 0.5
Crystallizers
Scraped surface crystallizer lengrh, m 7.0 28000 41,000 00, (00 0.7
Distill ation colummns
See pressure vessels,

packing, and trays
Dyryers
Direct contact rotary area, m* 11.0 180.0 —7 A0 4,350 0.9 1
Pan area, m* 1.5 15.0 —5.300 24, Db 0.5 2
Spray dryer evap rate kyg'h 400,10 4 0000 190,000 180 0.9
Evaporators
Vertical mbe area, m” 1.0 a0 17,000 13,500 0.6
Agitated falling film area, m” 0.5 12.0 29,000 53,500 0.6

Figura 5 - Parametros paracusto dos equipamentos (continua)



Equipment Units for Size, § | - Sippar a b n Mole
Exchangers

U-tubee sheel ] anad fube area, m? 1l 1, (M0 Tl K 1.0
Floatmg head shell and tube area, m? 1l 1, (M0 11,00 115 1.0
[uuble pipe area, m* 10 RO S00 LI L0
Themmosython rehaaler area, m? LiTH Sy 13,000 95 1.0
U-tube Kettle rebaoider area, m® LT 5000 AEXITH] B3 L0
Plate and frame area, m? 1.0 1R0LD 1,100 RS0 4 3
Filters

Plate and frame capacity, 4 1.4 T 000 54,000 0.5
Vacuum drum area, m* LiTH TR0 —45000  SE000 0.3
Fuimaces

Coylindncal duty, MW {133 &0 53,000 a4, 000 LR

Buanx duty, MW 3 12000 T TL000 LR
Packmgs

304w Flase hig rings m? 1 3,700 L0
Ceramne mialox saddles m? L1 G30 1

304 s Pall rings m' i 4000 L0
PV structured paclang m? 1] 250 1.0

3 s structured packmng m? L1 3,200 10 4
Presare vessels

Vertical, o shell mass, kg 15000 &9,20000 —4{Md 230 e 5
Hurmoomtal, o shell mass, kg 25000 &5,20000 —2500 20y L&
Vertical, 34 = shell mass, kg W 124, 20000 —10,00 &0 e 5
Huormoomtal, 304 = shell mass, kg 170.0 114,000 —15,000 S L&
Puoorges amd dirswrers

fmglestage centrifugal flovw Liters/s [ S00.0 3300 44 1.2
Explossigm-prosif mustisr peower, KW 14 250000 Y2 L] 07
Coomdensmg steam turbimne peioweer, KW 10000 2000000 —1%,0d0  B2D (IR
Reaciors

Jacketed, agtated vohme, m' s LK 1400 15,400 0.7
Jacketed , amtated | glas-hned vishime, o s 25.0 13,0060 34,000 05
Tamks

Fhat g rosaof capacity, m' L T, (LD 53,000 2400 L&
Coome possf capacity, m A LITH] 4 (0 5,000 T 07
Trays

Sieve trays diameter, m s 5.0 1My 120 20 &
Valve trays diameter, m s 5.0 130 144 20 &
Bubble cap trays diameter, m s 5.0 el ] 240 20 &
Utalrhies

Cosolimg tivweer B2 pumps fhow htersis LR T, i1, (M #50 e 7
Packaged mechamcal refngerator evaporator duty, KW 5000 1, 50000 45900 T2 LR
Water 1om exchangs plant flow 1 ke 140 LTI e 20D 4,304 [}

Figura 6 - Parametros para custo dos equipamentos (continuag&o)

14
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3 DIMENSIONAMENTO E OTIMIZACAO

3.1 Bombas

Para o transporte de fluidos ao longo da planta € necessaria atingir as pesgsredas
para cada etapa do processo, no total foram necessabasnbas do tipo. Para dimensionar as
bombas utilizadas no processo, foram necessarios varios dados fornecidos pela simulacdo no
programaAspenPIu8. Desta forma, nesta parte teravatores obtidos pela simulag&o e célculos

para o dimensionamento das bombas na planta.

Tabela 3 - Valor das variaveis de interesse para ao dimensionamento das bombas

Bomba Ylar) + ( B)g F(kg/h) Nagm (M) himp (M)
B-0 5,00 794,34 1,61 3,00 15,91
B-1 5,84 794,34 1,84 5,58 3,00
B-2 5,49 801,31 1,69 3,00 21,33
B-3 6,10 994,92 1,67 3,45 26,25
B-4 4,07 981,95 1,77 10,35 3,45
B-5 5,71 1.199,84 0,26 3,00 17,63
B-6 4,65 1.399,48 0,18 3,27 8,03
B-7 2,69 733,63 0,11 3,16 28,19
B-8 3,92 1..225,66 0,19 5,28 4,08
B-9 5,11 747,82 1,89 3,16 18,33
B-10 6,38 701,77 0,21 5,76 15,91
B-11 3,36 740,79 1,71 3,39 35,79
B-12 5,17 734,79 1,57 3,39 7,58

Os parametros das bombas comegam a ser projetados a partir da diferenca derpressao
a admissdo e impulsdo da bomba. A primeira é relacionada a pressdo de entrada e da carga
hidrostatica em funcéo da forca exercida pela coluna de liquido anterior ao bocal.

0 "8MBQ 0 )

Sendo } a densi dade entaaa, g @aceleeagid @da gredade & lgas i d
altura do equipamento.
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A partir dos célculos com base nglEcao 2 os valores de presséo de aspiracdo para cada
uma das bombas podenr salculados.

Ja a pressédo de impulsédo é a soma da pressao da coluna com a pressao hidrostética exercid
pela altura de liquido da coluna inteira somada a suspensao do equipamento seguinte e a perda de

carga.
0 "8MBQ 0 b O})G)ubos (3)

Em quew Gunosque representa a perda de carga devido a tubulacdo, admite valores entre
0,05 e 0,1.Nesse caso, as perdas de carga estdo relacionadas ndo somente a tubulacéo, mas tambe
equipamentos, como trocadores de calor. Logo, considezaas perdas de carga devio
tubulagdes igual a 0,1 e de trocadores de acordo com a diferenca de pressao entre as corrente:
anteriores e seguintes ao trocador, e calselas contribuicbes de presséo utilizando a altura dos

equipament@ de sua elevacdo com base gad€ad?.
Além disso, Raisaé a pressio da corrente de saida da bomba segéspeP|us.

Para que nédo haja cavitacdo na bomba, € necessario que sua pressao de admissao seja mait
do que a de vapor do liquido. Equacionando esse cuidathrga liquida positiva de sgéo
(NPSH) disponivel deve ser maior do que o requerido para o sisemgue Rp € a pressao de
vapor da mistura da corrente de entrada.

o0Y® —— 4)

Terdo a diferenca de pressdo ) a qual a bomba esta submetida é sobredimensionada em
10% para prevencdo a possiveis variacfes, o calculo da poténcia absorvida da bomba é
possibilitado através da vazao volumétrica da corrente de entrada. A potéooiadalé calculada

por meio daEquacadb:

3<| Qc

)

Em queY0 é a diferenca entre a presséo de admissédo e de impulsdo do equip@@ento,
vazao de impulsiie 27,4 € uma consii de proporcionalidade pacarrecdo da diferenca

dimensional utilizada.
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Porém, o consumo de energia € maior devido a eficiéncia de cada bomba, necessitando
assim de uma correcéo, logo pes#ecalcular a poténcia hidraulica pEtpuacad. Por sua vez, a

poténcia danotor se da peladuacaor:

® g — (6)
@ —— (7)

Nesse tipo de processo, a rotatividade das bombas é consideravelmente alta, de modo que
devem ser orcados dois aparelhos para que, caso um falhe, o processo naorsejiihd por
muito tempo, devido a rapida substituicdo da reserva. Consequentemente, o custo das bombas, que

é dividido em custo da centrifuga e do motor de exploséo, € multiplicado por dois.

5 ¢ wmn nep" (8)
0 WL TP X Bt h 9
6 86 6 (10
04 € ©"Qf "Qa OOy B (11

Tabela4 - Custo das bombas

Bombas Custo (R$)
B-0 91.312,66
B-1 93.177,36
B-2 92.153,53
B-3 92.804,73
B-4 90.669,54
B-5 85.539,29
B-6 84.671,75
B-7 73.729,89
B-8 84.571,83

B-9 92.445,51
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(Continuagéao)

Bombas Custo (R9)
B-10 85.361,18
B-11 82.909,66
B-12 91.343,58

3.1.1 Custos Operativos
A energia elétrica requisitada pela bomba € precificada enfumao direta a poténcia,
de modo que:

o} YA rip W T TRT&D (12)

Em que 8000 é tempo de operacdo anual para uma projecao de 15 anos e 0,15 é o preco dc
KW.

Tabela5 - Custos total com os servigos auxiliares em 15 anos

Custo em 15 anos
Bombas

(R3)

B-0 10.960,46
B-1 14.624,06
B-2 12.573,31
B-3 13.866,97
B-4 9.772,79
B-5 2.032,86
B-6 1.126,56
B-7 848,36

B-8 1.032,94
B-9 13.148,62
B-10 1.834,10
B-11 16.091,13

B-12 11.018,59
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3.2 Compressor
O compressor possui a fungdo de impulsionarboitanol em sua forma gasosa desde o

vaporizador até o superagueceaorterior ao reator, na planta em questao. Este equipamento tem
seus parametros de dimensionamento dados pelo software de sinisaed®Iu8 que estio

explicitados na tabela abaixo.

Tabela 6 - Valor das variaveis de interesse para ao dimensionamento do compressoctlK

Variavel Valor Unidade
Pe 2,19 kg/m3 g
Os 1,94 kg/m3 g
M 1,46 ton/h
W 2,31 kW

O custo do compressor é calculado por

& & G " (13)

Em que Wé a poténcia. Desta forma os parametros para o calculo do custo do compressor estéo

naTabela 7

Tabela7 - Valor das variaveis de interesse para ao dimensionamento do compressotlK

Parametro Valor Unidade
a 8.400,00
b 3.100,00

C 13.160,14 US$ 2017
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3.3 Trocadores de Calor

O sistema de troca térmica da planta € composto por 10 trocadores de calor, 4 destes
associados as colunas de destilacéo, nos quais ocorre transferéncia de calor entre dois fluidos que
estdo a temperaturas diferentes. Para determinar o tipo de equiparasradequado ao processo,
devese levar em consideracéo fatores como: pressoes e temperaturas de operacao, propriedade:
dos fluidos de processo e vaz&do de escoamiéhto.

Os trocadores de calor utilizados no projeto possuem contato indireto entrel@s, fhwi
seja, o fluxo de calor entre os fluidos quente e frio ocorre através de uma superficie que impede a
sua mistura, e sdo do tipo tubular, classificados como trocadores deutas@u de tubos

concéntricog3

No trocador de tubos concéntricosnt#®m chamado de tubo duplo, um dos fluidos escoa
pelo tubo interno, enquanto o outro escoa pela parte externa entre os tubos em direcdo oposta. Este

tipo de equipamento € de simples manutencéo e € indicado para areas de troca térmica de até 1(
2 [30]
m-.

Jao trocador de casemibo é constituido por tubos, por onde passa um dos fluidos, que séo
envolvidos por uma carcaca, de forma que o outro tubo passa pelo espaco intermediario. Estes sac
utilizados nas mais diversas condi¢cdes operacionais, como altasepresginperaturas, grande
area de troca requerida, fluidos viscosos, corrosdo, entre outras. Os trocadores de calor nos quais
nao houve cruzamento de temperatura possuem apenas uma carcaca e sd&dadipasko que

os trocadores onde observsel essaituacéo tém duas carcacas e sdo do tid23l

3.3.1 Descricao Dos Equipamentos

O trocador ED1 é umpreaquecedorde tubos concéntricos, cuja fungcdo principal é
promover o aquecimento da corrente de alimentacdo composta {butaecl. Pelos tubos temos
o vapor de aquecimento, a baixa pressdo, passando a 218 °C, e pelo casco passa a corrente d
alimentacédo que seaquecida de 35,32 a 100 °C, a uma presséo de 3,5 bar, sem que ocorra
mudanca de fase. Os tubos séao de aco inoxidavel 304. Para o vapor de aquecimento consideramo:

o coeficiente de deposicdo igual @= 0,0013"Gh 3 Qo Menquanto para a corrente d
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alimentac&o consideramas=r0,0002@ 3 TQa gpar ser considerado um solvente organico. O

fator de correcéo neste caso é considerado igual a 1.

O vaporizador ED2 € um trocador de calor do tipo casebos de modelo AEP, escolhido
desta forma poapresentar um alto valor de variacdo de temperatura, que aquecera a corrente de
alimentacéo de 100 °C até 158,29 °C. Para isso, sera utilizada a corrente que sai do reator a 450 °C
para promover o aquecimento da corrente de alimentacéo, que entdoaemaoéizador a uma
temperatura de 195,23 °C. A corrente quente passa pelos tubos, de configuracdo triangular,
enguanto a corrente de alimentacéo, composta apenas-bortaea] passa pela carcaca. Os tubos
sdo de aco inoxidavel 304. Para a corrente tgugone adentra o vaporizador consideramos
coeficiente de deposicédo igual &= 0,0002"Gh 3 ¥Qo (yior ser uma corrente de solvente
organico evaporando e para a corrente fria temos rf = 0,@802 TQ® (Ppor ser composto

organico sem mudanca deda® fator de correcao neste caso é Ft=0,999.

O trocador ED3 € um supaguecedode cascdubos do tipo BEM, cuja funcéo principal
€ promover o aquecimento da corrente de alimentacdo que entrara no reator. Pelos tubos, de
configuracdo triangular e acooxidavel 304, temos a corrente de vapor superaquecido de
v T T{QTNa o & ub GHpassando a 460 °C e saindo a 376,42 °C, e pelo casco passa a corrente
de alimentacédo que sera aquecida de 161 °C a 446 °C. Foi considerado um coeficiente de deposica
igual & r= 0,0002Ch 3 TQa Gpéra a corrente fria e rq = 0,008 3 TQ® (para a corrente

guente. O fator de correcdo neste caso € considerado igual a 0,999.

O trocador ED4 é um cooler de castobos do tipo AES, resfriando a corrente glimenta
a coluna de absorcgéo de 195,72 °C para 29,58 °C, com coeficiente de deposicae+ga0D2
"G 3 TQo (Xicorrente quente passa pelos tubos, de configuracéo triangular e aco inoxidavel
304. A agua de refrigeracao entra na carcaca a 24a°@eixa a 45,18 °C, ndo havendo mudanca
de fase, de forma que podemos considerar o coeficiente de deposicao igeaD 00235
" 3 TQw deh=1. Percebse que se for utilizado um trocador tip@,lhavera cruzamento de

temperaturas, assim fescolhido utilizar duas carcacas em sériéd)(Bara evitar esse problema.

O trocador ED5 € umpreaquecedor de tubos concéntricos, cuja funcao principal é
promover o aquecimento da corrente de produto destinada a primeira coluna de destilacdo. Para
isso,sera aproveitado o calor da corrente de fundo da primeira coluna de destilacdo. Pelos tubos

temos o reciclo do fundo da primeira coluna de destilacdo entrando a 140 °C e saindo a 35 °C e
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pela carcaca passa a coteede produtoque sera aquecida 8é,05°C a 101,89 °C. Para o reciclo
consideramos um coeficiente de deposicdo igual=20;,0002'@ 3 FQ ¢) @nquanto para a
corrente de produto consideramos rf = 0,0082 3 Qo (pdr ser considerado um composto

organico. O fator de correcdo € colesado igual a 1.

O condensador-B6 € um trocador cas¢abos do tipo AES que condensa a corrente de
topo da primeira coluna de destilacdo, composta principalmente por MEK, que passa pelos tubos
dispostos em configuracdo triangular. A corrente € eakdride 94,71 °C até 86,30 °C com
coeficiente de deposicédo de=r0,0002G 3 TQw cAdagua de refrigeracdo escoa pela carcaca
entrando de a °C e saindo a 45 °C com rf = 0,00#35% FQwm 0 &

O refervedor ED7 € um casctubos tipo AKT que vaporiza a corrente de fundo da primeira
coluna de destilagcdo, composta por TCE, que passa pela carcaca, sendo agiéstd@aaded 7,49
°C com coeficiente de deposicdo de rf = 0,00823 FQ0 ¢ @ vaor de aquecimento passa pela

tubos a 218 °C com rq = 0,00T8 3 TQ &) $em que haja mudanca de fase, portagth. F

O trocador ED8 € umpreaquecedor de tubos concéntricos, cuja funcdo principal é
promover o aquecimento da corrente de produttrndea a segunda coluna de destilagdo. Para
aguecer a corrente, sera utilizado o produto de topo da segunda coluna de destilacdo. Assim, pelos
tubos, de configuracdo triangular e também de aco inoxidavel 304, temos o produto de topo,
composta principalmeatpor MEK, passando a 78,98 °C e saindo a 30 °C, e pela carcaca passa a
corrente de produto que sera aquecida de 27,74 °C a 69,75 °C. Para a corrente quente consideramc
um coeficiente de deposicéo igual #&=r0,0002"® 3 Qo ganquanto para a cortenfria
consideramos # 0,0002Gh 3 ¥Q gpar ambos serem considerados solventes organicos. O fator

de correcéo é considerado igual a 1.

O condensador-B9 é um casctubos AES o qual condensa a corrente de topo, composta
por MEK, da segunda coluna destilacéo. Pelo lado dos tubos passa a corrente de produto de topo
da coluna que sera resfriada de 88,68 °C até 78,95 °C com coeficiente de depogic@c0002
" 3 TQo (Pela carcaca passara a agua de refrigeracdo a uma temperatura dec@hIG
0,000235G 3 TQ cifator de correcéo é considerado igual a 1.

O refervedor ELO € um trocador de castabos do tipo AKT que vaporiza a corrente de
fundo da segunda coluna de destilacéo, rica embsanol. O vapor de aguecimento @aas218

°C pelos tubos, enquanto a corrente de processo, que passa pela carcaca, é aquecida de 114,76 ¢
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a 116, °C. A corrente fria possui coeficiente de deposicado iguab013h 3 Qo (enquanto
a corrente quentg+ 0,0002G 3 TQd GO possui valor igual & 1.

3.3.2 Dimensionamentodostrocadoresde calor

No dimensionamento dos trocadores de calordemomo objetivo determinar a area de

troca térmica. Para issutjliza-se a equacéo geral de um trocador der datb
0 "Y8OY'Y (14)

Em que Q é o fluxo de calor trocado, U € o coeficiente global de transferéncia decalor, F
é o fator de correcdo, A corresponde & area de troca térn¥c¥ & a temperatura média

logaritmica, calculada por meio da Equacs Y,

7

20 Z— (15)

Em quedé correspondente as temperaturas do fluido quente, T corresponde as temperaturas

do fluido frio, e o subscrito 1 refes® a entrada e o 2, a saida.

O coeficiente global de transferéncia de calor (U) € calculado a partir dos coeficientes de

deposicéo, dofluidos de processo (para o quenteie para o frio), que estdo diretamente ligadas
aos coeficientes individuais de transferéncia de calor dos fluidos quente €éQfrie (2,

respectivanente), de acordo com a Equag&ot>!!
- i (16)

Para a determinacéo dos coeficientes citados adispgmos da Tabela 8 e da Tabela 9.

Tabela 8 - Valores aproximados dos coeficientes individuais de troca térmica
AL
vikd

Sem Mudanca de Fase

Valores Aproximados dos h

Agua 5.700

Gases 125
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(Continuagéao)

Sem Mudanca de Fase

Solventes Organicos 1.350

Hidrocarbonetos 325

Produtos Condensando

Vapor de Agua 9.500

Solventes Organicos 1.550

Hidrocarbonetos Leves 1.450
Hidrocarbonetos Pesadc 175

Produtos Evaporando

Vapor de Agua 6.850

Solventes Organicos 1.000

Hidrocarbonetos Leves 1.100
Hidrocarbonetos Pesadc 150

Tabela 9 - Valores dos coeficientes de deposicao

Coeficiente de Deposicéo o -t m
Fluidos Limpos 0,00015
Fluidos Sujos 0,00120
Agua de Refrigeracdo 0,00020
Vapor de Agua 0,00015

O fator de correcao (Hoi estipulado utilizandas Figuras 7 e,§ara trocadores de calor
dos tipos 12 e 24, respectivamente. Para trocadores de tubos concéntricos, cossidergual
a 1.Conhecendee as temperaturas de entrada e saida dos fluidos quentes e frios, podem ser

calculados os fatores P e R, e entstgpalar graficamente o valor de F
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o — (17)
Y — (18)
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Figura 7 - Fator de correc&o para trocador de calor de casetubo do tipo 1-2 31
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Figura 8 - Fator de correc&o para trocador de calor de casetubo do tipo 2-4 [31]

Para calcular o fluxo de calor trocado (@m trocador de calpprimeiramente, devee
observar se hdpenawariacdo na temperatura das correntes, onde sera considerado o calor sensivel
do fluido (Cp) ou se ocorre uma mudanca de fase no procgssajecessitara de semsiderando
entdoo calor latente@). Devese leva em consideracdo tambénvazao massiaa correntém).
E necessario considerar apenas uma das correntes que passam pelo trocador, e para obter Q pc

meio dos calores sensivelagente utilizase as Equacdd® e 20, respectivamente.
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0 doYY (19
0 & (20)

A partir da area de troca térmica encontrada € possivel determinar o numero degubos (N
como é indicadpelaequacaabaixo.

- (13)

Em que Aé a area de cada tubo, que é calculada a partir de seu did¥)etroqmprimento
(Ly) por meio da Equacéd®2. Paraefeito de projeto, consides®e 0 sobredimensionamento de

seguranca em 110% para o calculo da &rea final do trocador de calor.
0o “00 (22

Por fim, o custe calculado em doélares Gulf, com baseano de referéncia de 2007, como
ja foi mostrado anteriormentendea é igual a 24000, b € igual a 46 e n éigual a 1,2

O valor deve ser atualizado para o ano de 2017, conhecidos o CEPCI dos andsede 200
2017, que sao 525,4 e 567,5 respectivamemntaultiplicado por 4,74 para considerar os custos da
instrumentacdo e anexos ao equipame@taalculo da conversdo de custos considerando os

valores dos CEPCI é mostrado abaikolabela 10mostra os resultados obtidos

Tabela10- Parametros dos trocadores de calor

Equipamenta Q (Gcallh) U (kcal/hnt°C) Area ()
E-01 0,08 162,50 3,40
E-02 0,23 250,88 5,83
E-03 0,25 162,50 24,00
E-04 0,27 1.155,94 5,98
E-05 0,01 162,50 3,24
E-06 0,05 676,70 0,64
E-07 0,51 636,29 0,65
E-08 0,03 162,50 41,09
E-09 0,64 787,03 12,78

E-10 0,66 740,47 6,65
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Tabela 11 - Investimento dos trocadores de calor

Investimento

Trocador
(R$2017)
E-01 163536,34
E-02 455878,26
E-03 448729,50
E-04 456207,98
E-05 165145,90
E-06 449294,39
E-07 471774,31
E-08 2062998,83
E-09 467033,57
E-10 502408,20

Os wstos de agua de refrigerac@apor de aquecimentte baixa press&oram calculados
com base nos precos de OR®/nT, 25,96 R$/tonPara o vapor de aquecimentoala presdo
utilizado exclusivamente nsuperaquecedog no reator, awsideramos o0 preco de 37 R$/ton
Considerase para o calculo do consumo anwabBproximacéo a tempo de operacdo de cada
equipamentalentro da industria con®000h de operacdo. Aabda 12mostra os resultados dos

custos dos servigos auxiliares.



Tabela12 - Custo dos servi¢cos auxiliares

Agua de refrigeracdo em  Vapor de aquecimento em

Trocador 15 anos (US$) 15 anos (US$)
E-01 - 511.383,30
E-02 - -

E-03 - 24.171.715,20
E-04 184.441.019,80 -

E-05 - -

E-06 19.286,92 -

E-07 - 216.804,77
E-08 - -

E-09 307.986,37 -

E-10 - 3.132.303,20

28
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3.4 Reator

A selecdo de um sistema de reagao que opere da maneira mais segura e mais eficiente pode
ser a chav@ara o sucesso ou o fracasso econdmico de uma planta qifh@aeator onde se
desenvolve a reacao € tubular de leito fixo com catalisador e isotérmiccbOtaeal, que entra
superaquecido na temperatura de 450°C, é convertido no catatieaderdo de zinceatdo em
etil-metil-cetona, produto de interesse, hidrogénio e outros produtos. A reacéo se caracteriza como
catalitica solidegas, portanto, as moléculas de gas debsénol tém que interagir com a

superficiesdlida do catalisador para quesacao aconteca.

Esta é endotérmica pelo fato do reator ser isotérmico, teenvapor superaquecido a
540°C agindo como fonte energética para deste. EatAmjetose assemelha a um trocador de
casco e tubo, onde no tubo ocorre a reacdo e no casa@wapor que garante a transferéncia de

calor.

A Tabela 13ndica & especificacOes de projeto @abela 14ndica as especificacbes do

catalisador.

Tabela 13- Especifica¢des de projeto do reator

Parametro Valor
Tr 450 °C
Psec,0 3 bar
Pvapor superaquecido 40 bar
Tvapor superaquecido,0 540 °C
Xsec 0,9

Tabela 14 - Especifica¢gBes de projeto do catalisador

Parametro Valor
Area superficial 40 /g
Dcat 0,046 m

0 0,4
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A cinética é representageela equacaobaixo:

o)

| S o 293

Onde as pessdes sdo determinadas pelasd€de4 a 26 e & demais constantes pelas

Equacbes 27 e 30.

0 0 Fp ® (24)
0 0 b (25

0 0 {aw (26)

| e — 1 pd pwp (27)
[ _n ptitty (29)
1D _h muvopu (29
[ h phv pitiY thwmyp 30)

Ao avaliar a cinética de reacao e balanco de andesseator tubular, dada pelquac® 31,
para aconversao de 0,90, obtemos 95,03d@ area superficial de catalisador necessaria.

— . — (31)
Sabendo que 17,F e area de catalisador equivale a 1 ft de alten@ator?”, é possivel
definir a altura do reator, 5394 m. A partir da configuracéo do reator usado, de diametro de 3 pol,
para definir a equivaléncia anterior, estisgao volume do reator, usando a equacao abaixo.
“ :1“) :x)

0w — o
I S

Dessa forma, terae um reator de 24,60°mA partir desse volume, é necessario encontrar
a relacdo comprimento e didmetro que seja economicamente mais viavel. A configuracao

multitubular pode ser avaliada como estratégia de dimensionamento do reator.
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Foi escolhido que o reator projetado suporte queda de pressdo maxima de 0,15 bar,
verificado através da equacéo de Ergun para leitd’fixanostrada n&Equacad3, e é necessario

respeitar a limitacdo de L/D >26%
PUBE-O3— 2 pkWO—3— 0 33)

Assim analise do 6timo econdmico é feita variando diametro dos tubos do reator e o nimero
de tubos. Vale ressaltar goesobredimensionamento é feito em 20% do valor do didmetro dos

tubos.

O custo completo dessa operacéo é feito a partir do peso do reator, levando em consideracao
0 peso dos tubos e da carcaca, o custo do catalisador e do vapor, que sao necessarios par
opeacionalizacdo. Para determinar stoudo reator se usaeguacadga descrita anteriormente
onde a variavel S neste caso é representada pelo peso e 0s paraimetrosag respectivamente

-2500, 200 e 0,6. Para definir o peso temos que:
© ¢tpod0 Mo Q & J (34)

O fator de complexidade X assume valor 4 e a espessura pode ser calculada por:

Q 5h "o @ (39)

A sobreespessurassume o valor de 6 devido a presenca de hidrogénio e a pressao de
projeto € o maximo entre o aumento de 10% pressao do vapor e a adi¢cao de 1,8. No tubo, o diametro
assume valores que cumpram a especificacdo de L/D citada anteriormente e temos o aeéscimo

30% do valor devido a necessidade de o tubo ser de aco inoxidavel

Para custo daarcaca também usa o método dmg, S ainda representa o peso e 0s
parametros assumem os valores4f&0, 230 e 0,6, visto que o material € aco carbono, e temos

definidopor:
® ¢tpl020 mMYO Q O (36)
No diametro da carcaga, usa a abordagem de trocador de calor, entdo & preciso
considerar o diametro dos tubos, o nimero de tubos e o0 espagcamento entre eles, comoa&xpresso

Equacaad37, considerando que todo o tubo esta trocando calor. Este foi definido a pRiguda

9 variando em torno de 0,89 e 0,95 mm de espagamento.
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0O 0 pXO® OW (37)
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Figura 9 - Relacdo de espagamento entre os tubos e a carc&éa

O fator de complexidade X assume valor 4 e a espessura poadécatada pel&quacdo

38, com sobreespessura de 3

0 D 9 o 39)

O custo do catalizador é definido pela massa utilizada, que é obtida a partir da equacao:

& "> (39)
0 0 W (40
Sendo 40 a relacdo de area superfmmlm?2e gramas de catalisador. O valor da grama de

catalisador, & foi estimado, de acordo com Towler, em 1 U$ibComo o tempo de operagéo

da planta é de 15 anos, o custo total de catalisador pode ser expresso por:
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6 p upw X (41)

Para um célculo de melhor aproximacao é preciso considesgotamento do catalisador,
gue vé daiclo de vida do catalisador, entretanto, ndo foi encontrado tais dados na literatura sobre

o catalisador usado neste trabalho para realizar o calculo desta forma.

Primeiramente, para o calculo custo do vapor supecatpued definido através da
simulagéo da\sperPlus®, o calor fornecido para a rea¢&®p, de 237995,45 kcal/h, e como néo ha

mudanca de fase, estedeoser expresso peimuacao 4, onde o Q assume=@n,my.

Sendo a diferenca de temperatura definida pateada e saida do vapor superaquecido,
540°C e 460°C. A partir d&kquacao 4pode ser encontrado o fluxo massico de vapor utilizado
my, em kg/h, e a partir do tempo de producéo de 8000h/ano e uso durante, 1&raoe® fluxo
massico total usada pela operacdo da planta. Assim, odmstporfoi calculado com base no

preco de vapor superaquecido de alta pressaad &$ton.

Em todos os custos aplise o CEPCI para 2017, obtendo o valor atual da operacao do
reator em délar e é convertido para reais, assim obtém a estimativa do valor total do investimento

necessario pamperacao do reator da planta.

As configuracdes analisadas foram para numero de tubos igual a 1,2,5,10 e 15, podem ser
vistas narigura 10 e foi possivel decidir o 6timo econémico esta no cenario de um tubo e diametro

de1,15824 me os dados estédo expost@slabela 15
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Figura 10- Comparacdo entre as configuracdes do reator

Tabela 15 - Cenarios para um tubo

Diametro Comprimento do  Investimento

NUmero Investimento total
do tubo reator reator

de tubos (R$ 2017)
(m) (m) (R$ 2017)
1,16 23,34 4.542.832,00 30.749.063,00
1,07 27,52 4.580.338,00 30.819.975,00

1 1,01 30,95 4.612.904,00 30.880.054,00

0,88 40,08 4.699.874,00 31.037.881,00
0,76 53,94 4.824.307,00 31.261.736,00

Tendo o 6timo definido podemos especificar o real dimensionamento do casco a partir do

calor necessario, qumde ser expresso pelguacaod2, apresentada daguinte maneira:

8

3 (42)

O — 43
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O coeficiente de global de troca térmica é obtido na litesfdt. Portanto, acarcaca tem

cumprimento de 5,3m. Repetindo o processo de célculo de custo do casco temos o custo final do

6timo, como mostra dabela 16

Tabela 16 - Reator otimizado

Diametro Comprimento Investimento Investimento

NUmero

Investimento

do tubo do reator do tubo dos cascos total
de tubos
(m) (m) (R$ 2017) (R$ 2017) (R$ 2017)
1 1,16 23,34 4.542.832,00 910.941,56 29.625.505,7¢
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3.5 Vaso Flash

O vaso flash posterior ao reator de leito fixo que faz um atihparte da corrente de
produto diretamente para a purificacdo da segunda destilacéo foi dimensionado também como um

recipiente vertical.

Com a equacao empirica de York, € possivel calcular a velocidade limite para que ndo haja
arraste no destilador, eglionando as densidades da fase gasosa, liquida e constante dependente da
tens«o superficial e viscosidade do | 2quido

constante, 0,3048, é correspondente a transformacéo de unidade de ft para m.

0 Q—2oOotomnt Y (44)

Nessa equacdo,¥® a vel oci dade® lai ndietnes,i deand egédsa, fja:
densidade da fase vapor, ambas em kg/m3. Genéalculada a area minimas#gao transversal
da coluna de destilacdo, dada pela razdo entre o fluxo massicd/sr mvelocidade limite, em

m/s.
Yo — (45)

Na qual Fé vazéo volumétrica de vapor. Conaigea minima, encontse o diametro

minimo da coluna pela relagdo geométrica

ol

$ (46)

Para determinar a altura necessdaria para manter um certo volume de liquido no vaso
separador, utiiase a vazao de liquido que vai para o equipamento, considerando um tempo de

resid°ncia (U) de 10 minutos:
0 “oof (47)

Assim, a altura do vaso flash pode ser calculada através da relacdo geométrica com o
didametro e area utilizando com o diametro calculado adicionada de 1,95 metros que é o padrao para
recipientes separadores que utilizdemistergara evitar arraste de liglo, como € ilustrado na

seguinte figura:
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Figura 11 - Célculo da altura de recipientes separadores com demisters

( -— phu (48)

Para o célculo de espessypaso do tanque e custo de colunas verticais, utiie@ams

seguintes equacoes:

Q ——— 088 (49
® ¢tO™O ™Mo Q O (50)
0 T e oap N (51

Sendo B a presséo de desenho, a qual é correspondengssfiprda coluna acrescida de
1,75 kg/cmou 3,5kg/cn? caso o ajuste de press&o siga menor do que esse vaom$arametro
adimensionakquivalente a 1055 para acarbono a pressdo e temperatura modergdgual a
0,85, C.A. a sobrespessura de corroséo, a qual foi selecionada como 6 mm por se tratar de um
equipamento de aco inox e X é o fator de complexidpse € correspondente a 4 em casos

complexos como essé!

O custo de carcaga vertical calculado na equacao acima tem valores empiricos para délares

americanos no ano de 2006. Devido a presenca do gas hidrogénio, o equipamento deve ser feito de
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aco inox de modo que foi usadon fator de conversao de 1,3@ajuste de preco do material e
corrigido para a moeda brasileira, como ja explicado.

Assim, obtevese 0s seguintes parametros para esse recipiente separador:

Tabela 17 - Dimensionamento do vaso flash

Grandeza Valor Grandeza Valor
" (kg/mP) 801,31 F (m?/h) 212,49
" (kg/mP) 0,49 H (m) 2,42
K 0,23 e (mm) 11,45
Vim (M/S) 2,83 W (kg) 38.024,97
D (m) 9,77 Cc (R$ 2017) 2.204.602,51
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3.6 Coluna de Absorcgao

A absorcao é uma operacao unitaria de transferéncia de massa em que uma corrente gasos:
é purificada por associacao das particulas de um gas com as de um solido oultisfeigoocesso
€ largamente utilizado para purificar misturas de gases, concerdes ggeparar compostos de

alta toxicidade.

A absorcgéo pode ser realizada em colunas com recheio ou coluna de pratos. Neste trabalho
optouse por utilizar coluna de recheio pois a queda de pressédo na fase gasosa e o tempo de retenca
de liquido sdo menasado que em coluna de pratos; ndo ha a necessidade de refrigerar o liquido;
n&o ha correntes secundarlf@Além disso, o calculo do diametro minimo requerido para a queda
de pressao estabelecida foi mais favoravel a escolha de uma coluna de absecj&iajga que
para diametros menores (menores que 0,6m) fazem com que pratos se tornem dificeis de se instalal

e caros/?

A coluna G2 existe no sistema no intuito de executar a primeira ef@z@paracao para
concentrar a metgtil-cetona. A correte gasosa de MEK, & restante do sdmtanol que nao
reagiu no reator R separada no interior vaso Flasi € introduzida na coluna pelo fundo a 25°C
e o solvente de tratamento, pelo topo a 24°C. O solvente em questdo € agua destilada. No interior
dacoluna as duas fases entram em contato entre elas pelo auxilio do recheio, em que se transfere
o MEK para a 4gua, concentrando prid fase gasosa. Assim |@péundo, em fase liquida, saem,
em fracdo massicdEK a 4,28%com Seebutanol a Q3% em agua ¥5,6%) e pelo topo saem
gas hidrogéni@85%). Este H serd armazenado e vendido. A corrente liquida € canalizada a coluna

de extracdo para a préxima etapa de purificacdo do produto.

A 4gua destilada foi selecionada como solvente ao invés do etanol, syggadessa
separacao. Essa escolha foi feita no intuito de poupar uma etapa de purificacdo que existiria na
planta, em que se separaria MEK do etanol. A agua destilada produz uma purificacdo de eficiéncia

proxima a produzida com a utilizacéo do alcodioeti

A coluna de absorcéo usada neste projeto foi dimensionada de acordo com o procedimento
descrito no Capitulo 11 do livi@hemical Engineering Desigde Gavin Towler e Ray Sinnott. O
didmetro minimo da coluna, para inicio do dimensionamento, failadlz com base na Equacgéo
de York, e em seguida utilizado para projeto de velocidade limite e &rea transversal de coluna

também citada anteriormente para colunas verticais.
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A partir do valor encontrado, que foi favoravel ao dimensionamento de uma celuna d
recheio, escolhese o recheio ndo ordenado constituido de selas Intalox de cerdmica, uma vez que

0S componentes que entram em contato com este recheio sdo de natureza corrosiva.

Assim, pelos métodos de Cornell e Onda, valores tabelgdafscos, reledes, chegae
aos valores e constantes para o célculo da altura de recheio da édtucada um dosiétodos
calculase um valor de bt e elegese o maior entre eles para o projeto, que foi o valor obtido pelo

método de Cornell.

Assim, foi possivel enctrar o valor da altura de recheara se chegar ao valor do
didmetro (capacidade) da coluna correlaciona as vazdes de liquido e vapor, propriedades fisicas do
sistema, caracteristicas do recheio, porcentagem de inundacao e queda de pressao por altura d

recheio. Essas séo as relacoes:

z Mg A M
6 h  Ajm h (52)

=) —— pmmb 53)
é b

Sendo A area de sectiansversal, determinada por:

3 - (54)
$ 2 plt (55)
Assim,
j‘l ip —— — (56)
( ( . (57)

A altura total da coluna é calculada contabilizando 0,91 metro de carcaga acima e abaixo
do recheio, além da altura de acumulo de liquido ao fundo da cbasegda no volume liquido

de saida retido em um tempo de residéncia de 10 minutos

( b b b (58)
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( (p ( ¢ Thop i (59)

A otimizacdo do equipamento foi realizada fazesdms calculos de custo a partir do
equipamento dimensionado primordialmente. Fixasela porcentagem de inundacao no interior

da coluna e seu diametro, para que assim, outros parametros pudesseatcséades.

A otimizacdo é feita pelo calculo do equipamento que opere no étimo econdmico,
considerando seus servicos auxiliares. O preco do equipamento € obtido em funcdo do seu peso
(W) em kg que por sua vez depende da espessura (e) do recipiente por meio das equacdes
49, 50

# pnrtnqrn?r[ﬁ (60)

Ainda com o auxilio do software de simulac6es Aspef®|fisi realizada a simulacéo da
planta com a coluna de absor¢édo de 10, 12, 14, 16, 18, 20 e 22 pratos tedricos, para que entac
fossem recalculados os custos de equipamento e 4gua em 15 anos. O preco por metro cubico de
agua é de aproximadamente US$ 0,45. Assim, abaixo esta expressa a variagdo deste custo de acorc

com o namero de pratos.

$1.570.000,00
$1.560.000,00
$1.550.000,00
$1.540.000,00
$1.530.000,00
$1.520.000,00
$1.510.000,00
$1.500.000,00

$1.490.000,00
10 12 14 16 18 20 22 24

Figura 12 - Custo total do equipamento em 15 anos, em reais, pelo nimero de pratos tedricos

O valor total orcado para este equipamento em seu 6timo econdmico, calculado para 15
anos de uso, foi de$ 1.387.837,63endo R$ 1.217.491,63 o investimento na compradaca

e recheioVendose que o 6timo da coluna de absorcao reside na casa dos 12 pratos teoricos, 0s
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parametros de dimensionamento foram recalculados para esse valor. Assirsecheg@alores

de projeto da coluna de absor¢éo organizados na talegaia s

Tabela 18 - Parametros de dimensionamento

P/
. Dcoluna Hrecheio H Liq Hotal
%floodlng Noc Hoc (m) H recheio

(m) (m  (m  (m) (mmH:0/m)

54,35 10,64 0,71 0,43 7,65 14,69 24,17 186,63
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3.7 Coluna de Extracao

A extracdo € urprocesso utilizado para separacdo de constituintes com diferentes graus de
solubilidade. Com duas fases de composi¢cOes diferentes, pode ocorrer a transferéncia de
componentes de uma para a outra. Neste projeto, uma coluna de extracdo € inserida logo apos C
processo de absorcao, para separar a corrente de 4gua e a corrente organica, que tem como princip
componente a metétil-cetonautilizando 1,1,2ricloroetano como solvente.

A corrente que deixa o0 absorvedor, por possuir menor densidade, é alinmenfiacido da
coluna e o 1,1;Zicloroetano, por sua vez, entra pelo topo, arrastando a MEK até a parte inferior
da coluna, onde sera recuperada. A figura a seguir mostra uma representacao esquematica dc

processo.

—| MEK+HZO I

Figura 13- Esquema da coluna de extracdo @

O modelo de coluna de extracao escolhido foi o de torre agitada pois € o equipamento de
aplicacdo tipica para compostos orgaridos adequado para processos que ndo necessitam de
tempo de contatminimo e tem um nuraro consideravel de estadids Esse modelo conta um
eixo acoplado a impelidores e anéis estabilizadores em sua carcaca para promover melhor mistura

dos fluxos ao atravessarem o equipamento.
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Figura 14 - Estrutura de uma colunade extracao tipo Scheibel

Existem trés escalas fundamentais a serem determinadas para projetar uma coluna de
extracao: seu diametro, altura da torre e pressao de operacédo. O dideser calculado através
da Equacadsl.

o — (61)

Sendo heve, Fpesads€ U vazao da fase levenf/h), vazao da fase pesada/fmh e capacidade
de liquido das correntes combinadas (m/h), respectivamente. Para esse Ultimo item, o \rator maxi
é de 30,48 m/R¥, o qual é utilizado para o projeto. Esse valor foi sobredimensionado em 20% por

guestdes de seguranca do processo.

Ja para o dimensionamento de altura do equipamento, é levado em conta alguns pontos. O
primeiro é a quantidade de praf que foi otimizada para reduzir o custo do processo e estrutura
utilizando o softwaréspenPIu8, considerando a eficiéncia dos mesmos para esse tipo de coluna,
que em média é dita como 96% de modo que a quantidade de pratos tedricos é divididagor
para se obter a quantidade de pratos reais. Possuindo o niumero de pratos reais (Np), é calculada
extensdo do meio da coluna pelo espacamento entre os pratos, dado como 0,4572 m para torre
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agitad&?, multiplicando esse valor por Ni.. Em seguidadicionase o valor da altura de topo e
de fundo, necessaria devido ao acumulo de fluidos no equipamento, que se encontra em uma faixa
de 10 a 15% da altura dos pratos da coluna. Nesse projeto consideraremos cada altura, de topo e d

fundo, como 10%. Dessrodo a altura € reduzida matematicamente a equacao:
© O O 0 pbo (62

Uma vez que o modelo de coluna de extragdo escolhido para o processo foi o de torre
agitada, dewse adequavariaveis com tipo de impelidor, rotacdo do eixo acoplado ao rotor e
poténcia requerida pela agitacdo para futura contabilizacdo de gastos variaveis de energia elétrica.
Para sistemas liquid@quido, sdo utilizados os rotores tipo turbina Rushforo qual estara
presente em cada prato da coluna, caracterizando uma espécie de torre agitada chamada colun:
Scheibel.

Figura 15 - Rotor tipo turbina Rushton

Uma vez simulado o processo com o auxilio do softwamenPIu8, é possivel saber,
atraves da ferramenta virtual, as densidades das correntes de entrada, assim como suas quantidadt
molares, que resultam nas fragbes molares da mistura. Com esses dadese gbdensidade

média da mistura, através da seguinte equacéo
” ” %0 ” %0 (63)

Em que ACO ® relacionado °~ fase cont2nua
menor quantidade de soluto, respectivamente. Por ndo se tratar de um composto puro na fase

dispersa, apropriedades dessa corrente sio retiradas da simulacao virsoétwareAspenPIuS.
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Utilizando a mesma referéncia de fases, para se calcular a viscosidade dindmica média da
mistura para um tanqueom chicanas, que é o caso da coluna de extragdo devido aos aneéis

estabilizadores, temos a seguinte equétao

—p (64)

Possuindo a altura e o diametro da coluna, ysedmalcular o volume aproximado da coluna
de extracdo e com ele, através do gréafico de&elde rotores adaptado Base*, descobrir a

rota-«o do rotor do extrator ANO, que, para

A poténcia impelida por cada estagio de mistura da torre agitada em W pode ser traduzida

pela seguinte equaca
0 php o  —— (65)
Emque gc € a constante gravitacional considerada como 1 (kg.m)/(N.s).

O calculo de espessufa), peso (W) e consequentemente custo da carcagad(S
equipamentos de separacédo € semelhante, de que sdo descritommbémpelasEquacdes 49,
50e51

6 T ing oan " (66)

Sendo B.j a presséo dprojetg a qual é correspondente &$sdo da coluna acrescida de
1,75kg/cn? ou 3,5kg/cn? caso o ajuste de pressao siga menor do que esse va@oim$arametro
adimensionalequivalente a 1055 para acarbono a presséo e temperatura moderada, E igual a
0,85, C.A. a sobrespessura de corrosdo, a qual foi selecionada como 3 mm por sdetraar
equipamento de agmarbono e X € o fator de complexidade que € correspondente a 4 em casos

complexos como es&&.

O custo relacionado aos pratos da coluna se relaciona com o valor do diametro da torre e 0
investimento soma 0s custos de carcagke @ratos, ajustando esses valores com um fator de

corregao.
6 pmnmpcIO (67)

6 thxt6 0 D (69)
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Desse modo, os custos relacionados a coluna de extracdo se relacionam com o custo da
carcaca do equipamento, o custo do solvente consumido que deve ser acrescido a entrada de
reaproveitamento provindo da coluna de destilacdo seguinte, o custo do nabarleigipelidores

e 0 custo da energia elétrica gasta em funcéo dessa agitacao.

A otimizacdo desse equipamento é feita simultaneamente a da destiacam&vez que
a coluna seguinte a extragae é quem dita o refluxo do solvente 1;frj2loroetanoDesse modo,
na proxima secéao sera explicado o processo de identificacdo de 6timo desse sistema integrado comc

um todo,variando nimero de pratos de ambas as colunas e refluxo na destilacéo.

Assim, dimensionando equipamento em todas as variaveis explilgis acima, obteyae

0S seguintes parametros:

Tabela 19 - Pardmetros da coluna de extragéo.

Parametro Valor Unidade | Parametro Valor Unidade
Fpesada 0,17 m®/h " 990,61 kg/m®
Fieve 1,77 m¥h ‘ 0,92 cP

0 30,48 m/h e 3,59 mm
D 0,30 m w 298,43 Kg
Np 10 pratos Pimp 88,05 wW
H 5,03 m Cc 24.005,27 R$ 2017
Po 3,50 bar Cr 402,30 R$ 2017
Dr 0,10 m Cr 132.853,85 R$ 2017

O custo do equipamento, contando o custo da carcaca, pratos, energia elétrica e solvente,
em um horizontele 15 anos é de R$ 5.745.703,49.
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3.8 Colunas de Destilacdo

Para o projeto da coluna de uma coluna de destilacao,sdde@ar em consideragcéo 0s
custos do equipamento, relativo a carcaca e 0s pratos, assim como 0S custos associados ac
funcionamento da cola elativo ao condensador, refervedoecipiente pulmdo e bomba, e

servigos auxiliares de aquecimento, resfriamento e eletricidade.

Para isso, alguns parametros iniciais séo calculados pelo softsg@ePlus ®0 numero
minimo de pratos, a razdo de uefb minima, a alimentacéo 6tima, e alguns outros parametros sao
estimaas através das equacdes de WilnderwoodGilliland. B3 Como dados de entrada, s&o
especificadas as taxas de recuperacédo dos compaoenbateskey componentg) pressdes no topo
e fundo da colunaAtravés da equacgéo de Fenske, é estimado o nimero minimo de estagios, pela
equacao de Underwood estisa a razdo de refluxo minima, a correlacao de Gilliland é utilizada

para correcdo do niumero de estagios dado uma razéo de refluxo.

Como ese método utiliza algumas simplificagbes, como a equimolaridade de
transbordamento, esses valores obtidos séo utilizados como estimativas iniciais para os calculos

rigorosos, cujos resultados serdo utilizados para calcular o 6timo.

3.8.1 Equag0bes de dimensionaento

A velocidade limite para que ndo ocorra arrase de liquido pelo vapor ascendente na coluna
é calculada pela equacao de York, como ja feito anteriormente, e com ela calculado o diametro
minimo da coluna, conformas equactegl4, 45 e 46 que, porquestbes de seguranca €

sobredimensionado em 20%.

Para determinar a altura necesséria para manter um certo volume de liquido no fundo da
coluna, utilizase a vazéo de liquido que vai paraefervedoy considerando um tempo de

resid°ncia (U) de 10 minutos:
w 0 O (69)

Assim, a altura do fundo pode ser calculada através da relacdo geométrica com o didametro

e area calculada (SS) camiametro sobredimensionado:

0 — (70)
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O espacamento entre os pratos é de 0,46 m, com excecdo do prato de alimentacao, cujo
espacamento € 0,91 m. Além disso, h4 um espagcamento de 0,91 m entre o primeiro prato e o topo
da coluna, e de 0,61 entre o Ultimo prato e a altura de liquido retido no fundo da coluna, para
retorno do vapor. Logo, a altura da coluna é dada pela seguinte equacédo, na qual NP é o niumero

total de pratos:
O 00 p Ot ¢ hp p ¢Itwp O (71)

A espessura da carcaga (e), é calculada com base na pressao de dgsenrdigfetro,
pelaEquacgaot6, considerando uma sobespessura de corrosédo de 3 mm, caracteristica do aco

carbono. Com esse parametro, estfaa peso da coluna (W) e€wsto da carcaca verticald@.

Além disso, também é calculado o custo unitario do prato valvulado, utilizado na coluna,

com base no didmetro da coluna, através da formula:

OO0EO pompTgo (72)

3.8.2 Coluna dedestilacdo G4

A primeira coluna de destilacdo opera recuperando o solvente utilizado na extracdo. O
produto de fundo, composto majoritariamente por dyiglbroetano, é utilizado pagxeaquecer
a alimentacdo desta coluna e é retornadpudmao -4, enquanto o produto de topo, composto

majoritariamente pometil-etil-cetona, 2Zbutanol e agua é destinado a segunda coluna de

destilacao, para a purificagao final do produto.

Para a indicagdo de 6timo econdmico do sistema envolvendo a delem&racdo €3 e a
destilacao sequente4; sendo o0 equipamento que promove o reaproveitamento de solvente 1,1,2
tricloroetano, foi feita uma espécie de iteracdo entre os dimensionamentos dos dois aparelhos. A
principio foram dimensionadas as torres d&ag&o e volume de solvente necessario para a
desidratacdo da corrente de produto provinda da coluna de absorcdo. Foram dimensionados
extratores variando o nimero de estagio entre 2 e 21, calculando seus respectivos custos, incluindo
0 da carcaca, o de #leidade gasta na agitagcdo do liquido e o de solvente novo incluido na entrada
da fase pesada em um horizonte de 15 anos de funcionamento de planta. Como foi fixada a taxa de
recuperacdo de 1,%ilcloroetano, as dimensdes da coluna foram o fator detanta@ para os

custos da coluna, com o custo aumentando com o nimero de pratos.
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Para cada um desses extratores, foi estimado o nimero de pratos necessario da destilacac
C-4 para a recuperacao minima de 99% do 4ric®roetano, de forma a minimizar os tasde
solvente, e em seguida orcados os precos de carcaca e de funcionamento, no mesmo horizonte
anterior. O numero de pratos minimos estimado para a separacao foi de 22 pratos, considerando

eficiéncia de 0,7 para cada prato.

A soma dos custos dessessdequipamentos, para cada numero de pratos correspondente
do extrator, transformados adequadamente para os valores de dolar de 2017 e em seguida par:

reais, indicou um 6timo para a coluna de extracao.

R$45.000.000,00
Custo
combinado
Destilacao
R$35.000.000,00
R$25.000.000,00
R$15.000.000,00
R$5.000.000,00
1 5 9 13 17 21

Figura 16 - Determinacéo do6timo da coluna de extragédo

Uma vez que o extrator 6timo foi apontado, com 9 pratos, foi otimizada individualmente a
coluna de destilacdo -& Para isso foi variada a quantidade de pratos de 22 a 47 e
consequentemente o refluxo correspondente necegsfraoque a separacdo atingisse o nivel
demandado de recuperacao do solvente. A partir disso, foram somados 0s custos de equipamentc
e variaveis da primeira destilacdo da planta, estes ultimos sendo relativos ao vapor utilizado na
recirculacédo da substancmassim encontrado o nimero 6timo de pratos através do menor valor

de custo no horizonte determinado, que no caso foi 40 pratos.
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R$1.680.000.00
R$1.665.000.,00
R$1.650.000.00
R$1.635.000.00
R$1.620.000.00
R$1.605.000.00

R$1.590.000.00
24 29 34 39 44 49

Figura 17 - Determinag&o do 6timo da coluna de destilacéo-@

Além disso, variandge o estagide alimentacéao, foi encontrado o 6timo para a entrada.

R$1.640.000.00
R$1.630.000.00
R$1.620.000.00
R$1.610.000.00
R$1.600.000.00
R$1.590.000.00
R$1.580.000.00
R$1.570.000.00
R$1.560.000.00

R$1.550.000.00
19 21 23 25 27 29 31

Figura 18- Determinacéo da alimentagdo 6tima da coluna de destilacdo4L

As dimens®es obtidas para dimensionamento da coluna estdo descritas na tabela abaixo.

Tabela 20 - Parametros de dimensionamento da coluna-@

Parametro Valor Parametro Valor
FL (m®/h) 0,27 U ( mi 10

Fe (m*/h) 66,72 Hr (m) 25,19
)L (kg/m) 726,68 E (mm) 3,37
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(Continuagéao)
Parametro Valor Parametro Valor
y o (kg/n®) 4,07 W (kg) 876,73
Vim (M/s) 0,93 Cc ($) 47.144,44
D (m) 0,19 Cr (%) 19.612,15
Np 40 Cr (R9) 66.756,60

3.8.3 Coluna dedestilacao G5

A segunda coluna de destilagdo é a ultima etapa do processo de producamet-etil
cetona. A principal separacéo que ocorre nessa coluna € entre o nosso produto de interesse, a etil
metil-cetona e o -butanol. Ametil-etil-cetona, que possui ponto deukffo menor que o-s
butanol, é retirada pelo topo da coluna, com pureza minima de 99,7% m/m, contendoa?,

agua e tracos de 1,it@cloroetano, e € utilizada papaeaquecer a alimentacao dessa coluna.

Pelo fundo, é retirado clutanol que ndo fa@onvertido em etimetil-cetona nédo reagido,
junto com MEK, 1,1,Zricloroetano e tracos de agua. Essa corrente € reciclada, sendo bombeada

para o pulméad.-1 de todo o processo, junto com a corrente de alimentacabutarsol.

A corrente de alimentacdmtra na coluna a 2 bar e 71,69 p@aquecida pelo produto de

topo da coluna.

Para o dimensionamento da coluna, os calculos utilizados sdo similares a coluna de
destilacdo &, calculandese a velocidade limite para que ndo ocorra arrase de liquido, pela
equacao d¥ork, mostrada n&quacaat4 seguido pelo calculo do diametro minimo pela equacéo
46 e da altura da coluna, considerado os espagcamentos entre os pratos, e as alturas entre o primeir:
prato e o topo, entre o Ultimo prato e altura de liqguidoundd, assim como a altura do liquido
presente no fundo da coluna. Assim, é calculada a espessura da coluna, 0 peso e o0 custo da carcag

e dos pratos, pel&sjuacded9, 50, 51 e 7.2

Os parametros iniciais de quantidade de pratos e razao de refluxo, petalesnulacao

naorigorosa pelo softwarAspenPlus®
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Tabela 21 - Pardmetros preliminares da coluna de destilacédo -6

Parametro Valor

NUmero minimo de estagios 19
Razéo de refluxo minima 1,357
Porcentagem de pratos na segéanriquecimento 56%

Esses valores correspondem a uma eficiéncia de 100% para cada prato. Considerando que
ser«o utilizados pratos valvulados, com efic

reais € dado por:

5¢

0 5 — —— ¢ cMmme (14)

Para a otimizacdo da coluna de destilagcéo, foi fixada a fragdo méassica minima de 99,7%
m/m de etidmetil-cetona, com producédo minima de 1250 kg/h do produto final, varsndmtao,
a quantidade de pratos e a razdo de refluxo. Dessa formaskeeoa cosideracdo os gastos com
equipamentos para essa destilac@oluna, recipiente pulméo, trocadores de calor e bdnebas
gastos com servi¢os auxiliafiesapor, agua de resfriamento e eletricidade. A partir dos resultados
obtidos pelo software de simuiagAspenPIlu®, os gastos foram calculadds forma semelhante

aosdos trocadores de calor e bombas.

R$6.800.000.00
R$6.600.000.00
R$6.400.000.00
R$6.200.000.00
R$6.000.000.00
R$5.800.000.00
R$5.600.000.00

R$5.400.000.00
30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80

Figura 19 - Determinagédo do 6timo da coluna &
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O 6timo econbmico foi obtido com 63 pratos, e, em seguida, foi determinaaboodpr

alimentacéo 6tima.

R$5.620.000,00
R$5.610.000,00
R$5.600.000,00
R$5.590.000,00
R$5.580.000,00
R$5.570.000,00
R$5.560.000,00
R$5.550.000,00
R$5.540.000,00

R$5.530.000,00
31 32 33 34 35 36 37 38 39

Figura 20- Determinacéo da alimentagdo 6tima da coluna de destilacdo®

As dimensfes obtidas para dimensionamento da coluna estdo na tabela abaixo.

Tabela 22 - Parametros dedimensionamento da coluna &

Parametros Valor Parametros Valor
FL (m%h) 4,16 U (min 10
Fe (m3/h) 1246 Hr (m) 32,79
JL (kg/mP) 728,9 E (mm) 4,37
1 6 (kg/nT) 3,4 W (kg) 5436,85
Viim (M/s) 1,017 Cc (R$) 143.785,25
D (m) 0,79 Cr (R$) 49.685,31
Np 63 Cr (R$) 193.470,55

O produto final obtido tem composicao de 99,7% de pucegae permite vergo a um

preco um pouco acima do valor de mercado
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Tabela 23 - Composicao do produto de topo

Componente Vazao méssica (kg/h) Fracdo massica (%)
Metaltetil-cetona 1.246,8 99,75
2-butanol 2,75 0,22
Agua 0,37 0,03
1,1,2tricloroetano 347 2,710

Total 1.250,00 100
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3.9 Reservatorios e Pulmoes

Os tanques de armazenamento ou pulmdes sao recipientes que armazenarpnatEsias
substancias intermediarias do processo ou produtos finais. Esses reservatorios auxiliam a
independéncia setorial do processo fazendo com que ele opere de modo segtimue, wis

garantem menor oscilacdo de vaz&o para os equipamentos sedifentes.

O dimensionamento desse recipiente € feito projetando um volume total equivalente ao
dobro do acumulo de liquido no tempo de retencdo do pulmao especifico. No tanque de
armazenamento, a vazao de liquido de entrada € igual a de saida, de modo que, a soma das vazoe
volumétricas de saida, ou a de entrada, multiplicada pelo tempo de retencao representa o volume
atil, que de fato é preenchido. Entretanto, por questfes de sgmjuease volume é dobrado para
que variacdes de vazdo nao inundem o equipamento. O calculo do volume total € traduzido na
seguinte equagao:

@ 0 5 O (19

Sabendo que esse tipo de recipiente € geralmente em formato cilindrico, temos a relacao
entre o comprimento e o didmetro L/D. Esse parametro € variado para achar o 6timo econdmico
em funcdo do custo da carcaca do pulmédo, que é calculado do mesmo malcagoaca de
recipientes separadores, atravésktpscoegl9, 50, 51 Essa relacao deve variar entre 2 e 5 para
recipientes reguladores e valores menores do que 1 para recipientes de armazenamento, de modic
gue os valores inteiros desse intervalo saallsidos, encontrando assim a escolha mais adequada
pela Gtica financeira. Para obtermos o didametro do tanque de armazenamento, que sera usado en
sequéncia para o calculo do custo desses reservatorios, e o custo dos recipientes horizontais foran

utilizadas a seguintes equacodes:

0O

R (74)

0 ¢ v g mem P (75

Nesse projeto, 0s tanques de armazenamento estruturados saeptereds alimentagdes
inicial, anterior ao primeiro trocador de calor, e ao vaso que guarda produto final, MEK em alta
pureza. Esses equipamentos sdo dimensionados como tanques de teto flutuante por; tanto o 2

butanol e a metiétil-cetona, serem liquidos com alta pressdo de vapor. O tempo de retengéo
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utilizado no primeiro tanque detfutanol foi de 7 dias, pensando na logistica de abastecimento dos
fornecedores. O de armazenamento de produto final foi de 24 horas por precaucadaleear
planta para que o envase siga de modo constante e o abastecimento do mercado ndo pare. C
recipiente de armazenamento derksultante da absorcdo ndo foi dimensionado pois a fabrica
canalizara diretamente o produto para uma industria vizinha djae atinsumo, com o auxilio de

um medidor de vazao para cobranca da mapéniaa, onde ele sera armazenado adequadamente.
Para o tanque de armazenamento iniciagedutanol, e final, de metitil-cetona, é utilizada a
seguinte equacao de custo, gueelacionada ao volume total, de modo que néo é otimizado de

acordo com a relagéao L/D, tomada como 1.
0 voTTQT TOR " (76)

Os vasos que contém slegtanol, agua e 1,Xtficloroetano, porerem classificados como
recipientes reguladores, sdo horizontais, entretanto suas dimensdes séo calculadas analogament
aos recipientes verticais. Os pulmdes foram dimensionados para 20 minutos pela margem de
seguranca. Os recipientes de refluxo das csldealestilacao séo tratados na sec¢éo especifica dos
destiladores desse trabalho. As vazdes totais volumétricas dos recipientes iniciahudarssc
de agua, de 1,1-Ricloroetano e de produto final sdo respectivamente 131, m83 n¥/h, 1,67
m%h, 0,37 n¥/h e 1,57 mih.

A seguir, temos a otimiza¢ado dos recipientes de acordo com a variacdo da relacdo entre o

comprimento ou altura sobre o diametro:
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Figura 21 - Otimizacao do recipiente regulador de alimentacéo de sdmtanol
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Figura 22 - Otimizacdo do recipiente regulador de agua de alimentacdo da coluna de absor¢éo

Investimento (RS 2017)
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Figura 23 - Otimizacdo do recipiente regilador de 1,1,2tricloroetano de alimentacdo da coluna de extracdo
Desse modo, calculando o custo do recipiente como um recipiente ou carcaca de coluna,

temos o0s seguintes investimentos em reais no ano de 2017 para diferentes relagbes entre

comprimento @liametro:

Assim, as dimensdes dos recipientes verticais e horizontais séo as seguintes:



Tabela 24 - Dimensdes de vasos verticais e horizontais

59

Material o sec Agua 1,1,2
Inicial ) _ MEK
Armazenado butanol Destilada tricloroetano
H/L (m) 8,83 1,84 1,78 1,07 4,58
D (m) 8,83 0,92 0,89 0,54 4,58
e (mm) 20,27 4,80 4,74 4,05 11,96
W (kg) 76.925,31 397,27 369,44 121,16 12.951,10
Cc(R$2017) 2.709.273,27 81.626,04 76.314,00 18.150,29 1.461.633,64
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4 CONTROLE E SEGURANCA
41 Controle

Um sistema de controle automético tem como objetivo manter as variaveis de um processo
em um determinado valor. Essas variaveis podem ser temperatura, vazao, pressdo e composiGac
por exemplo. Ao manter tais variaveis em valores constantes € possival gagaratlidade do

produto e a produtividade, bem como a seguranca do prog&sso.

O controle de um processo é realizado por meio de um conjunto de instrumentos. S&o eles
medidores, transmissores, controladores, conversores e atuadores. Os medidaves$utégaq
medir a variavel em questdo, como termopares e barémetros. O sinal medido polos medidores séo
transformados em sinal elétrico pelos transmissores e enviados ao controlador. Este que, por sua
vez, determina a acdo a ser tomada para que a variédila alcance o valor deseja&e{ Poink.
O sinal enviado pelo controlador chega ao atuador, modificando condi¢des do processo. Alguns

dos atuadores mais comuns sdo valvulas de controle e motores elétricos.

Os instrumentos utilizados sdo representadosuen diagrama mecéanicdiping and
Instrumentation Diagramou P&ID) utilizando a simbologia normatizada pela Sociedade
Internacional de Automacéo (ISA). A norma define as siglas usadas para cada instrumento, bem
como deve ser feita a identificacdo de aaglmerando os lacos de controleT@bela25 apresenta

0s instrumentos presentes na planta para producao daetitetdtona.

Tabela 25 - Instrumentacao utilizada

Indicador/ Valvula de

Variavel Indicador  Transmissor
Controlador Controle

Fluxo Fl FT FIC FCV
Temperatura Tl TT TIC TCV
Pressao Pl PT PIC PCV

Qualidade Xl XT XIC XCV
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4.2 Alarmes e Sistema dé&ncravamento

Caso os lacos de controle falhem em manter as condi¢cdes dos processos, é necessario tel
outras formas de garantir a seguranca da planta. WB#izdarmes sonoros e visuais para alertar
os operadores de situacbes em que o processo desvsmagsieondicdes normais chegando a
apresentar riscos. Ao ser disparado, o operador deve realizar agdes para retornar 0 processo :
normalidade, como fechar obra valvulas, desligar bombd$?

Os alarmes séo acionados quando alguma variavel chega @mesvaltos (AH), baixos
(AL), muito altos (AHH) e/ou muito baixos (ALL). Aabela26 apresenta os alarmes utilizados

em cada equipamento.

Tabela 26 - Alarmes utilizados

Variavel Alarmes Instrumento Equipamento
LAL/LAH LIC-002 L-01
LAL/LAH LIC-048 L-02
LAL/LAH LIC-064 L-03
LAL/LAH LIC-090 L-04
Nivel LAL/LAH LIC-035 C-01
LAL/LAH LIC-039 C-02
LAL/LAH LIC-053 C-03
LAL/LAH LIC-073 C-04
LAL/LAH LIC-097 C-05
PAH/PAHH PIC-015 R-01A
PAH/PAHH PIC-024 R-01B
Presséo
PAH PIC-059 C-04
PAH PIC-084 C-04
TAH/TAHH TIC-016 R-01A
Temperatura

TAH/TAHH TIC-025 R-01B
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(continuacéo)

Variavel Alarmes Instrumento Equipamento
FAL FIC-012 R-01A
FAL FIC-021 R-01B
Vazao
FAL FIC-064 C-04
FAL FIC-094 C-05

Os alarmes, entretanto, ndo séao suficientes para garantir a seguranca em uma falha de
controle. Por depender de um operador, o tempo de resposta é n@Edemio ocorrer resposta
para normalizacao e, dependendo do processo, o perigo pode intessifiapidamente. Portanto,
sdo acrescentados aos alarmes, sistemas de encravamento. Os sistemas de encravamentos age

automaticamente fechando valvulas, deslip bombas e acionandstemas de emergénci&!

O sistema de encravamento é associado ao controlador por um seletor de muito alta (SHH)
ou seletor de muita baixa (SLL). Por exemplo, se uma temperatura aumenta muito além do Set
Point o seletor de muitalta temperatura (TSHH) aciona o sistema de encravamento cortando o
fornecimento de calor. Os sistemas de encravamento sao representados em um P&ID pela sigla SE
seguida de seu numero de identificagéo.

4.3 Vélvulas deSeguranca

As valvulas de seguranca sdo acopladas aos vasos como protecdo contra aumento excessivc
de presséo que pode levar a estouro ou explosdo do mesmo. Quando a presséo de seu interior supe
a pressao de projeto do vaso, a valvula estoura aliviando a presga®likerado pela valvula é
encaminhado para uma tocha ou liberado para atmosfera. Condi¢des de presséo elevadas poden

ocorrer devido fogo externo ou condigdes do processo que gerencalaité’!

O dimensionamento de uma valvula é feito pela maiorovazassica dentre todas as
possibilidades de aumento de pressdao. Em caso de fogo, € calculado a vazao do vapor gerado ac
evaporizar o liquido acumulado no fundo do recipiente. Para isso é calculado o calor absorvido

pela area molhada do recipiente. A aredhada (Av) é dada por:
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5 * 2030 77)

OndeD é o diametro do vaso em metros g El a altura de liguido em metros. O calor

absorvido (@go) em kcal/h é:
0 ox p 8w " (78)
A vazao massica vai ser, entao:

a - (79)

Onde,| vap,fundo€ 0 calor latente de vaporizac¢édo do liquido no fundo do vaso em kcal/kg.

Em caso de falha de refrigeracéo de uma coluna, a vazao de vapor gerado deve ser calculada

para o condensador e refervedor. Para o refervedor tgéiza

& - (80)

h
OndeQ:refe € 0 fluxo de calor do refervedor. Para o condensador:

a - (81)

¢

Onde Qond € o fluxo de calor do condensaddr.gs topo€ 0 calor latente de vaporizagéo do

liquido do topo.

Além dessas vazdes, outra falha que pode aumentar pressao é caso haja bloqueio de véalvula.
Assim devese considerar também as vazdes que saerasiopor tais valvulas. A vazdo massica
que a valvula de seguranca deve suportar € a maior vazao das mencionadas anteriormente, uma ve

qgue nao consideramos falhas duplas.

4.4  Tubulacéo

As tubulacBes foram todas projetadas por meio de simulac&oftwareAspenPlu® de
forma que ndo haja uma perda de carga maior que 0,12 kg/cm2. As correntes com presenca de ga:
hidrogénio, possuem tubulactes de aco carbono 304, uma vez que € um composto corrosivo. As

demais tubulagtes séo de ago carbono.
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45 Tocha

A tocha tem omo principal funcdo converter vapores inflamaveis, toxicos ou corrosivos
em compostos degradaveis a partir da combudtgtes!® ela também pode ser usada como
estratégia final de seguranca da unidade industrial, evitando que, em situacdes de adesnalid

tenhase parametros com valores maximos que os admissiveis de operacao.

O dimensionamento da tocha é feito considerando o caso maior critico onde seria necessario
gueimar todas as correntes naturalmente gasosas da planta e as liquidas em desfagicadale
ressaltar que em caso de recipientes molhados pelo liquido e expostos ao fogo com coluna de
liguido acima de 8 m o procedimento de seguranca é responsabilidade dos bombeiros, portanto,
estas correntes ndo entram para o dimensionamento.fDesaatemos a vazao total que pode ir

a tocha representada por:
G clt 1T Bpd Ba i (82
Com o auxilio dAAspenPlus®simulase uma tubulacdo de 1300m, com vazédo de entrada
encontrada e enconts o didmetro necessario para obter um diferencial de pressédo de no maximo

0,2 bar. Assim, temos que o diametro da tocha € 14 in (1,167 ft). A partir da equacéo abaixo, é

possiel obter a altura da tocha:

20 O 0] 0]

O ¢ 100 p¢cIO (83

O o 11 T (84)

A incidéncia e a distancia; @ x;, assumem valor tipico de 1500 BTU/h.ftz2 e 20ft

respectivamente. Assim a tocha desta planta quimica tem 34,31 m de altura.



5 FOLHA DE ESPECIFICACAO

5.1 Balanco de Massa
PROJETO : Producé&o de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 1 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
\
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 1 2 3 4
: DESCRICAO Em;i(::ndoel s S'bm?ﬁi' Paral paraB-1 Entrada E-1
6 PRESSAO (1) kglcn? g -0,014 -0,010 -0,014 2,504
7 TEMPERATURA °C 24,000 24,000 33,874 33,873
8 VAZAO TOTAL kg/h 1297,000 1297,000 1464,065 1464,056
9 % VAPOR %p 0 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1297,000 1297,000 1464,065 1464,056
15 AGUA LVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcealh -1,436 -1,436 -1,603 -1,603
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0 748 748
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20| |SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h
23 VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol
25| |DENSIDADE @P,T kg/m®
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP
28 CONDUCTNV IDADE TERMICA @T kcallhmeC
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T
31| |cpr/ov
32 ENTALPIA Gceal/h
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,613 1,613 1,843 1,843
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’h 1,604 1,604 1,809 1,809
36 DENSIDADE @T kg/m® 804,287 804,287 794,343 794,339
37 DENSIDADE @15°C I(g/m3 808,803 808,803 809,252 809,253
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 3,956 3,956 2,760 2,756
39 CONDUCTNV IDADE TERMICA @T kcallh meC 0,116 0,116 0,115 0,115
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,752 0,752 0,756 0,756
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 23,065 23,065 21,992 21,992
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglcn? a 0,022 0,022 0,045 0,045
43 ENTALPIA Gceal/h -1,436 -1,436 -1,603 -1,603
44 MISCEL ANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado
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PROJETO : Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 2 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
%
1 DADOS DE OPERAGAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 5 6 7 8
: DESCRIGAO Entrada E-2 Entrada K-1 Entrada E-3 Entrada R-1
6] |PRESSAO (1) kglcm? g 1,966 1,938 2,136 2,021
7 TEMPERATURA °C 100,000 157,462 160,371 446,079
8 VAZAO TOTAL kg/h 1464,056 1464,056 1464,056 1464,056
9 % VAPOR %p 0 100 100 100
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 1464,056 1464,056 1464,056
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h 0,000 0,000 0,000
12 VAPOR DE AGUA kg/h 0,000 0,000 0,000
13 HIDROCARBONETOS ka/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1464,056
15 AGUA LIVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcalh -1,527 -1,299 -1,297 -1,049
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 748 748 748 748
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m/h 229,403 216,070 391,911
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h - - -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 74,130 74,130 74,130
25 DENSIDADE @P,T kg/m® 6,382 6,776 3,736
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® - - -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,011 0,011 0,017
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh m°C 0,026 0,026 0,054
29 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,512 0,515 0,674
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T 0,945 0,943 0,994
31 Cp/Cv 1,081 1,082 1,044
32 ENTALPIA Gcallh -1,299 -1,297 -1,049
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m/h 2,035
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 1,809
36 DENSIDADE @T kg/m® 719,270
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 809,253
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,508
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,105
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,808
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 14,831
42| |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 1,060
43 ENTALPIA Gcallh -1,527
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A pressao e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado
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PROJETO : Producgédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 3 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 9 10 11 12
4 DESCRIGAO Saida R-1 Entrada E-4 Alimentaggo | Produto de
5 C-1 topo C-1
6| |PRESSAO (1) kglcm? g 1,721 1,411 1,277 0,992
7 TEMPERATURA °C 450,000 196,296 31,565 25,000
8 VAZAO TOTAL kg/h 1464,056 1464,056 1464,056 112,492
9 % VAPOR %p 100 100 88 100
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 1464,056 1464,056 129,145 112,492
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h 35,154 35,154 35,146 35,147
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1334,910
15 AGUA LIVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/lh -0,804 -1,033 -1,306 -0,062
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 469320 469320 469320 942000
19 [SOLIDOS: QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Um ida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 827,196 600,744 209,759 231,274
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm/h - - - -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 39,369 39,369 6,893 6,079
25 DENSIDADE @P, T kg/m® 1,770 2,437 0,616 0,486
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® - - - -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,020 0,013 0,011 0,010
28 CONDUCTN IDADE TERMICA @T kcal/lh meC 0,103 0,058 0,119 0,122
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,679 0,545 1,188 1,306
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T 0,999 0,992 1,001 1,001
31 Cp/Cv 1,081 1,109 1,325 1,337
32 ENTALPIA Gcallh -0,804 -1,033 -0,074 -0,062
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m*h 1,681
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 1,652
36| |DENSIDADE@T kg/m® 794,339
37 DENSIDADE @15°C kg/m3 807,974
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,562
39 CONDUCTNV IDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,122
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,523
41 TENSAO SUPERFICAL @P,T dinas/cm 23,124
42 |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 3,090
43 ENTALPIA Gceallh -1,232
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
Rev. Por
Data Aprovado




PROJETO : Producgédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 4 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 13 14 15 16
4 DESCRICAO Produto de Bombeado |Saidade topo Saida do
5 fundo C-1 para E-8 C-2 fundo C-2
6 PRESSAO (1) kglcm? g 1,006 1,009 0,853 1,006
7 TEMPERATURA °C 25,000 25,008 24,267 26,446
8 VAZAO TOTAL kg/h 1351,563 1351,557 41,180 1734,122
9 % VAPOR %p 0 0 100 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 41,180
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h 35,110
12 VAPOR DE AGUA kg/h 5,258
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1351,563 1351,557 1734,122
15 AGUA LVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/lh -1,252 -1,252 -0,018 -6,347
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 779 779 983000 1
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % 0,000 0,000 0,000 0,000
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras 0,000 0,000 0,000 0,000
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,000 0,000 237,220 0,000
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm/h 0,000 0,000 - 0,000
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 0,000 0,000 2,324 0,000
25 DENSIDADE @P,T kg/m® 0,000 0,000 0,174 0,000
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® 0,000 0,000 - 0,000
27 VISCOSIDADE @T cP 0,000 0,000 0,009 0,000
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/hmeC 0,000 0,000 0,147 0,000
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,000 0,000 2,974 0,000
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T 0,000 0,000 1,002 0,000
31 Cp/Cv 0,000 0,000 1,405 0,000
32 ENTALPIA Gcallh 0,000 0,000 -0,018 0,000
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,687 1,686 0,000 1,766
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 1,673 1,673 0,000 1,757
36 DENSIDADE @T kg/m® 801,310 801,418 0,000 981,955
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 807,978 808,061 0,000 987,255
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,607 0,608 0,000 0,890
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,124 0,124 0,000 0,396
40 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,518 0,518 0,000 0,943
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 23,864 23,867 0,000 71,826
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglcn? a 2,757 0,115 0,000 2,930
43 ENTALPIA Gcallh -1,252 -1,252 0,000 -6,347
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado
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PROJETO : Producgédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 5 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 17 18 19 20
4 DESCRICAO Entrada fundo | Saida de topo Saidade Entrada E5
5 C-3 C-3 fundo C-3
6 PRESSAO (1) kglcm? g 1,056 0,904 1,203 1,210
7 TEMPERATURA °C 26,449 27,871 27,079 27,079
8 VAZAO TOTAL kg/h 1734,122 1676,580 307,084 307,084
9 % VAPOR %p 0 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1734,122 1676,580 307,084 307,084
15 AGUA LVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -6,347 -6,280 -0,154 -0,154
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 1 584 599095 599095
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % 0,000 0,000 0,000 0,000
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras 0,000 0,000 0,000 0,000
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Um ida)
22| |vAZAO VOLUMETRICA @P,T m*/h
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol
25| |DENSIDADE @P,T kg/m®
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP
28 CONDUCTN IDADE TERMICA @T kcal/lh meC
29 |CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T
31 Cp/Cv
32 ENTALPIA Gcallh
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,766 1,691 0,256 0,256
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 1,757 1,680 0,255 0,255
36 DENSIDADE @T kg/r‘n3 981,952 991,370 1199,841 1199,841
37 DENSIDADE @15°C kg/m3 987,255 998,015 1203,450 1203,450
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,890 0,863 0,602 0,602
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh m°C 0,396 0,489 0,116 0,116
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,943 0,960 0,334 0,334
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 71,825 72,036 31,565 31,565
42 PRESSAO DE VAPOR @T kg/cm2 a 0,036 2,864 0,072 0,072
43 ENTALPIA Gceallh -6,347 -6,280 -0,154 -0,154
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data

Aprovado




70

PROJETO : Producédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 6 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 21 22 23 24
4 Saida L-5
DESCRICAO Entrada C-4 Entrada E-6 Entrada L-5 (refluxo e
5 (condensador) | (condensado) topo)
6 PRESSAO (1) kglcn g 1,196 0,598 0,241 0,241
7 TEMPERATURA °C 106,024 93,232 83,710 83,710
8 VAZAO TOTAL kg/h 307,084 254,620 254,620 254,620
9 % VAPOR %p 0 100 0 0
10 VAZAOQ TOTAL DE VAPOR kg/h 254,620
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 307,084 0,000 190,965 190,965
15 AGUA LIVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gceallh -0,144 -0,203 -0,174 -0,174
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 599095 0 0 0
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % 0,000
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras 0,000 0,000
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 65,550 65,552
23[ |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm*/h 0,000 -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 70,950 70,954
25 |DENSIDADE @P,T kg/m® 3,960 3,959
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm? 0,000 -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,010 0,009
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh meC 0,010 0,014
29 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,420 0,419
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0,940 0,940
31 Cp/Cv 1,100 1,105
32 ENTALPIA Gcallh -0,200 -0,203
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,000 0,259 0,259
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 0,000 0,236 0,236
36 DENSIDADE @T kg/m® 0,000 737,746 737,746
37 DENSIDADE @15°C kg/m3 0,000 809,294 809,294
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,000 0,313 0,313
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh meC 0,000 0,113 0,113
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,000 0,546 0,546
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 0,000 19,516 19,516
42| | PRESSAO DEVAPOR @T kglen? a 0,000 0,122 0,122
43 ENTALPIA Gcallh 0,000 -0,174 -0,174
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes ser&o confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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Data Aprovado




71

PROJETO : Producgédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 7 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
\"
1 DADOS DE OPERAGAO EVAZOES
2| | CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 25 26 27 28
4 DESCRICAO Refluxo de Sj'gz;l:)?lif ec- Refluxo fundo | Produto de
5 topo C-4 C-4 fundo C-4
fundo)
6 PRESSAO (1) kglcm’ g 0,241 1,245 1,261 1,312
7 TEMPERATURA °C 83,710 136,166 140,915 142,013
8 VAZAO TOTAL kg/h 190,965 725,293 474,475 242,220
9 % VAPOR %p 0 0 100 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 474,475
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 190,965 725,293 0,000 242,220
15 AGUA LVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -0,174 -0,258 -0,143 -0,083
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 868146 868146 868146
19 SOLIDOS : QUANTIDADE % 0,000 0,000 0,000
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras 0,000 0,000 0,000
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,000 56,762
23| |VvAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h 0,000 -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 0,000 120,579
25 |DENSIDADE @P,T kg/m® 0,000 8,359
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® 0,000 -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,000 0,012
28 CONDUCTIV IDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,000 0,012
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,000 0,227
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0,000 0,943
31 Cp/Cv 0,000 1,106
32 ENTALPIA Gcallh 0,000 -0,143
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,259 0,204 0,204
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m/h 0,236 0,176 0,176
36 DENSIDADE @T kg/m3 737,746 1188,542 1188,528
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 809,294 1378,553 1378,553
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,313 0,231 0,231
39 CONDUCTIV IDADE TERMICA @T kcal/lh meC 0,113 0,090 0,090
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,546 0,406 0,406
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 19,516 19,683 19,683
42| |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 0,122 2,508 2,509
43 ENTALPIA Gcallh -0,174 -0,258 -0,083
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséao e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por
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PROJETO : Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 8 de 16
R
€ BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 29 30 31 32
4
X Entrada L-4 (produto . Entrada topo Bombeado
5 DESCRIGAO fundo ((3p-4) Saidal-4 C-3 P para E8
6| |PRESSAO (1) kglcn? g 1,294 1,294 1,312 1,057
7 TEMPERATURA °C 35,000 35,000 29,589 85,063
8 VAZAO TOTAL kg/h 242,220 242,220 249,542 64,861
9 % VAPOR %p 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 242,220 249,542 249,542 64,861
15 AGUA LIVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -0,093 -0,087 -0,087 -0,058
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 868146 933506 933506 241
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20| |SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m*/h
23 VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm’/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol
25| |DENSIDADE @P,T kg/m®
26 DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC
29 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T
31 Cp/Cv
32 ENTALPIA Gcallh
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,177 0,178 0,178 0,088
35 |VAZAO VOLUMETRICA @15°C m*/h 0,176 0,177 0,177 0,080
36 DENSIDADE @T kg/m® 1364,802 1399,482 1399,482 734,869
37 DENSIDADE @15°C kg/m3 1378,552 1406,961 1406,961 808,431
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,620 0,676 0,676 0,309
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,113 0,114 0,114 0,112
40 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,320 0,271 0,271 0,544
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 33,541 33,710 33,710 18,253
42 PRESSAO DE VAPOR @T kg/cn? a 0,063 0,044 0,044 1,218
43 ENTALPIA Gcallh -0,093 -0,087 -0,087 -0,058
44 ENTALPIA
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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PROJETO : Producédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 9 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2| ] CASO DE OPERAGCAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 33 34 35 36
4 Saida fundo C-5
s DESCRICAO EntradaE-8 | EntradaC-5 (reboiler e Refluxccisfundo
fundo)
6 PRESSAO (1) kglcm’ g 1,000 1,001 0,996 1,006
7 TEMPERATURA °C 27,764 73,594 117,394 118,529
8 VAZAO TOTAL kg/h 1416,418 1416,418 4669,610 4523,752
9 % VAPOR %p 0 0 0 100
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 0,000 4523,752
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DEAGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1416,418 4669,610 0,000
15 AGUA LIVRE kg/h 1416,418
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/h -1,310 -1,275 -4,770 -4,068
18| |COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 754 754 754
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m*/h 936,506
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 73,985
25 DENSIDADE @P,T kg/m® 4,830
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP 0,010
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,022
29 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,489
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0,941
31 Cp/Cv 1,093
32 ENTALPIA Gcalh -4,068
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,774 1,894 6,701
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m*/h 1,753 1,753 5,774
36 DENSIDADE @T kg/m® 798,541 747,812 696,813
37 DENSIDADE @15°C kg/m? 808,078 808,078 808,711
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,583 0,365 0,355
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,123 0,114 0,102
40 CALOR ESPECIFICO @T kecallkg °C 0,519 0,555 0,811
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 23,610 18,516 13,049
42 PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 0,131 0,807 0,939
43 ENTALPIA Gcalh -1,310 -1,275 -4,770
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes seréo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
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55
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PROJETO : Producéo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 10 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 37 38 39 40
4 DESCRICAO Produto de f?;ﬁ,d;:_z Para E-9 Entrada L-6
5 fundo C-5 (condensador) [(condensado)
butanol)
6| |PrESSAO (1) kglcm? g 2,522 -0,014 0,343 -0,014
7 TEMPERATURA °C 112,310 94,541 88,555 78,805
8 VAZAO TOTAL kg/h 167,056 167,056 4993,387 4993,387
9 % VAPOR %p 0 0 100 0
10[ |VAZAO TOTAL DEVAPOR ka/h 18,472 4992,387 0,000
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 167,056 148,584 0,000 3744,291
15 AGUA LVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/h -0,167 -0,167 -3,856 -3,298
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 6558 6558 0 0
19| |SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 7,354 1459,716
23] |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 73,777 71,974
25 DENSIDADE @P,T kg/m3 2,512 3,420
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,009 0,009
28 CONDUCTNV IDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,019 0,014
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,444 0,412
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T 0,961 0,945
31 Cp/Cv 1,089 1,102
32 ENTALPIA Gcal/lh -0,016 -3,856
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,236 0,204 5,053
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 0,206 0,183 4,637
36 DENSIDADE @T kg/m® 706,839 729,181 741,024
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 812,766 813,014 807,505
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,373 0,519 0,319
39 CONDUCTNVIDADE TERMICA @T kcallh m°C 0,103 0,106 0,113
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,777 0,766 0,534
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 13,713 15,576 18,094
42 |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 1,770 0,961 -0,019
43 ENTALPIA Gcal/lh -0,167 -0,151 -3,298
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55

Rev. Por

Data Aprovado




75

PROJETO : Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 11 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
v
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2| |CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 41 42 43 44
4 ~ Saida L-6 Refluxo topo | Produto topo | Produto final
5 DESCRICAO (refluxo e topo) C-5 C-5 resfriado
6| [PRESSAO (1) kglcn? g -0,014 -0,014 1,002 1,002
7 TEMPERATURA °C 78,805 78,805 84,021 30,000
8 VAZAO TOTAL kg/h 4993,387 3743,291 1250,000 1250,000
9 % VAPOR %p 0 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 3744,291 3744,291 1249,362 1249,362
15 AGUA LIVRE kg/h
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh -3,298 -3,298 -1,096 -1,131
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0 0 0
19 |SOLIDOS: QUANTIDADE %
20| |SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 ROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h
23] |vAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol
25 |DENSIDADE @P,T kg/m®
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T
31| |cprov
32 ENTALPIA Gceallh
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m/h 5,053 5,053 1,700 1,571
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m/h 4,637 4,637 1,547 1,547
36 DENSIDADE @T kg/m3 741,024 741,024 734,793 795,421
37 DENSIDADE @15°C kg/m?® 807,505 807,505 807,455 807,455
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,319 0,319 0,308 0,472
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,113 0,113 0,112 0,124
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,534 0,534 0,539 0,495
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 18,094 18,094 17,463 23,454
42 PRESSAO DE VAPOR @T kg/cm2 a -0,019 -0,019 1,190 0,158
43 ENTALPIA Gcallh -3,298 -3,298 -1,096 -1,131
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
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55
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PROJETO : Producéo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 12 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
\
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 45 46 47 48
4 DESCRICAO Entrada vapor Agua Entrada vapor | Entrada vapor
5 E1l condensada E-1 R-1 E3
6 PRESSAO (1) kglcn g 7,000 7,000 39,800 39,399
7 TEMPERATURA °C 218,000 218,000 540,000 460,000
8 VAZAO TOTAL kg/h 1464,060 1464,060 5444,080 5444,080
9 % VAPOR %p 100 0 100 100
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 1464,060 5444,080 5444,080
11 INCONDENSAVEIS ( N2....) kg/h
12 VAPOR DEAGUA kg/h 1464,060 5444,080 5444,080
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1464,060
15 AGUA LIVRE kg/h 1464,060
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcalh -4,575 -5,246 -16,148 -16,380
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0 0 0
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 323,192 493,355 445,776
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h - - -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 18,020 18,015 18,015
25 DENSIDADE @P, T kg/m3 4,530 11,035 12,213
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® - - -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,017 0,030 0,027
28 CONDUCTIV IDADE TERMICA @T kcallh meC 0,039 0,062 0,054
29 CALOR ESPECIFICO @T kcal’kg °C 1,630 0,534 0,534
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 1,000 0,967 0,960
31 Cp/Cv 1,128 1,280 1,296
32 ENTALPIA Gcallh 0,031 -16,148 -16,380
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,879330203
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m/h 1,466881614
36| |DENSIDADE@T kg/m® 887,13
37| |DENSIDADE @15°C kg/m® 998,076
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,1459
39 CONDUCTIV IDADE TERMICA @T kcallh meC 0,552365
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,510676
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 29,455
42 PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 1,00278
43 ENTALPIA Gceallh 0,0311395
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
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55
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PROJETO : Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancgos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 13 de 16
R
e BALANCOS DE CALOR E MATERIA
\'
1 DADOS DE OPERAGAO EVAZOES
2[ | CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3| |Ne DE CORRENTE 49 50 51 52
4 - . Agua Aguaresidual En,tradade
5 DESCRICAO Saida vapor E-3 refrigeracéo E-4 E4 agua n~a
absorcéo
6 PRESSAO (1) kglcm? g 39,390 1,108 1,058 0,904
7 TEMPERATURA °C 375,383 24,000 45,149 24,000
8 VAZAO TOTAL kg/h 5444,080 13279,700 13279,700 1662,810
9 % VAPOR %p 100 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR ka/h 5444,080
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DEAGUA ka/h 5444,080
13 ORGANICOS kg/h
14 VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 13279,700 13279,700 1662,810
15 AGUA LIVRE kg/h 13279,700 13279,700 1662,810
16 ORGANICOS kg/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcal/h -16,628 -50,341 0,271 6,365
18 COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0 0 0
19| |SOLIDOS: QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m/h 388,353
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm°/h -
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 18,015
25 DENSIDADE @P,T kg/m3 14,018
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm® -
27 VISCOSIDADE @T cP 0,024
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcal/lh meC 0,045
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,549
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 0,945
31 Cp/Cv 1,321
32 ENTALPIA Gcallh -16,628
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 13,347 1,671 0,186
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m*/h 13,305 1,666 0,186
36 DENSIDADE @T kg/m3 994,921 994,921 1433,480
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 998,076 998,076 1434,610
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,938 0,938 0,739
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,520 0,520 0,114
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,961 0,961 0,221
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 72,873 72,873 33,888
42 PRESSAO DE VAPOR @T kg/cm2 a 0,030 1,003 1,003
43 ENTALPIA Gcallh -50,341 6,365 0,000
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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PROJETO : Producédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 14 de 16
BALANCOS DE CALOR E MATERIA
1 DADOS DE OPERACAO EVAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 53 54 55 56
4 Entrada . . )
5 DESCRICAO Entradatopo C-2 solver:_tiz1 novo refrg?;::gdéi £6 Agualrz_e65|dual
6 |PRESSAO (1) kglen? g 0,904 1,312 3,100 3,100
7 TEMPERATURA °C 24,000 24,000 24,000 45,000
8 VAZAO TOTAL ka/h 1662,810 7,320 1339,370 1339,370
9 % VAPOR %p 0 0 0 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DEAGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS ka/h
14 VAZAQ TOTAL DE LIQUIDO kg/h 1662,810 7,320 1339,370 1339,370
15 AGUA LVRE kg/h 1339,370 1339,370
16 HDROCARBONETOS ka/h
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh 6,365 -0,002 0,029 0,029
18] |COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 1000000 0 0
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m*/h
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol
25| |DENSIDADE @P,T kg/m®
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27 VISCOSIDADE @T cP
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh meC
29| |CALORESPECIFICO @T kcallkg °C
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P, T
31| |cprov
32 ENTALPIA Gcal/h
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34| |vAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 1,671 0,005 1,346 1,375
35 VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m*/h 1,666 0,005 1,342 1,342
36 DENSIDADE @T kg/m3 994,921 1433,484 994,921 974,304
37 DENSIDADE @15°C kg/m® 998,076 1434,608 998,076 998,076
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,938 0,739 0,938 0,626
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhmeC 0,520 0,114 0,520 0,543
40 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,961 0,221 0,961 0,971
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 72,873 33,888 72,873 68,768
42 PRESSAO DE VAPOR @T kglcn? a 1,003 0,030 1,003 0,935
43 ENTALPIA Gcal/lh 6,365 -0,087 0,029 0,029
44 MISCELANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A pressao e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
Rev. Por
Data Aprovado
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PROJETO : Producédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balangos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 15 de 16
BALANCOS DE CALOR E MATERIA
1 DADOS DE OPERACAO E VAZOES
2 CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3 N° DE CORRENTE 57 58 59 60
4 DESCRICAO Entrada vapor Agua Entrada vapor Agua
5 E7 condensada E-7 E-10 condensada E-10
6| |PrRESSAO (1) kglem? g 7,000 7,000 7,000 7,000
7 TEMPERATURA °C 218,000 218,000 218,000 218,000
8 VAZAO TOTAL kg/h 69,596 69,596 3946,330 3946,330
9 % VAPOR %p 100 0 100 0
10 VAZAO TOTAL DE VAPOR kg/h 69,596 0,000 3946,330 0,000
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h 69,596 0,000 3946,330 0,000
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14| |VvAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 0,000 69,596 3946,330
15 AGUA LIVRE kag/h 0,000 69,596 3946,330
16 HIDROCARBONETOS kg/h 0,000
17 ENTALPIA TOTAL Gcallh 0,031 0,031 0,457 0,457
18[ |COMPOSTOS CORROSNOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0 0 0
19 SOLIDOS : QUANTIDADE %
20 SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 15,363 871,155
23[ |vAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm®/h
24 PESO MOLECULAR kg/kmol 18,020 18,020
25 DENSIDADE @P, T kg/m® 4,530 4,530
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm?
27 VISCOSIDADE @T cP 0,017 0,017
28 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallhme°C 0,039 0,039
29 CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 1,630 1,630
30 FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T 1,000 1,000
31 Cp/Cv 1,128 1,128
32 ENTALPIA Gcal/lh 0,031 0,457
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca para correntes de hidrocarbonetos)
34 VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 0,078 4,448
35/ |VAZAO VOLUMETRICA @15°C m*/h
36 DENSIDADE @T kg/m® 887,130 887,130
37 DENSIDADE @15°C kg/m®
38 VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,146 0,146
39 CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh meC 0,552 0,552
40 CALOR ESPECIFICO @T kcal/lkg °C 0,511 0,511
41 TENSAO SUPERFICIAL @P,T dinas/cm 29,455 29,455
42 |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a
43 ENTALPIA Gcallh 0,031 0,457
44 MISCEL ANEOS
45
46
47
48
49
50 NOTAS :
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes serdo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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PROJETO : Producgédo de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol Balancos de calor e matéria
UNIDADE : Pag. 16 de 16

®

BALANCOS DE CALOR E MATERIA

1 DADOS DE OPERAGCAO EVAZOES
2| |CASO DE OPERAGAO/DESENHO
3| |N° DE CORRENTE 61 62
4 Aguade . )
DESCRICAO refrigeragéo E- Aguaresidual
5 9 E-9
6| |PRESSAO (1) kglcm? g 3,100 3,100
7| |TEMPERATURA °C 24,000 45,000
8| |vAzAoTOTAL kg/h 4139,340 4139,340
9 |% vAPOR %p 0 0
10| |vAZAO TOTAL DEVAPOR kg/h
11 INCONDENSAVEIS ( N2,...) kg/h
12 VAPOR DE AGUA kg/h
13 HIDROCARBONETOS kg/h
14| |VAZAO TOTAL DE LIQUIDO kg/h 4139,340 4139,340
15 AGUA LIVRE kg/h 4139,340 4139,340
16 HIDROCARBONETOS kg/h
17| |ENTALPIA TOTAL Gcallh 0,449 0,449
18| |COMPOSTOS CORROSIVOS, TOXICOS % p/ppmp 0 0
19| |SOLIDOS: QUANTIDADE %
20| |SOLIDOS : DIAM. PARTICULA Micras
21 PROPRIEDADES FASE VAPOR (Umida)
22| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h
23| |VAZAO VOLUMETRICA @(1 atm, 0°C) Nm’/h
24| |PESO MOLECULAR kg/kmol
25| |DENSIDADE @P,T kg/m®
26| |DENSIDADE @(1 atm, 0°C) kg/Nm®
27| |VISCOSIDADE @T cP
28| |CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh meC
29| |CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C
30| |FATOR DE COMPRESIBILIDADE @P,T
31| |cp/cv
32| |ENTALPA Gcealh
33 PROPRIEDADES FASE LIQUIDA (Seca paracorrentes de hidrocarbonetos)
34| |VAZAO VOLUMETRICA @P,T m’/h 4,249 4,160
35/ |VAZAO VOLUMETRICA @15 °C m’/h 4,147 4,147
36| |DENSIDADE @T kg/m® 974,304 994,921
37| |DENSIDADE @15°C kg/m® 998,076 998,076
38| |VISCOSIDADE CINEMATICA @T cSt 0,626 0,938
39| |CONDUCTIVIDADE TERMICA @T kcallh m°C 0,543 0,520
40| |CALOR ESPECIFICO @T kcallkg °C 0,971 0,961
41| |TENSAO SUPERFICAL @P,T dinas/cm 68,768 72,873
42| |PRESSAO DEVAPOR @T kglcn? a 0,935 1,003
43| |ENTALPIA Geal/h 0,029 0,029
44 MISCEL ANEOS
45
46
47
48
49
50| |NOTAS:
51 (1) A presséo e as propriedades dependentes seréo confirmadas pela eng. de detalhe com hidraulicas/isométricas finais
52
53
54
55
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PROJETO :
UNIDADE :

Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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Balanco de calor e massa

de

16

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSICAO

N° CORRENTE

2

Componente / pseudocomp.

% peso % mol

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

Agua

0

0

0

0

Ha

0

0

0

0

Metil Etil Cetona

1,77

1,81

1,77

1,81

2-Butanol

98,1

98,11

98,1

98,11

1,1,2-Tricloroetano

0,13

0,08

0,13

0,08
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UNIDADE :

Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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COMPOSICAO

N° CORRENTE
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Componente / pseudocomp.

% peso

% mol
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Agua

0

0

0

0
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0

0
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0

Metil Etil Cetona
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2-Butanol
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UNIDADE :

Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSICAO

N° CORRENTE

10
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12

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso
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% peso

% mol

% peso

% mol

Agua

0

0

0

0

0

0
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0

Ha

2,40

46,89

2,40

46,89

2,40

46,89

31,24

94,21

Metil Etil Cetona

87,65

47,86

87,65

47,86

87,65

47,86

66,76

5,63

2-Butanol

9,81

5,21

9,81

5,21

9,81

5,21
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PROJETO :
UNIDADE :

Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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Balanco de calor e massa
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16

BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSICAO

N° CORRENTE

13

14

15

16

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

Agua

0

0

0

0

12,77

1,65

95,59

98,85

Ha

0
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0

0,02

85,26

98,29
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Metil Etil Cetona

89,39
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89,39
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PROJETO :
UNIDADE :

Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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Balanco de calor e massa

de
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BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSICAO

N° CORRENTE

17

18

19

20

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

Agua

95,59

98,85

99,22

99,85

0,7

4,13

0,7

4,13

Ha

0

0
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0

0

0

0

0

Metil Etil Cetona

4,28

1,12

0,27

0,07

23,86

35,27
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35,27

2-Butanol

0,13
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0,08

0,03
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Producao de metil-etil-cetona a partir de 2-butanol
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BALANCO DE CALOR E MASSA

COMPOSICAO

N° CORRENTE

21

22

23

24

Componente / pseudocomp.

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

% peso

% mol

Agua

0,7

4,13

0,55

2,18
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0
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