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RESUMO

O alcool isopropilico € um dos solventes mais utilizados do mundo e com um mercado
global em ascensdo. Com o aumento de sua importéncia, também surge a
necessidade de analisar rotas de producgao ja existentes do composto a fim de otimiza-
las, além de encontrar caminhos alternativos para aumentar sua eficiéncia e estudar
sua viabilidade econdmica. Com base em uma planta ja existente, descreve-se a rota
utilizada e algumas melhorias sugeridas para a produgéo. Além disso, estuda-se os
parametros financeiros CAPEX, OPEX, VPL e payback a partir da planilha CAPCOST
para determinar sua viabilidade. Apos a analise econdmica, obtém-se um CAPEX de
$30.910.000,00, um OPEX de $203.871.545,00, um VPL de $23.020.000,00 e um
payback descontado de 2,7 anos. Conclui-se, assim, que a planta & viavel
economicamente. Ao analisar duas propostas de otimizagao energética do processo
original, verifica-se que a planta com alimentagdo de agua em excesso com a torre de
destilacao reativa apresenta vantagens econémicas significativas em relagao a planta
original, aumentando a viabilidade econémica do processo de producéo de IPA.

Palavras-chave: Alcool isopropilico. Propileno. Viabilidade econédmica. Parametros
econdmicos.



ABSTRACT

Isopropyl alcohol is one of the most widely used solvents in the world and with a
growing global market. With the increase in its importance, there is also a need to
analyze existing production routes of the compost in order to optimize them, in addition
to finding alternative ways to increase its efficiency and study its economic viability.
From an existing plant, the route used is described and some improvements
suggested. In addition, CAPEX, OPEX, NPV and payback economic parameters are
studied using the CAPCOST spreadsheet to determine the economic viability of the
plant. After the economic analysis, a CAPEX of $30,910,000.00, an OPEX of
$203,871,545.00, an NPV of $23,020,000.00 and a payback of 2.7 years are obtained.
Therefore, it is concluded that the plant is economically viable. Examining two
proposals for energy optimization of the original process, it appears that the plant with
water in excess with the reactive distillation tower has significant economic advantages
over the original plant, increasing the economic viability of the overall IPA production
process.

Keywords: Isopropyl Alcohol. Propylene. Economic Viability. Economic Parameters.
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1 INTRODUGAO

A industria quimica, composta por uma série de setores como refino de
petréleo, petroquimica, polimeros, agroquimicos, produtos biotecnoldgicos, etc.,
possui um dos maiores gastos energéticos do setor industrial. A maioria das plantas
quimicas foram construidas numa época em que os custos energéticos e
preocupagdes ambientais ndo eram considerados. Com o avango das tecnologias
computacionais e de processos, ha necessidade de verificar e melhorar o projeto de
plantas ja existentes, a fim de otimiza-las energética e economicamente (NIU;
RANGAIAH, 2016).

Entdo, é papel do engenheiro quimico analisar e determinar a viabilidade
técnica e econdmica de uma planta quimica para fins de otimizagdo energética. A
analise técnico-econémica de uma planta engloba uma série de decisbes, como a
determinacao de quais equipamentos serao utilizados, as utilidades necessarias, a
rota utilizada no processo, a verificagdo de rotas alternativas e as estratégias
termodinamicas num ambiente de simulacéo. Os parametros econdmicos também sao
levados em consideracdo, como os custos operacionais e de capital.

Dentre os inumeros compostos que sdo produzidos pela industria quimica, o
alcool isopropilico chama atencao pelo seu crescente mercado global. Sua producao
total chega aos 2,7 milhdes de toneladas por ano, do qual um tergo desse numero &
produzido pelos Estados Unidos, com 840 mil toneladas por ano, seguido pela Asia
com 800 mil toneladas por ano, sendo a Asia o continente que mais consume o alcool
isopropilico (GOMES, 2016). Além disso, o mercado do alcool isopropilico apresenta
um crescimento estavel com uma taxa anual de 7% e é esperado que esse aumento
continue devido ao seu crescente uso na industria farmacéutica (PANJAPAKKUL; EL-
HALWAGI, 2018).

O alcool isopropilico também chama atengao por ser um dos solventes mais
utilizados no mundo, além de ser utilizado nas industrias da saude, dos pesticidas e
de tintas (DUTIA, 2012). A crescente preocupagdo com a saude global devido a
pandemia da COVID-19 ajudou a impulsionar o mercado de farmacéuticos no mundo,
refletindo especialmente nas vendas de higienizadores e, assim, aumentando a busca
global pelo alcool isopropilico. Varios paises como india, Estados Unidos e Alemanha
aumentaram seus gastos com farmacéuticos nos anos recentes, impulsionando o
mercado global do alcool isopropilico (IPA) (MORDOR INTELLIGENCE LLP, 2021).

Exemplificando esse crescente interesse, a Shell reativou sua planta quimica com
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producao de 75 mil toneladas por ano de alcool isopropilico na Singapura, devido ao
aumento da demanda por higienizadores de mao. Ainda, uma nova fabrica de alcool
isopropilico de 45 mil toneladas por ano comecgou a ser construida na Francga, pela
empresa Seqgens (ALLIED MARKET RESEARCH, 2022).

Devido ao interesse crescente no composto, ha a necessidade de avaliar as
plantas quimicas e rotas de producdo ja conhecidas no intuito de verificar as
oportunidades de reducdo de gasto energético, sem comprometer a viabilidade

técnico-econémica do processo.

1.1 Objetivo Geral

¢ Analisar a viabilidade técnico-econdmica de uma planta de producéo de alcool
isopropilico apés reconfiguragao, tendo como objetivo a redugcdo de gasto

energético.

1.2 Objetivos Especificos

e Descrever e entender a rota utilizada, conferindo as vantagens e desvantagens;

¢ Realizar a analise econdmica do processo pelas estimativas de CAPEX, OPEX,
payback e VPL;

¢ |dentificar possiveis melhorias tendo em vista a redugcédo de gasto energético

NO processo.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Alcool Isopropilico

O alcool isopropilico (isopropanol, IPA) € um liquido incolor e inflamavel com
um odor caracteristico de alcool/acetona, além de se misturar com a maioria dos
solventes, inclusive com agua (DUTIA, 2012). A Tabela 1 apresenta as principais
propriedades fisico-quimicas do composto.

Tabela 1 — Propriedades fisico-quimicas do alcool isopropilico.

Formula CsHsO

Peso molecular (g/mol) 60,10
Ponto de ebuligao (°C) 82,4
Ponto de fuséo (°C) -89,5

Densidade relativa (g/cm?3) a 25 °C 0,786

pH (em 20°C) Neutro

Solubilidade em agua (em 20°C) Solavel
Fonte: MULTICHEMIE LTDA (s.d.).

O isopropanol vem sendo produzido em larga escala a partir do propileno por
duas rotas comerciais: hidratacdo indireta e hidratacdo direta do propileno
(PANJAPAKKUL; EL-HALWAGI, 2018).

Em um processo de hidratacao indireta, o propileno reage com acido sulfurico
e forma uma mistura de ésteres (Equacao 1 e Equacao 2). A hidrdlise subsequente
desses ésteres por vapor produz isopropanol (Equacédo 3 e Equacéo 4) (LI et al.,
2018). Ha a necessidade de atentar-se aos materiais de construgdo dos equipamentos
para evitar corrosdo, além do tratamento e descarte de alguns residuos de processo,
tais como: agua residual, acido sulfurico residual e gases de escape. A principal
vantagem desse tipo de processo € a capacidade de usar uma alimentagdo com baixa
pureza de propileno (entre 40% e 60%) (PANJAPAKKUL; EL-HALWAGI, 2018).

(CH3),CHOSO3;H + CH3CH = CH, < [(CH3),CHO],S0, (2)
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(CH;),CHOSO;H + H,0 & (CH,),CHOH + H,S0,  (3)
[(CH,),CHO],S0, + 2H,0 S 2(CH;),CHOH + H,S0, (4)

O processo de hidratagéo direta converte propileno em isopropanol por meio
da reagao direta da agua com propileno (Equagéo 5), com uma reagdo secundaria
que forma éter diisopropilico (DIPE) e agua (Equacao 6). A principal desvantagem
desse método é a demanda de uma alimentagao com alta pureza de propileno (ao
menos 90%), além da necessidade de operar a reagao em temperatura e pressao
muito maiores que a hidratacao indireta para melhorar a conversao e rendimento. No
entanto, a hidratagado direta possui como vantagem a utilizagdo da agua, no processo,
como solvente em vez de acido sulfurico, reduzindo o impacto da corrosdo e
problemas ambientais. (PANJAPAKKUL; EL-HALWAGI, 2018).

CH,CH = CH, + H,0 & (CH;),CHOH (5)
2 (CH;),CHOH S H,0 + [(CH3),CH], (6)

2.2 Planta de producao do alcool isopropilico

A metodologia empregada na simulagao foi partir de uma planta ja previamente

simulada e disponivel em: http://www.chemsep.org/downloads/index.html. O processo

simulado para a sintese de alcool isopropilico baseado na hidratacdo direta do
propileno foi adaptado de Niu e Rangaiah (2016). O fluxograma demonstra o uso de
varios modelos K, simultaneamente. A equagao de estado de Peng-Robinson é usada
para a separagao de propileno de propano, permitindo que o reagente seja reciclado
de volta ao reator. J4 o modelo NRTL é utilizado para as demais operacdes do
processo € o0s parametros de interacdo binaria foram ajustados aos dados
experimentais disponiveis para as misturas binarias ndo ideais envolvidas nesse
processo. Devido a possibilidade de trés fases nos pares contendo propeno/propileno
e agua, o modelo UNIFAC ¢ aplicado para prever esses parametros. Para aumentar
a temperatura e evitar a formacao de duas fases liquidas, a primeira coluna utiliza um
condensador parcial. A separacao mais dificil nesse processo € entre a agua e o alcool
isopropilico, entdo o solvente DMSO (dimetilsulfoxido) € introduzido na seg¢ao de
separacao final, permitindo efetivamente que um produto final de IPA nas condi¢cdes
desejadas seja obtido. Niu e Rangaiah (2016) descrevem melhorias adicionais que

podem ser feitas no processo.


http://www.chemsep.org/downloads/index.html
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Figura 1 — Primeira parte da simulagao da planta de produgao do isopropanol.
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Figura 2 — Segunda parte da simulagao da planta de producdo do isopropanol.
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O diagrama representado pela Figura 1 e Figura 2 é a simulagcédo de uma planta
de producgao de alcool isopropilico por meio da hidratagao direta, realizada no software
COCO.

Inicialmente, tem-se uma alimentacdo de propileno com 95% de pureza
misturada com um reciclo de propileno 95,2%. Essa mistura sera pressurizada e
aquecida antes de ser alimentada ao reator. Entdo, a corrente de propileno é
misturada com uma alimentagdo aquecida e pressurizada de agua pura e, por sua
vez, a mistura € alimentada ao reator R-101, em que as Equacdes 5 e 6 sdo as
reagoes quimicas configuradas na simulagao do processo. Na simulagao, o reator esta
configurado como isotérmico (T = 133,5 °C); embora a reacao seja exotérmica, o calor
da reagdo nado é suficiente para atingir a temperatura reacional desejada,
necessitando utilizar vapor como utilidade quente.

O efluente que sai do reator (contendo propileno, agua, éter diisopropilico,
propano e alcool isopropilico) é alimentado na primeira coluna de destilagdo T-101 do
processo. O produto de topo € enviado para uma segunda torre T-102, com o objetivo
de separar a mistura propileno/propano, em que o propileno separado é reciclado ao
inicio do processo e o propano € purgado. Em seguida, o produto pesado da T-101 &
alimentado na terceira coluna T-103 em que 95% da agua é separada e reciclada ao
inicio do processo. A torre subsequente T-104 separa o éter diisopropilico, que é
purgado. Assim, restou-se apenas uma corrente de 54,7% de alcool isopropilico com
45,3% de agua, e sabe-se que essa mistura € azeotropica e muito dificil de ser
separada. Para isso, adiciona-se o solvente dimetilsulfoxido (DMSQO) puro na quinta
coluna do processo T-105, em que finalmente se separa o alcool isopropilico como
produto de fundo a partir de uma destilagdo extrativa, enquanto a agua e o solvente
DMSO sao recuperados na ultima coluna de separagao T-106 do processo.

Dessa forma, com uma alimentagdo de 380 kmol/h de propileno com alta
pureza (como demanda a rota de hidratagdo direta), produz-se 347,05 kmol/h de
alcool isopropilico. A Figura 3 mostra a composig¢ao e especificagdes das principais

correntes de interesse do processo descrito.



Figura 3 — Captura de tela do sumario de correntes do processo.

15

Stream Propylene Feed| Water Feed IPA Product | Water Product |Unit
Pressure 101 325 101 325 105 109 kPa
Temperature -49 25 83.2386 102.043 “G
Flow rate 400 654.2 347.224 286.65 kmol / h
Mole frac Propylene 0.95 0 0 0

Mole frac Propane 0.05 0 3.22094e-22 0

Mole frac Diisopropyl ether 0 0 9.88302e-05 0

Mole frac Isopropanol 0 0 0.9995 7.14522e-20

Mole frac Water 0 1 0.000394104| 1

Mole frac Dimethyl sulfoxide 0 0 7.06578e-06 6.26102e-22

Fonte: COCO (2013).
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3 METODOLOGIA

3.1 Introducao a analise econémica

Uma planta quimica aceitavel economicamente devera produzir um produto
que por sua vez sera vendido com lucro. Para isso, uma quantidade de capital
suficiente € fundamental para construir todas as instalagbes necessarias para o
funcionamento da fabrica. Simplificando, uma vez que o lucro liquido da planta € igual
ao lucro total menos todas as despesas, € fundamental que o engenheiro quimico se
atente aos varios custos associados a cada etapa da construgdo da unidade
(PETERS; TIMMERHAUS, 2003).

Inimeros fatores afetam a analise econdmica de um processo, entre eles o
custo com utilidades, consumiveis (solventes, acidos, bases, materiais inertes, entre
outros), disposicao de efluentes e até mesmo o custo com embalagens e expedigdes.
O custo da mao de obra também deve ser considerado, junto com ela as leis
trabalhistas, legisla¢des e impostos que variam dependendo do territorio onde a planta
esta localizada. Aliado a isso, o valor do terreno e alguns outros custos embutidos
também sao levados em consideragcao na analise econdmica (TOWLER; SINNOTT,
2013).

Um dos aspectos mais importantes da analise de viabilidade de uma planta
quimica a médio e longo prazo sao os pregos das matérias-primas. O custo é
considerado como variavel, ou seja, esta sujeito a flutuagdes do mercado. Em algumas
situagdes, também ¢é papel do engenheiro o contato com fornecedores para
estabelecer acordos e, assim, receber propostas abaixo do pre¢co do mercado. Além
disso, para avaliar economicamente uma planta, cotacbes diretas de possiveis
fornecedores sédo desejaveis com a intencdo de fornecer melhores estimativas
(PETERS; TIMMERHAUS, 2003). Tendo em vista as inUmeras variaveis econémicas
de um processo, a anadlise financeira torna-se indispensavel. Entdo, diversos
parametros foram desenvolvidos baseando-se em diferentes conceitos econémicos.
Para realizar a analise econdmica da planta, utilizou-se a planilha Capcost elaborada
por Turton et al. (2014) com o intuito de facilitar a estimativa e calculo de alguns
parametros econdmicos do projeto. A seguir serdo discutidas algumas metodologias

utilizadas.
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3.1.1 Custos de Capital de Investimento (CAPEX)

O Custo de Capital de Investimento ou CAPEX (Capital Expenditure) é definido

por Brennan (2020) como o custo total do projeto, construgdo, despesas com terreno

e instalagdo de uma fabrica e as necessarias modificagdes para finaliza-la de modo

satisfatorio. O investimento de capital é crucial para novas plantas e até mesmo para

modificagdes em fabricas ja existentes, visto que sédo frequentemente necessarias a

favor de implementar novas tecnologias, modificar matérias-primas ou atender

especificacdes de qualidade do produto. O CAPEX pode ser dividido em algumas

principais categorias:

Custos da propria fabrica, incluindo a aquisicdo dos principais equipamentos
da planta quimica (reatores, trocadores de calor, colunas de destilagéo,
compressores, bombas, turbinas, entre outros), além de obras civis como
estradas, fundacgdes, edificios, esgotos, entre outros. O valor recuperavel desse
investimento geralmente é negligenciavel ao final da vida util do projeto.
Aquisicao do terreno com a finalidade de construgao da fabrica, em que o gasto
total dependera do tamanho e localizagao do terreno. Geralmente, esse gasto
€ pequeno quando comparado aos custos da fabrica e custos externos e é
realisticamente recuperavel ao fim da vida utili do projeto. Algumas
caracteristicas desejaveis de um terreno de uma planta quimica s&o: solo
plano, bem drenado, ter uma distancia consideravel dos centros urbanos, bom
acesso as estradas, ferrovias e portos.

Offsite Costs (custos externos): inclui o gasto de adigdes a serem feitas a planta
com finalidade de acomodar uma nova instalagdo ou aumento da capacidade
de uma fabrica ja existente. Os investimentos externos podem incluir
instalacbes de armazenamento de matérias-primas e produtos acabados,
infraestruturas de producgao de utilidades bem como instalagées de producéo
de vapor e eletricidade, torres de arrefecimento e tratamento de efluentes, além
de unidades de servico como laboratorios, escritorios, entre outros. Assim
como os custos da propria fabrica, o valor recuperavel do investimento é

negligenciavel.
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3.1.2 Custos Operacionais (OPEX)

O Custo Operacional ou OPEX (Operational Expenditure) é definido por Brennan
(2020) como todos os custos associados a produgéo, distribuicdo e comercializagédo
de produtos, aliado aos custos de desenvolvimento, manutencdo e aquisi¢cao de
tecnologias para o funcionamento da fabrica. O OPEX também engloba os gastos de
gestao e comerciais na fabricacado e venda dos produtos acabados. Pode ser dividido

em algumas principais categorias:

e Custos com matérias-primas. Nas fases iniciais de avaliagdo do projeto, o
consumo de matérias-primas deve ser estimado por meio de balangos de
massa e energia detalhados, levando em consideragao potenciais perdas na
producao por diversos fatores, como evaporacao, condi¢cdes climaticas, entre
outros. Segundo Smith (2016), na maioria dos processos, 0 maior custo
operacional esta na aquisicdo desses materiais e tem um grande impacto na
viabilidade econdmica da planta. Devido as flutuagdes do mercado financeiro,
estimar esses gastos torna-se um desafio para os engenheiros.

e Gastos com utilidades, que incluem energia, correntes de aquecimento e
resfriamento. As principais utilidades de uma planta quimica sdo combustivel,
vapor, eletricidade, agua de resfriamento, ar comprimido, entre outros. Assim
como as matérias-primas, o gasto com utilidades deve ser estimado no inicio
do projeto por meio de balangcos de massa e energia, além de também sofrerem
oscilagdes de prego de mercado.

e Custos com funcionarios, em geral trabalhadores de processo, manutencgao,
supervisdo e administrativos.

e Custos gerais com manutengdo, royalties, embalagens, empacotamento,

seguros, distribuigdo, venda e pesquisa e desenvolvimento (P&D).

3.1.3 Payback ou tempo de retorno

O tempo de retorno ou payback simples é definido por Paltrinieri e Khan (2016)
como O periodo necessario para recuperar um certo investimento. Porém a
metodologia tem suas limitagdes, ja que ndo leva em consideragéo o valor do dinheiro
no tempo (para isso, utilizar o payback descontado), riscos, custos de oportunidade,
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além de ndo medir a lucratividade do investimento, portanto, ndo € recomendado a
utilizagdo dessa metodologia individualmente ao avaliar a viabilidade de um projeto,
mas sim em conjunto com outros paradmetros econdmicos. Geralmente, define-se o

payback como uma medida de liquidez do investimento.
3.1.4 Valor presente liquido

O valor presente liquido (VPL) € um parametro econémico que segundo Martins
(2002) € uma técnica refinada de analise econdmica que considera o valor do dinheiro
no tempo. Essa metodologia converte todas as saidas e entradas de caixa para
valores financeiros atuais e, assim, comparado com o investimento inicial.

Geralmente, os seguintes critérios sao utilizados pelos investidores ao tomar
uma decisao utilizando o valor presente liquido como parametro: um VPL > 0, ou seja,
se os fluxos monetarios futuros trazidos e somados a valor presente superam os
investimentos iniciais, o projeto deve ser aceito. Caso VPL < 0, o projeto ndo deve ser
aceito (GONZAGA, 2011).

3.1.5 Classe de Estimativa de Custos

De acordo com Christensen et al. (2005), a Associagdo Americana de
Engenharia de Custos (AAC) classifica um projeto em cinco etapas de acordo com o
grau de precisdo das estimativas de custos e seu andamento. Essa divisdo é
importante para a equipe de gestao gerar multiplas estimativas e, assim, analisar se
um certo projeto € viavel o suficiente para um detalhamento mais completo,

progredindo da Classe 5 até a Classe 1.

e Classe 5: E basicamente uma triagem conceitual do projeto. Estimativas dessa
classe sado preparadas com base em informacgdes limitadas e podem ser
formuladas em pouquissimo tempo, geralmente apenas o tipo, localizagéo e
capacidade das instalacdes sado propostas. Normalmente é necessario apenas
a elaboracao de um diagrama de blocos e sua precisao varia de -20% a -50%
e 30% a 100%.

e Classe 4: Nessa etapa, realiza-se a triagem de projetos, determinagéo da
viabilidade, avaliagdo conceitual e aprovacido do orcamento preliminar do

projeto. Geralmente, é necessario um PFD (Process Flow Diagram) da planta,
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a capacidade das instalagdes e a listagem dos equipamentos do processo,
dimensionando-os de forma preliminar a fim de determinar o custo de cada um.
A precisao dessa classe de estimativa é de -15% a -30% e 20% a 50%. A
estimativa a ser feita do presente projeto esta inserida nessa classe.

Classe 3: E preparado para formar a base da estimativa orcamental de um
projeto e sua autorizagdo orgamentaria. As utilidades, encanamentos,
instrumentacbes e equipamentos precisam de um detalhamento mais
completo, além de um processo completo de engenharia. Sua precisdo esta
entre -10% a -20% e 10% a 30%.

Classe 2: Sao elaboradas para formar um detalhado controle de projeto e todo
o trabalho é monitorado em termos de custos e progresso. Geralmente, essa
classe de estimativa é utilizada com o objetivo de estabelecer o valor do
contrato com os empreiteiros. Além das outras necessidades listadas acima,
exige-se os balangos de massa e energia, o PFD final, o layout final, diagramas
e custos da parte elétrica e de utilidades, cotagbes de fornecedores, planos
para a mao de obra, entre outros. Sua precisao vai de -5% a -15% e 5% a 20%.
Classe 1: Todos os equipamentos, utilidades, PFD, P&ID, layout e outras
necessidades detalhadas acima estdo completos e adequadamente
dimensionados. Agora, elabora-se essa classe de estimativa com o objetivo de
criar uma base de controle final em que todas as varia¢gdes no orgamento sejam
monitoradas, assim a planta estara pronta para entrar na fase de construgao.

Estima-se uma precisédo de -3% a -10% e 3% a 15%.

3.2 Area dos trocadores de calor

Ao utilizar a planilha CAPCOST para determinar o CAPEX de uma planta, é

necessario informar as areas dos trocadores de calor do processo. Como o simulador

COCO nao fornece todas as informagdes essenciais desses equipamentos, vé-se a

necessidade de buscar hipéteses com o objetivo de auxiliar o calculo dessas areas.

Para isso, sera utilizado duas metodologias para o célculo: um referente aos

condensadores e refervedores das torres de destilacdo e outro para os trocadores de

calor convencionais. A area de um trocador € determinada usualmente pelas

Equacdes 7 e 8:
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Q = UAAT, (7)

_ Tajp—Taout
ATln - Tb—Ta (8)
In ( out)
Tb—Tain

Em que:

Q = Taxa de transferéncia de calor do trocador;

A = Area da superficie de transferéncia de calor;

U = Coeficiente global de transferéncia de calor;
AT, = Média logaritmica de transferéncia de calor;
Ta;,= Temperatura de entrada do fluido refrigerante;
Ta,,.= Temperatura de saida do fluido refrigerante;

Th = Temperatura do fluido a ser refrigerado.

A metodologia de Douglas (1988) prevé algumas condi¢des e hipdteses para o

calculo da area dos condensadores e refervedores:

e Em relacao aos refervedores, a diferenca de temperatura adotada estara entre
30°F e 45°F, ja que temperaturas maiores que essa faixa ocasionara na
ebulicdo de filme e prejudicara a troca de calor. Adotou-se um valor igual de
coeficiente global de calor para todos os refervedores (Tabela 2), o0 mesmo
recomendado por Douglas (1988).

e No que se refere aos condensadores, Douglas (1988) recomenda utilizar a
agua fria como fluido refrigerante, numa temperatura de entrada de 90°F e
saindo a 120°F. Também recomenda-se utilizar um mesmo coeficiente global
de calor indicado para todos os condensadores do processo (Tabela 3), ja que

esse valor oferece resultados aceitaveis na industria.

Com base nos parametros obtidos pela simulagao da planta no COCO e das
hipoteses de Douglas (1988), as Tabelas 2 e 3 mostram todos os dados necessarios
para o calculo das areas dos condensadores e refervedores. Os valores de taxa de

transferéncia de calor (Q) foram retirados da simulagédo, enquanto os coeficientes
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globais de transferéncia de calor (U) e média logaritmica de transferéncia de calor

(ATy,) foram baseados em Douglas (1988).

Tabela 2 — Parametros e areas dos refervedores.

REFERVEDOR y Al A
(btu/h) (btu/hr*ft2*°F) (°F) (ft2)
E-105 68115000,00 250,00 45,00 6054,67
E-107 10619000,00 250,00 45,00 943,91
E-109 496080000,00 250,00 45,00 44096
E-111 13829000,00 250,00 45,00 1229,24
E-113 30989000,00 250,00 45,00 2754,58
E-115 81564000,00 250,00 45,00 7250,13
Fonte: O autor com base em Douglas (1988) e simulagao.
Tabela 3 — Pardmetros e areas dos condensadores.
CONDENSADOR Y o Tt T AT A
(btu/h)  (btu/hr.ft2.°F) (°F) (°F) (°F) (°F) (ft?)
E-104 5,51.107 100,00 73,13 90,00 120,00 29,36 18757,59
E-106 1,23.107 100,00 55,58 90,00 120,00 47,87 2577,98
E-108 5,32.108 100,00 180,84 90,00 120,00 74,84 71030,83
E-110 1,31.107 100,00 160,95 90,00 120,00 54,58 2401,85
E-112 3,52.107 100,00 181,85 90,00 120,00 75,86 4643,84
E-114 7,73.107 100,00 215,67 90,00 120,00 109,99 7027,85

Fonte: O autor com base em Douglas (1988) e simulagéo.

A fim de determinar a area dos trocadores de calor convencionais E-101, E-102

e E-103, é necessario determinar o coeficiente global de calor de cada um deles. Nos

equipamentos E-101 e E-102, tem-se 0 aquecimento do propileno, um hidrocarboneto

leve, utilizando vapor d’agua. No equipamento E-103, a agua reciclada quente é

resfriada com &gua fria. Com os sistemas conhecidos, utilizou-se um valor

intermediario das faixas de coeficiente global fornecidas por Cao (2009).

Como esses equipamentos sdo considerados heaters/coolers na simulagao e

nao ha necessidade de especificar a corrente de utilidade (diferente de um heat

exchanger), utilizou-se a diferenga de temperatura simples do fluido a ser aquecido

(propileno) ou resfriado (agua), com o objetivo de simplificar o dimensionamento dos
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trocadores de calor (Tabela 4), ja que o principal objetivo é a estimativa de custos da
planta inteira. Os valores de taxa de transferéncia de calor (Q) e diferenga de
temperatura (T) foram retirados da simulag&o, enquanto os coeficientes globais de

transferéncia de calor (U) foram baseados em Cao (2009).

Tabela 4 — Parametros e areas dos trocadores de calor.

TROCADOR
Q (W) U (W/im2. K) T (K) A (m?)

DE CALOR
E-101 778616,813102 525 61,086 24,279
E-102 3037728,58187 525 110,636 52,299
E-103 5873783,20001 1200 44,797 109,267

Fonte: O autor com base em Cao (2009) e simulacao.

3.3 Volume do Reator

A simulagao da planta quimica de producéo do alcool isopropilico por meio da
reacao de hidratagao direta do propileno utiliza um reator de conversao fixa, que existe
para fins de simulagao e calculo do balango de massa e energia, porém, ao determinar
o CAPEX pela planilha CAPCOST, informar o volume desse equipamento é
indispensavel. Assim, sera necessario dimensionar um reator equivalente ao da
simulacao que oferegca os mesmos resultados observados.

Primeiramente, sera preciso informar a cinética da reacdo ao simulador. Em
relagédo a reagao de hidratagéo direta do propileno, Onoue et al. (1973) determinaram

por meio das Equacdes 9, 10 e 11:

log;oK; = (%50) — 6,06 (9)

log;oKg = (%) — 5,08 (10)
_ Cp—Ci _ Pp—Pi

r= o (22) =k, (—P%_Kg) (11)

Em que:
r = Taxa da reagdo quimica;
T = Temperatura da fase liquida ou vapor;

K, = Constante de equilibrio na fase liquida;
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K,= Constante de equilibrio na fase vapor;
C, = Concentragao de propileno em solugao;
C; = Concentragao de alcool isopropilico em solucéo;
P, = Pressao parcial do propileno na fase vapor;
P; = Pressé&o parcial do alcool isopropilico na fase vapor;
B,= Presséao de equilibrio parcial da agua na fase vapor.

No que se refere a equagdes de cinética quimica, o simulador COCO e outros
simuladores em geral possuem varias limitagdes. Ao configurar o pacote de reagao do
reator, ndo foi possivel inserir a Equacédo 11 devido a sua complexidade, portanto
dimensionar o reator a partir da simulagédo nao foi possivel.

A metodologia adotada a fim de projetar o reator do processo foi explicitado por
Idenishi, Kamamoto e Hosaka (2017), em que se recomenda a utilizagdo da Equagao

12 para ajustar o volume e tempo de residéncia da agua no reator.

T_Y (12)
T q

Em que:

T = Tempo de residéncia da agua;

V = Volume do reator;

g = Vazao de entrada da agua no reator.

Com o objetivo de melhorar a concentragéo e pureza do isopropanol obtido na
saida do reator, Idenishi, Kamamoto e Hosaka (2017) recomendam uma faixa de 30
a 40 minutos para o tempo de residéncia da agua. Logo, a Tabela 5 mostra o
dimensionamento do reator levando em conta a simulagdo da planta de produg¢ao do
alcool isopropilico. O valor de tempo de residéncia da agua (r) foi baseado em
Idenishi, Kamamoto e Hosaka (2017), enquanto o valor de vazao de entrada da agua

no reator foi retirado da simulagao.
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REATOR T (min) g (m3/min) V (m3)

R-101 30 2,038 61,14

Fonte: O autor com base em Idenishi, Kamamoto e Hosaka (2017) e simulagao.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 Analise econdmica

Com base nas informacbdes do processo retiradas da simulacdo e das
metodologias descritas anteriormente, alimentou-se a planilha Capcost para a
realizar-se a analise econdmica do projeto. Utilizou-se o indice CEPCI (Chemical
Engineering Plant Cost Index), utilizado na planilha como um indice de inflacéo, de
fevereiro de 2022 com o valor de 801,3.

Inicialmente, deve-se inserir na planilha os parametros necessarios para a
estimativa de custo de cada um dos equipamentos utilizados no processo e, assim,
calcular o CAPEX. As Tabelas 6, 7, 8 e 9 informam os parametros necessarios para a
avaliagdo dos custos de capital de investimento. Destaca-se que os

dimensionamentos das torres de destilagdo foram retirados da simulagao.



Tabela 6 — Dados dos trocadores de calor.

Pressao no x ;
Equipamento Tipo casco E:gzs(?ozrr;; Material ﬁ:ﬁ?
(barg)
=101 (F:I?Jt:jgr?’:: 0 o Caéggno 24
=102 gzﬁjagr?:: 76 70 Caéggno 52
=103 (;Et:jagr?’:: 2 2 Caéggno 109
=104 (;Et:jagr?’:: 10 10 Caéggno 1740
=05 e 0 0 camons
=106 e 0 camono 28
=107 (Ig;kt)j;;r?: 10 10 Capr\ggno 87
=108 (F;Iel]Jtt)jgr?’:: 2 2 CaAr‘tg);gno 6600
=100 e 2 oo 10
=10 (F;Iel]Jtt)jgr?’:: 2 2 CaAr‘tg);gno 223
=1 (F;Iel]Jtt)jgr?’:: 2 2 CaAr‘tg);gno 14
=12 (Ig;tt’j;?g:: 2 2 CaAr‘ggno 432
=1 (;Et:jgg:: 2 2 Capr\ggno 256
=1 (;Et:jgg:: 2 2 Capr\ggno 653
=15 e 2 cuoro

Fonte: O autor.
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Tabela 7 — Dados das bombas.

. . Poténcia . Pressdo de
Equipamento Tipo (kW) Material dtzts)g?gr?a
P-101 Centrifuga 7,88 Ca’?ggno 8,7
P-102 Centrifuga 96,3 Ca’?ggno 75,1
P-103 Centrifuga 1 Ca’?ggno 1,34
P-104 Centrifuga 300 Ca’?ggno 75

Fonte: O autor.

Tabela 8 — Dados do reator.
Tipo
Agitado Encamisado

Equipamento
R-101

Volume (m3)
61,1

Fonte: O autor.

Tabela 9 — Dados das torres.

Material . Namero ‘n -
Equipamento Material do T'F:,gtgo de Dla(nr:sztro A:::)r a P(rg:fa)o
prato P pratos 9
Aco Aco
T-101 Carbono  Carbono Perfurado 16 0,2 34 12
T-102 Ago A  berfurado 152 0,2 34,5 12
Carbono Carbono
Aco Aco
T-103 Carbono  Carbono Perfurado 30 0,2 354 3
Aco Aco
T-104 Carbono  Carbono Perfurado 44 0,2 35 3
Aco Aco
T-105 Carbono Carbono Perfurado 44 0,2 35,6 3
T-106 Ago A perfurado 24 384 289 3
Carbono Carbono

Fonte: O autor.

Os custos dos equipamentos explicitados na Tabela 10 sdo retornados pela

planilha apés inserir todos os parametros exigidos.
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_ Pur_chased Bare Module Base Base Bare
Equipamento Equipament Cost ($) Equipament Module Cost
Cost ($) Cost ($) ($)
E-101 37.500,00 123.000,00 37.000,00 122.000,00
E-102 53.700,00 156.000,00 41.100,00 135.000,00
E-103 53.100,00 175.000,00 53.100,00 175.000,00
E-104 249.000,00 1.620.000,00 489.000,00 804.000,00
E-105 160.000,00 533.000,00 161.000,00 528.000,00
E-106 83.700,00 273.000,00 82.200,00 270.000,00
E-107 49.200,00 160.000,00 48.300,00 159.000,00
E-108 266.000,00 6.120.000,00  1.860.000,00 874.000,00
E-109 230.000,00 3.790.000,00  1.150.000,00 757.000,00
E-110 78.500,00 258.000,00 78.500,00 258.000,00
E-111 54.200,00 178.000,00 54.200,00 178.000,00
E-112 128.000,00 421.000,00 128.000,00 421.000,00
E-113 86.100,00 283.000,00 86.100,00 283.000,00
E-114 184.000,00 607.000,00 184.000,00 607.000,00
E-115 190.000, 625.000,00 190.000,00 625.000,00
P-101 22.800,00 58.500,00 14.690,00 47.600,00
P-102 173.000,00 330.000,00 50.900,00 165.000,00
P-103 15.300,00 39.400,00 9.890,00 32.000,00
P-104 400.000,00 765.000,00 118.000,00 382.000,00
R-101 316.000,00 1.270.000,00 316.000,00 1.2700.000,00
T-101 70.200,00 90.300,00 60.000,00 80.000,00
T-102 514.000,00 534.000,00 514.000,00 534.000,00
T-103 106.800,00 127.300,00 106.800,00 127.300,00
T-104 154.000,00 174.000,00 154.000,00 174.000,00
T-105 154.000,00 174.000,00 154.000,00 174.000,00
T-106 1.057.000,00  2.530.000,00 817.000,00 2.090.000,00
Total 4.889.100,00 21.413.500,00 6.957.780,00 11.271.900

Fonte: O autor.
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Uma das principais vantagens da produgdo do alcool isopropilico pela
hidratagcédo direta € a auséncia do risco de corrosdo aos equipamentos. Com isso, 0
material escolhido foi 0 ago carbono, ja que seria irrelevante utilizar um material
resistente a corrosbes como 0 acgo inox, mudanga esta que elevaria o prego dos
equipamentos.

Os valores de Bare Module Cost e Base Bare Module Cost ) consideram o custo
de um equipamento pronto para a utilizagdo, incluindo os gastos com acessorios,
instalagao, impostos, entre outros (TURTON et al.,, 2014). O Total Module Cost da
planta de producao do alcool isopropilico é de $25.270.000,00. Outro parametro para
avaliacao seria o Total Grass Roots Cost, que estima o custo da construgdo de uma
planta do zero, englobando os custos do terreno e de novas instalagdes e facilidades
a serem construidas. Nesse caso, o valor presumido é de $30.910.000,00. Destaca-
se que os custos estimados usando a planilha CAPCOST séo para unidades a serem
construidas no Golfo do México, nos Estados Unidos. Para outras localidades, corrige-
se usando a metodologia apropriada, como o fator de localizagado de Richardson.

Em seguida, o calculo do OPEX exige as informagdes das utilidades de cada
equipamento, sendo eles os trocadores de calor, bombas e reator. Os paradmetros

necessarios e seus custos estdo na Tabela 11.
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Equipa Total Module Grass Roots

Eficiénci Consum

mento Cost ($) Cost ($) Utilidade a o Custo Anual ($)
Vapor de Média 2500
E-101  145.000,00  206.000,00 P N ; MJ/h 64.800,00
Pressao
. 10900
E-102  184.000,00  252.000,00 Vapor de Media ] MJ/h 252.200,00
Pressao
Aqua d 21100
E-103  206.000,00  293.000,00 gua de - MJ/h 67.000,00
Resfriamento
haua de 58100
E-104 1.916.000,00 2.720.000,00 at ] MJ/h 183.000,00
Resfriamento
. 71900
E-105  600.000,00  890.000,00 Vapor de Média ; MJ/h 1.663.000,00
Pressao
haua de 13000
E-106  320.000,00  457.000,00 at ] MJ/h 41.000,00
Resfriamento
. 11200
E-107  189.000,00  269.000,00 Vapor de Média ; MJ/h 259.200,00
Pressao
Aqua de 561000
E-108 7.220.000,00 10.300.000,00 at MJ/h 1.760.000,00
Resfriamento
Vapor de Média 523000
E-109 4.468.000,00 6.400.000,00 P | MJ/h  12.110.000,00
Pressao
Aaua d 13800
E-110  300.000,00  434.000,00 gua de - MJ/h 44.000,00
Resfriamento
. 14600
E-111  210.000,00  299.000,00 Vapor de Média ] MJ/h 338.000,00
Pressao
Agua de 37200
E-112  496.000,00  710.000,00 Recfriamento - MJ/h 117.000,00
32700
Vapor de Média
E-113  330.000,00  476.000,00 S _ MJ/h 756.000,00
Agua de 81600
E-114  716.000,00  1.020.000,00 Rosfiaronto - MJ/h  257.000,00
86100
Vapor de Média
E-115  740.000,00  1.050.000,00 ProSado - MJ/h  1.991.000,00
P-101  46.700,00 62.800,00 Eletricidade 0ge P1TKW 5.140,00
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112 kW

P-102  263.00000  319.000,00 Eletricidade 0,86 62.800,00

P-103  31.400,00 42.300 Eletricidade 086 16KW 652,00

P-104  609.000,00  740.000,00 Eletricidade 086 SPOKV 196.000,00

Vapor de Médi 25900

R-101  1.490.000,00 1.650.000,00 apg e Mviedia MJ/h 599.000,00
ressao

T-101  72.000,00 99.000,00 NA

T-102  427.000,00  607.000,00 NA

T-103  102.000,00  145.000,00 NA

T-104  139.000,00  198.000.00 NA

T-105  139.000,00  198.000.00 NA

T-106  2.020.000,00 2.730.000,00 NA

Total 23.400.000,00 32.600.000,00 20.800.000,00

Fonte: O autor.

Além disso, também é necessario adicionar os valores gastos com os materiais
necessarios para o funcionamento do processo. Os precos dos materiais no mercado
aberto global podem variar muito com o periodo de tempo, entdo baseou-se o preco
tanto da matéria-prima quanto do produto em mercados e datas iguais (Tabela 12)
(ECHEMI, 2022).

Tabela 12 — Pregco dos materiais do processo.

Nome do e~ ~ Custo Anual
material Classificacao Preco ($/kg) Vazao (kg/h) ($)
Propileno Matéria-prima 0,98 16872,213 138.023.577
Alcool
Produto 1,46 20862,186 -253.478.063
Isopropilico

Fonte: O autor e baseado em Echemi (2022).

A planilha ainda exige alguns parametros finais para a andlise de viabilidade
econdmica. Primeiramente, listou-se na Tabela 13 os valores do custo de terreno, taxa
de tributacdo, taxa de juros anual, valor de venda dos equipamentos como sucata
(salvage value), o capital de investimento fixo FCIL (soma de todos os equipamentos

da planta), capital de giro, custos com mé&o de obra, entre outros. Como nao houve



33

uma pesquisa de mercado, os valores adotados s&o arbitrarios, ou seja, podem nao

refletir a realidade do mercado no momento.

Tabela 13 — Par&metros econdémicos da planta.
Parametro econémico Valor

Custo do terreno
Taxa de tributagao
Taxa de juros anual

Salvage Value
Capital de giro
FCIL
Total Module Factor

Grass Roots Factor

$10.000.000,00
45%

10%
$3.091.000,00
$17.000.000,00
$30.910.000,00
1,18
0,50

Fonte: O autor.

Destaca-se que a atual analise financeira considera um projeto novo, ou seja,
feito do zero. Nesse caso, a adogao do Grass Root Cost € mais adequada quando
comparado ao Total Module Cost, que geralmente € utilizado diante de expansao de
plantas quimicas ja existentes.

Por ultimo, o custo operacional € baseado em Turton et al. (2014) seguindo a
Equacao 13, que leva em conta o valor de capital de investimento fixo, custos do
trabalho operacional, gastos com utilidades, tratamento de residuos e matéria-prima.
A planilha também detalha o lucro com a venda do produto da planta. Os parametros
do presente projeto estio listados na Tabela 14.

COM4 = 0,18.FCI}, + 2,76.Cor, + 1,23. (Cy + Cwr + Crm) ~ (13)

Tabela 14 — Parametros para a estimativa de custo operacional.

Parametro econémico Valor
Custos com matéria-prima (Crw) $138.023.577,00
Custos com utilidades (Cur) $20.800.000,00
Custos com tratamento de agua (Cwr) 0
Custos com trabalho operacional (CoL) $1.070.560,00
Lucro da venda do produto $223.963.494,00
Custo operacional (COMa) $203.871.545,00

Fonte: O autor.
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Apos a obtencéo de todos os dados necessarios para a analise econémica, a
planilha Capcost fornece o fluxo de caixa do projeto, seu respectivo diagrama
(explicitado na Figura 4) e alguns paréametros para avaliar a viabilidade financeira da
planta, entre eles: o valor presente liquido, a taxa descontada de retorno de caixa e o
payback. O projeto tera doze anos de duragao, sendo dois anos de construgao e dez

de vida util.

Figura 4 — Diagrama de fluxo de caixa do projeto.

Diagrama de Fluxo de Caixa
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0,0
-10,0
-20,0
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-50,0

-60,0
-1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Vida util do projeto (anos)
Fonte: O autor.

Considerando a vida util do projeto e a necessidade de levar em consideragao
o valor do dinheiro no tempo devido as flutuagbes do mercado que afetarao o projeto,
escolheu-se 0 método descontado para a determinacgao dos indicadores de viabilidade
econdmica. Observa-se que o valor presente liquido ao final do funcionamento é de
$23.020.000,00 com uma taxa de retorno de fluxo de caixa descontada de 17,64% e
com payback descontado de 2,7 anos. Ao analisar esses indicadores econdmicos,
com caixa positivo e um tempo de retorno descontado consideravelmente baixo,

avaliara-se o projeto como viavel.

13
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No entanto, faz-se necessario analisar as possiveis variagdes nos indicadores
econdmicos obtidos e investigar os riscos atrelados a essas possiveis flutuagdes
financeiras. A metodologia utilizada foi a simulagdo de Monte Carlo, em que se informa
as variagdes a serem consideradas e se gera os graficos probabilisticos de cada
indicador econdmico. Apds analisar as variagdes dos pregos do propileno e do alcool
isopropilico, além de considerar a flutuagéo do capital de investimento fixo, chegou-
se nas porcentagens exibidas na Tabela 15. Posteriormente, as Figuras 5, 6 e 7

mostram os graficos gerados pela simulagao.

Tabela 15 — Dados para a Simulacdo de Monte Carlo.

Parametro L|m|_te Limite Superior Valor Base
Inferior
FCIL -20% 20% $30.910.000,00
Preco do produto -20% 20% $223.963.494,00
Preco da matéria-prima -10% 10% $138.023.577,00

Fonte: O autor.

Figura 5 — Simulacdo Monte Carlo do valor presente liquido.
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Fonte: O autor.
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A Figura 5 demonstra que o projeto tem a probabilidade de 65% de ser lucrativo,
com uma variagao de $-133.406.646,00 até $163.977.813,000.

Figura 6 — Simulacao Monte Carlo da taxa de retorno descontada.

Taxa de Retorno Descontada
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Fonte: O autor.

A Figura 6 revela que, com as variagdes fixadas, a taxa descontada de retorno
de fluxo de caixa varia de zero até 53,62%. Caso seja necessario, compara-se esse

valor com a taxa de desconto interna para avaliagao financeira da planta.
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Figura 7 — Simulacdo Monte Carlo do payback descontado.

Payback Descontado
1,0

0,9
0,8
0,7
0,6
0,5
0,4
0,3
0,2
0,1

0,0
0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0 14,0 16,0

Payback Descontado (anos)

Fonte: O autor.

Por ultimo, a Figura 7 mostra a probabilidade do retorno do investimento em
fungdo dos anos. Por exemplo, existe uma probabilidade de aproximadamente 37%

de que o payback seja de dois anos.
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Figura 8 — Otimizacao da planta utilizando propileno em excesso.
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Fonte: Niu e Rangaiah (2016).

A primeira solugao de otimizagao proposta por Niu e Rangaiah (2016) (Figura

8) utiliza uma alimentagdao em excesso de 400 kmol/h de propileno 95% a -47,5°C e
101,325 kPa, e 380 kmol/h de agua a 25°C e 101,325 kPa. A corrente de agua de

alimentacao é pressurizada até 1750 kPa. O propileno alimentado mistura-se com

duas correntes de reciclo a 95% de pureza, que em seguida é pressurizada para 1750

kPa. Em seguida, elas sédo alimentadas para a torre de destilagao reativa (RD Column

ou Reactive Distillation Column), em que a razao entre agua e propileno deve ser

fixada para 1:1,39. A fim de evitar a formacédo de éter diisopropilico, a reagao é

realizada numa faixa de temperatura entre 126°C e 133°C, nos estagios 3 a 5.
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Uma corrente de alcool isopropilico de 379,5 kmol/h com 99,99% de pureza é
recuperada no fundo da coluna, quantidade maior de produto gerado quando
comparado com a planta original apresentada anteriormente. Em seguida, o produto
de topo € despressurizado para 905 kPa e divido em duas correntes, que por sua vez
serao alimentadas na coluna de propano-1 e coluna de propano-2, respectivamente.
O propileno nao reagido sera recuperado e reciclado para o inicio do processo € o
propano no produto de fundo dessas colunas sera purgado. Em decorréncia do
excesso de propileno, duas colunas de destilagdo sdo necessarias para separar a
mistura propileno/propano e convergir o sistema, ja que apenas uma nao seria
suficiente devido a alta demanda dessas correntes. Além disso, Niu e Rangaiah (2016)
fornecem as principais variaveis de projeto: razado de refluxo da coluna de destilagéo
reativa, taxa de destilado da coluna de propano-1 e coluna de propano-2 e razao de

separagao da corrente de topo da coluna de destilagcao extrativa.

Figura 9 — Otimizag&o da planta utilizando agua em excesso.
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Fonte: Niu e Rangaiah (2016).

A segunda solugao de otimizagao proposta por Niu e Rangaiah (2016) (Figura

9) utiliza uma alimentagdo em excesso 819,4 kmol/h de agua a 25°C e 101,325 kPa e
400 kmol/h de propileno 95% a -47,5°C e 101,325 kPa. A corrente de propileno é
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pressurizada para 870 kPa e aquecida para 12,8°C. Em seguida, € pressurizada
novamente para 1815 kPa e aquecida para 48,9°C, sendo alimentada no estagio 4 da
coluna de destilagc&o reativa. Ja a corrente de agua € pressurizada para 1804 kPa e
alimentada no estagio 2 da torre, em que a raz&o entre agua e propileno deve ser
fixada para 2,05:1.

Apos a reagao, o produto de topo composto majoritariamente por propano e
propileno é ventilado. Como sua composi¢ao possui pouco propileno (9 kmol/h), ndo
seria viavel economicamente adicionar uma coluna de separagao para reciclar essa
corrente.

Em seguida, a corrente de fundo da coluna reativa, composta por uma mistura
azeotrépica de agua e alcool, é despressurizada para 135 kPa e dividida em duas
correntes, que serdo alimentadas em duas torres de destilacdo a fim de separa-las.
De forma similar que a primeira proposta, apenas uma coluna de separagdo nao
atenderia a corrente de agua em excesso, portanto sera necessaria uma operagao de
separagao a mais.

Utilizando o solvente dimetilsulfoxido (DMSO), agua e alcool isopropilico sao
separados nas duas colunas de destilagao extrativa, gerando 370 kmol/h de produto
com 99,99% de pureza. Ainda, o solvente do fundo das colunas ¢é alimentado em dois
regeneradores, que por sua vez retornam para a torre extrativa apds a separacao da
agua. Ainda, Niu e Rangaiah (2016) fornecem as principais variaveis do projeto: razdo
de refluxo da coluna de destilagao reativa, razdo de separacao da corrente de topo da
coluna de destilagao extrativa e taxa de destilado dos regeneradores.

Ao analisar as duas propostas economicamente, Niu e Rangaiah (2016)
concluem que as duas solugdes otimizadas sdo mais viaveis que o processo original,
j@ que ha uma drastica redugdo energética, além de gastos menores com
equipamentos, menor complexidade do processo e maior producédo anual de alcool
isopropilico.

Apesar de produzir menos IPA em relacdo a proposta com propileno em
excesso, 0 processo otimizado utilizando agua em excesso mostra um custo de capital
de investimento e de utilidades muito menor entre todas as propostas. Isso pode ser
explicado pela necessidade de se reciclar o propileno em excesso nao reagido no topo
da coluna, fato que demanda uma torre de destilagao reativa com um didmetro muito
maior e mais consumo de utilidade por conta do refervedor. A exigéncia de duas

colunas de separacao de propileno/propano também eleva muito o custo de capital de
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investimento, ja que sao torres muito grandes (com 150 estagios cada) e caras. Além
de um gasto menor com utilidades, nota-se a redugéo de equipamentos necessarios
ao comparar com o processo original, fator que reduz o gasto com capital de
investimento e exige um terreno menor para o funcionamento da planta, portanto,

recomenda-se o processo otimizado utilizando agua em excesso.
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5 CONCLUSAO

ApOs realizar a analise técnico-econémica do processo de producdo do alcool
isopropilico, incluindo as metodologias de analise para os trocadores de calor,
refervedores, condensadores e reator, pode-se dizer que a planta quimica proposta é
economicamente viavel, tendo um retorno financeiro de $23.020.000,00 ao longo dos
doze anos do projeto, com um payback descontando de 2,7 anos. Ainda, os
indicadores da analise probabilistica de Monte Carlo também s&o positivos, ja que
indicam chances altas de VPL positivo e payback descontado rapido. Destaca-se que
o atual projeto é de Classe 4 e carrega incertezas consideraveis em relagcao as
analises econbmicas realizadas. Para estimativas mais precisas, recomenda-se a
realizacéo e progressao do projeto até a Classe 1 com uma equipe maior de pessoas
capacitadas, a fim de reduzir drasticamente as incertezas econémicas.

Por ultimo, analisou-se duas propostas de otimizacdo da planta original e
concluiu-se que o processo otimizado com alimentagédo de agua em excesso é 0 mais
lucrativo entre todas as opg¢des apresentadas, ja que se reduziu o capital de
investimento e gasto energético drasticamente com a ajuda da substituicdo do reator
pela torre de destilacdo reativa, fator determinante para a redugcao do numero de
equipamentos do processo e do consumo de utilidades, além do aumento da produgao

anual de alcool isopropilico em relagéo ao processo original.
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