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RESUMO

O presente trabalho tem como finalidade, estudar a viabilidade econémica da
separacdo do etilbenzeno-estirenc através da implantagio de uma bomba de calor ao
sistema de destilagio convencional, tendo como critério, o tempo de retorno do
investimento adicional. O estudo é feito em trés etapas: otimizagfo do sistema de destilagdo
convencional, recuperagio do calor de condensagio do topo da coluna, através dos
sistemas de bombas de calor com recompressdo de vapor e com os fluidos intermediarios
Agua(R718) e Triclorometano(R20); ¢ finalmente, uma analise comparativa ¢ feita entre os
custos de operagdo e capital dos sistemas convencional e com bombas de calor, com o fim
de obter condigGes econOmicas Otimas para a operagio dos arranjos de destilagdo com
bomba de calor. Os pardmetros operacionais otimos obtidos no sistema convencional sdo
mantidos fixos em todos os arranjos de destilagio com bombas de calor. Os resultados
obtidos mostram que, ambos os arranjos de bombas de calor sdo alternativas econdmicas
para substituir o sistema de destilagdo convencional. Entre os arranjos de bombas de calor

estudado, a recompressdo de vapor € a mais vantajosa técnica de recuperagio de calor.



ABSTRACT

The present work has the objetive to study the economic viability of the
ethylbenzene-etyrene separation through the one heat-pump connected to a conventional
distillation column. The work is divided in three parts: optimization of the conventional
distillation column, when payback period is adopted as the criterion; heat recoved from the
top of the condensation column through heat-pumps with vapor recompression and
intermediate fluids like water (R718) and methane trichloro (R20); and the analysis between
the operational and capital costs of the conventional and heat-pumps systems was
compared. It was done to obtain the optimal economics conditions for a destillation with
heat-pump. The optimal operational parameters obtained from the conventional system are
the same for all distillation with heating pump systems studied. The results showed that,
both the heating pumps systems are economic alternatives to susbstitute the conventional
distillation system. Among the systems with heating pumps the vapor recompression has

showed the most suitable technic to heating recovery.



SUMARIO

CAPITULO S, 1
INTRODUGAO. ... oot e e e 1
CAPITULO TL ..o oo 3
FUNDAMENTOS TEORICOS. ........cooo oot e 3
21 = Destilagho. ..o e 3
2.1.1 - Estagio de Equilibrio..............c.ooooviiiiieicii e 3
2.1.1.1 - Equipamentos para Operagdes em EStagio...................ocoi 4
2.1.2 - Equilibrio Liquido-Vapor..................i 4
2.1.3 -RaziiodeRefluxo........................ TR U POP PP SUPR PP 5
2.1.3.1 - Escolha da Razio de Refluxo Econémica...................cooe i, 6
22-Trocador de Calor. ... 6
2.2.1 - Descrigio do Trocador de Calor Tipo Carcagae Tubo....................o 8

2.3 - RefTIZEIante. ...t 8
2.3.1 -Refrigerantes Primarios e Secund&rios....................on 8

2.4 - Ciclo da Bomba de Calor........................... PP P RS PRUPURP 9
2.5 - Bomba de Calor Industrial..................... U PRTRUPPUTPRY 10
2.6 « TipO de COMPTESSOL. ..ottt ettt ettt e 10
2.7 = UL oo e 11
271 - Custo de OPeragio.........ccocciiiiiie it 11
2.7.2 - Custo de INVESHIMENLO. . .........oocurrivo oo s 11

2.8 - Economia de Energia em Processo de Destilag@io........................... 11
REVISAO BIBLIOGRAFICA. ...t 13
CAPITULO LIL ..o oo e e e 21
MATERIAIS E METODOS ...ttt 21
3.1 - Material Utilizado......... J O SO O SO O U U PP U ST PP UOTRUPFPRORRPON 21
3.2 - Metodologia de Simulagdo. ... R 21
3.2.1 - Sistema de Destilagio Convencional......................i 23
3.2.2 - Sistema de Destilagiio com Bomba de Calor Externa............................. 23

3.2.3 - Sistema de Bomba de Calor com Recompressdo Vapor.......................... 24



3.3 - Métodos Utilizados pelo Simulador............... 28

3.3.1-Torre de Destilaglo. ...t 28
3.3.2-Trocador de CalOor.................ooiiii e 28
3,33 - COMIPIESSOL. . \vi ittt e e r ettt e 28
334 - VAIVUIBS .. ..o 29

3 3 S VIO, L i e 29
3.4 - Propriedades TermodinimiCas..............cc.oocovieiriiiririco e, 30
3.4.1- Constante de EqQuilibrio....................ocoioiii 30
342 - ENGAIPIA. ..ot 31
CAPITULO IV ..., SOOI RUROOTION 32
RESULTADOS E DISCUSSAQ. ... oot 32
4.1 - Sistema de Destilagio Convencional.... ... 32
4.1.1 - Posi¢do do Prato de AHmentago................cco.ccovvioiiimien e 32
4.1.2-Razdo de Refluxo. ... 33
1.3 - S O Lot e 35
41.3.1 - Custo .de Capital........................... [ 36
4.1.3.2- Custo de OPeragio..........ccooovv ittt 36
4.2 - Sistema de Destila¢do com Bomba de Calor Externa................................... 37
4.2.1 - Coeficiente de Desempenho da Bombade Calor............................... 37
422 - Razio de COMPIESSTO. ... ot e 38
4.2.3 - Diferenga de Temperatura no Trocador de Calor..............i 39
4.2.4 - Selegio do Fluido de Trabalho (Refrigerante)................................ 40
425 -Custode Capital..............oi 41
4.2.6 - Custo de OPeraglio. ...t 45
43 - Sistema de Bomba de Calor com Recompressio de Vapor (BCRV)................... 46
43.1 - Coeficiente de Desempenho...............cocoiiii i 47
4.3.2 - Razdo de COmMPIressaio. ..o 47
433 -Custode Capital.................cooiiiiiiii i 48
4.3.4-Custo de Operagio.............ocooo i s USSR 50
4.4 - Taxa e Tempo de Retorno do Investimento Adicional ... 51
441 -Taxade REtOIMO. ......oooiii oo 51

4.42 - Tempo de Retorno do Investimento Adicional. ... 56



CAPITIULD Voo ) 63

CONCLUSOES . ..ottt 60
CAPITULOD VL. oottt 65
SUGESTOES. . oo e 65
REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS.............. e 66
APENDICE A.......co o oooooooeooeoeeeeeee bt 70
APBNDICE B.......ccooooouvvuieiis oo veoeesse e eess oot ettt .82
B-1 - Sumario de Correlagdes de Custos................o v 82
B-1.1 - Custo de Equipamento.Instalado.................cinn 82
B-1.1.1 - Trocador de Calor...............occooviiii i 82
B-1.1.2 = COMPIESSOT. .....oooviisiiiise it 82
B-1.2 - Investimento em Capital do Sistema de Destilagio........................... 82
B-1.2.1 - Sistema Convencional.... ............cccommiiii 82
B-1.2.2 - Recompressfio de VAPOT. ...t 83
B-1.2.3 - Processo de Ciclo Fechado.................. o 83
B-1.3 - Custo de Operagio do Sistema de Destilagdo.......... e 83
B-1.3.1 - Sistema Convencional ... 83
B-1.3.2 - Recompressdo de VAPOT. ... 83
B-1.3.3 - Processo de Ciclo Fechado................................... e 33
B-1.4 - Tempo e Taxa de Retorno do Investimento Adicional. ........................ B3
B-1.4.1 - ECOMOMUA........o.ooiii it e e 83
B-1.4.2 - Investimento Adicional.................oi 83
B-1.43 -Taxa de RetOMmO. ... e 84
B-1.4.4 - Tempo de Retorno do Investimento Adicional.................................... 84
B-2 - Razdo de Compressﬁo ....................................................................................... 84
B-3 - Coeficiente de Desempenho da Bomba de Calor.................i 84
B-4 - Diferenca de Temperatura nos Principais Trocadores de Calor.................... 84

APENDIICE oo 85



Acg
Apn
Agc

Cep
Cer
Cep
Crs
COgc
Ccop
COqc

Cer
Cr
Cre
Cre
C,

EC
ER

SIMBOLOGIA

Pardmetro da equagio de Sdave~Redlich—Kwong

Area do condensador-evaporador do sistema de bomba de calor externa [m’]
Area do preaquécedor do sisterna com recompressio de vapor [m’]

Area do refervedor-condensador do sistema de bomba de calor [m*]
Parametro da equagdo de Soave-Redlich-Kwong

Produto de base {kg/h}

Custo unitario da agua de arrefecimento [$/m’]

Custo unitario da energia elétrica [$/kwh]

Custo unitidno do vapor de aquecimento [$/kg]

Coluna de destilagdo

Custo do condensador instalado do sistema convencional [$]

Custo da coluna instalada [$)

Custo do condensador-evaporador instalado da bomba de calor externa [$]
Custo do compressor instalado [$]

Custo do esfriador instalado [$]

Custo de operagio do sistema com bomba de calor [$/ano]

Coeficiente de desempenho da bomba de calor

Custo de operagio do sistema convencional [$/ano}

Capacidade calorifica a pressio constante

Custo do preaquecedor stalado [$]

Custo do refervedor instalado do sistema convencional [$]

Custo do refervedor-condensador instalado [$]

Custo do equipamento de troca térmica instalado [$]

Capacidade calorifica a volume constante

Destilado [kg/h]

Economia obtida pelo sistema de bomba de calor [$/ano]

Calor absorvido pelo fluido de trabalho no condensador-evaporador [kw]

Condensador do sistema de destilagdo convencional



Refervedor do sistema de destilagdo convencional
Condensador-evaporador do sistema de bomba de calor externa

Refervedor-condensador do sistema de bomba de calor

Preaquecedor do sistema de bomba de calor com recompressao de vapor

Esfriador do sistema com recompressdo de vapor

Alimentagdo [kg/h]

Fluxo do fluido de trabalho no compressor

Fugacidade do componente i puro

Fugacidade do componente i no estado padrio

Fugacidade do componente 1 na fase liquida

Fugacidade do componente i na fase vapor

Fugacidade do componente i na temperatura de saturagéo
Taxa de fluxo do refrigerante na bomba de calor externa [kg/h]
Entalpia real

Entalpia ideal

Tempo de operagdo do sistema de bomba de calor [h/ano}]
Investimento adicional feito pelo sistema de bomba de calor [$]
Investimento total do sistema de destilagdo com bomba de calor [$]
Investimento total do sistema de destilagdo convencional [$)
Coeficiente adiabatico

Constante de equilibrio do componente 1

Compressor

Refluxo [kg/h]

Taxa de fluxo do vapor de aquecimento [kg/h]

Numero de estagio

Pressdo do sistema [atm]

Pressdo de descarga do compressor [atm]

Eficiéncia politrépica

Pressiio de vapor do componente i

Pressdo de sucgido do compressor [atm]

Taxa de calor do condensador [kw]

Taxa de calor do esfriador [kw]
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Taxa de calor do refervedor [kw]

Razio de refluxo

Constante dos gases

Razido de compressdo

Temperatura do sistema [*C]

Temperatura de ebuligdo do produto de base ["C]

Temperatura de condensagdo do fluido de trabalho [°C]

Temperatura de condénsag:ﬁo do destilado [°C]
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Fluxo volumétrico da agua de arrefecimento [m’/h]
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Composi¢io molar do componente 1 na fase vapor

Fator de compressibilidade

Trabalho de compressio real [kw]
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Coeficiente de fugacidade do componente i

Coeficiente de fugacidade do componente i na temperatura de saturagdo
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Potencial quimico



CAPITULO |

INTRODUCAQ

A industria quimica é caracterizada pelo uso intensivo de - energia, .
especialmente de energia térmica. Os fortes aumentos nos pregos do petrdleo ocormdos na
década de 70 elevaram substancialmente seus custos operacionais. Antes, com o0s
combustiveis baratos, o ponto de rentabilidade maximo favorecia menores investimentos e
maior consumo de energia. Hoje, porém, as condigles otimas de rentabilidade justificam
maiores investimentos em favor de um menor consumo de energia.

A destilagdo é um dos métodos mais populares de separagio encontrados nas
industrias quimicas e petroquimicas. Este processo consome uma grande quantidade de
energia que ¢ mais tarde degradada no ambiente como calor de condensagdo. Estimativas
indicam que 25 a 40% (RUSH, 1980) da energia total consumida por estas industrias sdo
usadas para fazer funcionar o equipamento de destilagio. Em virtude dos aumentos dos
custos de energia, mais ¢ mats plantas de destilagdo estdo sendo reexaminadas para tornar
seus processos mais eficientes em uso de energia. Estudos indicam que a bomba de calor ¢
uma das técnicas mais eficientes para recuperagiio de energia em processo de destilagio.

O sistema de destilagio auxiliado por bomba de calor ja ¢ discutido na
literatura & quase meio século (ROBINSON & GILLILAND, 1950). Recentemente a
industria tem aceito o uso de bomba de calor no processo de destilagdo (MEILI, 1987), em
virtude dos aumentos sigmficativos nos custos de energia ocorridos nos anos 70. Esta
técnica ¢ extremamente adequada para aquelas separa¢des dificeis, onde: os pontos de
ebulicdo dos produtos a separar sdo proximos, as diferengas de temperaturas entre o topo e
a base da coluna sdo pequenas e a razio de refluxo extremamente elevada.

Este trabalho estd dividido em trés partes, a saber: Sistema de destilacdo
convencional, sistema de destilagio auxiliado por bomba de calor e balango econémico
entre o sistema convencional e com bomba de calor. O objetivo principal deste trabalho € o

de encontrar um balango econdmico Otimo para o sistema de destilagdo auxihiado por




bomba de calor com recompressio de vapor e com os fluidos externos agua(R718) e
triclorometano(R20). A primeira parte, visa obter a posi¢do otima do prato de alimentagio
€, consequentemente, a razfo de refluxo Otuima para a separacdio do sistema
Etilbenzeno(EB)-Estireno(EST). A segunda parte, tem como finalidade, economizar energia
através da substituigio da agua de arrefecimento do condensador e do vapor de
aquecimento do refervedor, pela introdugio de trabalho externo {bomba de calor), no
entanto, mantendo fixas aquelas condi¢Ges otimas de opera¢des obtidas no sistema
convencional. A Gltima parte faz uma analise comparativa entre os custos de investimento
em capital e operagdo dos sistemas convencional e bomba de calor, com o fim de obter as

condigbes econdmicas Otimas para a operagio da destilagic auxiliado por bombas de
calor.




CAPITULO I

FUNDAMENTOS TEORICOS
2.1 - Destilacio

A destilagio ¢ uma operagdo unitaria que visa separar os componentes de
uma fase liquida através de sua vaporizagio parcial, ou seja, uma fase vapor entra em
contato com uma fase liquida, ocorrendo transferéncia de massa do liquido para o vapor e
deste para o liquido. O efeito final é que os vapores produzidos sdo mais ricos nos

componentes mais volateis e o liquido mais rico nos componentes menos volateis.
2.1.1 - Estagio de Equilibrio

Os processos de transferéncia de energia ¢ massa em uma coluna de
destilagfio real sdo muito complexos para que se possa adotar um modelo direto. Em
virtude da complexidade do modelo real de destilagdo, adota-se o modelo de estagio de
equilibrio {pratos teoricos) que, segundo este, as correntes de liquido e de vapor que
deixam um estagio de equilibrio estio em completo equilibrio uma com a outra, e que as
concentragdes nas duas correntes podem ser determinadas pelas relagdes termodindmicas. O
niamero de estagio de equilibrio deve ser convertido ao nimero real de estagio por meio da
eficiéncia de estagio, que ¢ a medida do desempenho de um estagio real quando comparado
com o desempenho de um estagio de equilibrio.

O modelo de estagio de equilibrio divide o projeto de uma coluna de
destilagdo em trés partes:

1 - Levantamento dos dados e métodos termodindmicos necessarios para determinar
as composigOes das fases em equilibrio;

2 - Célculo do numero de estagio em equilibrio necessério para realizar a separagao
especificada;

3 - Transformar o modelo fisico do estagio de equilibrio numa aplicagiio pratica de

estagios reais de um equipamento industrial (PERRY & CHILTON, 1980).




2.1.1.1 - Equipamento para Operacdes em Estagios

A grande maioria das opera¢bes de transferéncia de massa € realizada em
torres ou colunas de uma grande variedade de modelos. As colunas de pratos ou bandejas
sdo as preferidas, apesar de ndo serem as de menor custo. Estas constam essencialmente de
um recipiente cilindrico, no interior do qual, ha bandejas de diversos tipos: perfuradas, com

campanulas, valvuladas ou tipo grelha. Em geral, cada estagio do equipamento mistura

completamente as duas fases afluentes, separando e transportando as mesmas.
2.1.2 - Equilibrie Liquido-Vapor

Os calculos da destilagdio requer o conhecimento do equilibrie liquido-vapor.
O critério que deve ser satisfeito para ocorrer o equilibrio entre uma fase liquida e uma fase

vapor, nas mesmas condigGes de temperatura e pressio é:

£ =1, (i=1,2,3,....n) (z.z)'
para um componente na fase vapor,

£ =yi; P (2.2)
para um componente na fase liquida,

£l =xvf (2.3)

A relagdo geral do equilibrio entre as fases liquida e vapor € dado por:

Vi ‘bi P=x i fiu 5 (l = 1, 2, 3, ....... N 1’1) (24)



Quando a fugacidade padrao obedece a regra de Lewis-Randall (£ = f}), em
pressdes baixas ou moderadas, € possivel fazer as seguintes hipoteses: 1 - A fase vapor
comporta-se idealmente; 2 - As coordenadas da fase liquida sdo independentes em relagdo a

pressdio. A partir da segunda hipotese tem-se que:
ﬁo — ﬁ — ﬁsat - ¢isat Pisat (25)

Como a fase vapor tem comportamento ideal (p° = ¢:™), deduz--se a partir da equagfio
(2.4) que,

sat
X vi P
A constante de equilibrio de um componente i em uma mistura ¢ definida

como:
Ki= == (2.7)

Portanto, comparando-se a equacdo (2.7) com a equagio {2.6) tem-se:

K o= i P

i p (2.8)

2.1.3 - Razio de Refluxo

Na destilagio, o refluxo é usado nas duas extremidades da coluna para que
se consiga produtos de topo e base com a pureza mais alta possivel. O refluxo no topo da
coluna € indispensével, pois, sem esse, as placas da se¢do de enriquecimento acabariam
secando, continuando a operar apenas a se¢do de esgotamento da coluna.

Quando o refluxo aumenta, o niimero de estagios necessarios para uma dada

separagdo diminui, ou scja, a razdo de refluxo (razdo entre o refluxo e o destilado) aumenta.



Para o refluxo total, o nimero de estigios necessarios a separagdo ¢ minimo. Inversamente,
a medida que a razdo de refluxo vai diminuindo, 0 nimero de estagios tedricos necessarios
para a separagdo especificada vai aumentando. No extremo, onde a razio de refluxo é
minima, o nimero de estagios teodricos sera infinito. Para uma razio de refluxo abaixo do
seu valor minimo, nfo se pode efetuar a separacdo especificada, mesmo com um namero

infinito de estagios.

2.1.3.1 - Escolha da Razio de Refluxo mais Econdomica

Nenhuma das situagSes extremas, refluxo minimo ou refluxo total, representa
uma condigdo econdmica de trabalho, isto porque, em ambos os casos, 0 custo do
equipamento torna-se elevado.

Na destilagdo, uma razdo de refluxo mais elevada significa um menor niimero
de estagios necessarios & separagdio, porém, com o aumento das cargas térmicas do
refervedor e do condensador. Uma vez que, o calor fornecido ao refervedor tem um custo
elevado, a razdo de refluxo Otima sera determinada por um balango econdmico entre os
custos operacionais e os custos iniciais do equipamento. O projeto 6timo ocorre, portanto,
no custo minimo total obtido ao somar os encargos fixos (equipamento, amortizagdes, etc.)
com os de funcionamento (vapor de agua, agua de arrefecimento, etc.). Assim, s6 um
estudo econdmico permitira otimizar a separago.

Nio ha qualquer relagdo simples entre as razdes de refluxos minima e Otima.
No entanto, estudos realizados mostram que, um valor 6timo situa-se entre 15 a 30%
(GOMIDE, 1988) acima do minimo. Na pratica industrial, usa-se razdo de refluxo um

pouco maior do que o valor citado acima.

2.2 - Trocador de Calor

Um trocador de calor € um dispositivo que promove a transmissdo de calor
de um fluido para outro, através de uma interface (parede) metalica.
'O nome dado ao trocador de calor deriva das modificagdes no estado fisico sofrido

pelo fluido de processo. Existem uma grande variedade desses equipamentos, indo desde o




sismples tubos concentricos até os complexos condensadores € evaporadores de superficie.
Entre esses extremos, ha uma grande variedade de trocadores comuns do tipo carcaca e
tubo (tabela 2.1) que sdo adequados para aquecimento, resfriamento, evaporacdo ou

condensacio de todas as espécies de fiuidos.

Tabela 2.1 - Classificagdo dos trocadores de calor quanto ao servigo.

Tipo Descrigio

Condensador Retira calor de um vapor ou misturas de vapores provocando a sua

condensagdo que pode ser parcial ou total

Aquecedor Fornece calor sensivel a um fluido de processo, utilizando vapor de

agua condensante ou fluido térmico

Evaporador Evapora o liquido de uma dada solugdo aumentando a sua

concentracao utilizando agua ou fluido térmico para aquecimento

Equipamento que opera ligado ao fundo de uma torre de
Refervedor fracionamento fornecendo calor necessario & destilagio. O meio de

aquecimento empregado pode ser o vapor de agua

Restriador Resfria um liquido ou gas utilizando agua de resfriamento ou ar

atmosférico

Resfria um fluido de processo a uma temperatura matis baixa do que
Refrigerador aquela que € atingida com o uso da agua de arrefecimento. Utiliza-se

o efeito frigorifico de certos fluidos como o freon, amdnia, propano

Superaquecedor Aquece um vapor acima de sua temperatura de saturagio

Trocador de Calor | Equipamento onde a troca de calor & feita entre dois fluidos de

Procasso

Vaporizador Cede calor ao liquido de processo vaporizando-o total ou

parcialmente

Fonte: PERRY & GRENN (1984).



2.2.1 - Descrigiio do Trocador de Calor Tipo Carcac¢a e Tubo

Estes trocadores sdo construidos basicamente de um feixe de tubos inseridos
em uma carcaga (figura 2.1), onde um dos fluidos escoa dentro dos tubos e 0 outro entre a
carcaga e o exterior do feixe de tubos. O feixe tubular é composto por: tubos, espelhos,
chicanas. Quando ambas as correntes fluidas atravessam o trocador de calor apenas uma
vez, diz-se que o trocador de calor ¢ de passe simples. Se ambos os flmdos escoam na
mesma diregiio, o trocador ¢ do tipo de correntes paralelas. Se movem em sentidos

contratios, ¢ do tipo de correntes opostas.

I A I
Figura 2.1 - Trocador de calor tipo carcaga ¢ tubo com chicanas

e dois passes nos tubos e um na carcaga

A fim de aumentar a area superficial de troca de calor efetiva por unidade de
volume, a maioria dos trocadores de calor comerciais prevé mais de um passe através dos

tubos.

2.3 - Refrigerante
2.3.1 - Refrigerantes Primarios e Secundarios

Os refrigerantes primarios (liquidos que passam para gis ao absorverem
calor) sdo aqueles utilizados em sistemas de compressdo de vapor, enquanto que, OS
refrigerantes secundarios (que nfio apresentam mudanga de fase) sdo liquidos usados para
transportar energia térmica, a baixa temperatura, de um local para outro.

Utiliza-se predominantemente os hidrocarbonetos halogenados. Existem

entretanto, outras substincias como compostos inorgénicos, hidrocarbonetos e azeotropos



que funcionam como refrigerantes. A tabela A-1 (apéndice A) mostra uma relagdo dos
refrigerantes mais utilizados.

Os refrigerantes sdo classificados de acordo com as Normas B9-1 da A.S A
como grupos 1, 2, e 3. O nimero do grupo cresce a medida que aumenta a periculosidade.
As principais vantagens dos refrigerantes do grupo 1 (R12, R22, R502, R13, etc.) sdo as de
serem menos perigosos do ponto de vista da inflamabilidade, explosividade e de toxidez
desprezivel. Os do grupo 2 (R717, R40, R764, etc.) sdo téxicos e/ou inflamaveis. Os do
grupo 3 (R290, R1270, R1150, R170, etc.) sdo refrigerantes altamente inflamaveis e
explosivos.

Nao ha um refrigerante universal que possa ser usado para todos os fins. No
entanto, existem fatores importantes que permitem uma boa seleg¢io de refrigerantes para
aplicagGes especificas, tais como: 1 - As propriedades quimicas , fisicas e termodindmicas; 2
- A capacidade requerida do sistema; 3 - O tipo de compressor; 4 - Nivel de temperatura

desejada e 5 - Consideragdes sobre seguranga.
2.4 - Ciclo da Bomba de Calor

E o mais usado na pratica. Este utiliza um refrigerante que condensa durante
a rejeicio de calor e evapora durante a absorgio de calor. O ciclo envolve duas pressées,
uma alta e outra baixa. Os quatros componentes basicos de um sistema de compressio de

vapor sd0: 0 compressor, o condensador, a valvula de expansdo e o evaporador (figura 2.2).

Condensador

Fy

Vilvula de X _____________ ... [fadodealtapressdo . . .
Expansio lado de baixa pressio ompressor

Fy

b

Evaporador
Figura 2.2 - Ciclo basico de compressdo de vapor de um so estagio
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Quando o refrigerante liquido passa através do evaporador, o calor €
absorvido de um fluido que ésté sendo esfriado e o refrigerante evapora. O vapor, a baixa
pressdo, € comprimido através do compressor, elevando os niveis de temperatura e pressdo
até um ponto em gque o vapor superaquecido possa ser condensado pelo meio disponivel de
refrigeragdo no condensador. O liquido refrigerante escoa do condensador para uma valvula
de expansiio, onde sua temperatura e pressao sao reduzidas até as condigdes do evaporador,
completando desta forma, o ciclo.

O ciclo real de compressdo a vapor apresenta algumas diferengas em relagdo
ao ciclo padriio, o qual, € caracterizado pela ineficiéncia dos processos envolvidos. No ciclo
ideal, admite-se que n3o ha perdas de cargas no condensador, evaporador e que a
compressdo € isoentropica. No ciclo real, ha perdas de cargas no condensador, evaporador,
no sub-esfriamento do liquido que deixa o condensador, no superaguecimento do vapor na

entrada do compressor e a compressdo ndo ¢ isoentropica.
2.5 - Bomba de Calor Industrial

E aquela que transfere energia do condensador para o refervedor de uma
coluna de destilagdo, onde o condensador deve ser resfriado a uma temperatura baixa e o
refervedor deve receber energia a uma temperatura elevada. Comparada com a torre de
destilagio convencional que rejeita o calor do condensador e necessita de energia de um
processo de combustdo para o refervedor, a bomba de calor requer energia para acionar o
compressor., A principal fonte de energia para acionar as bombas de calor é a eletricidade,
isto é, o futuro da bomba de calor esta completamente ligado ao destino da eletricidade

como fonte de energia de aquecimento.

2.6 - Tipo de Compressor

O compressor € o coragdo do sistema de compress@o a vapor. Existem dois
tipos principais de compressores utilizados em ciclo de compressdo a vapor. 0 compressor
centrifugo do tipo dindmico e o compressor de movimento alternativo do tipo de

deslocamento positivo. Em sistema de grande capacidade, obtém-se grande economia
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usando-se maquinas centrifugas, ao passo que, compressores de movimento alternativo sdo

adequadamente aplicaveis a sistemas de até 150 toneladas.

2.7 - Custo

2.7.1 - Custo de Operacio

A analise dos custos de operagiic de uma planta de destilagio ¢ muito
complexa, porém, a mator paite € sempre energia, pessoal e interesse de capital. Numa
planta de destilagio convencional, o custo de energia é composto essencialmente pela
produgdo de vapor, agua de arrefecimento e eletricidade. Numa instalagdo com bomba de
calor acionada eletricamente, o custo de energia advém fundamentalmente da eletricidade e

em menor escala, do vapor e agua de arrefecimento.
2.7.2 - Custo de Investimento

Ao estimar o custo de investimento de um sistema de destilacdo com bomba
de calor, uma distingo fundamental deve ser feita entre uma nova instalagio e uma
instalagdo ja existente. Por exemplo, em uma nova instalagiio, os custos de investimentos
sdo decorrentes principalmente de: 1 - Planejamento, engenharia ¢ licenga; 2 - Componentes
chaves; 3 - Construgdo civil e infra-estrutura; 4 - Encanamento e valvulas; 5 - Sistemas de
controle e medida e 6 - Montagem. Para uma instalagio ja existente, os custos de
investimentos sdo decorrentes de mudangas no encanamento, sistema de controle e além de

um nimero de novos componentes.
2.8 - Economia de Energia em Processo de Destilagdo

A economia de energia em unidades de processamento quimico ¢ nos dias de
hoje e seguramente serd nos de amanhd, um assunto que merecera muita atengdo ndo so
durante a elaboragdo de projetos novos, mas também, na adaptagio de unidades ja

existentes as novas realidades de pregos e custos (GONZALEZ, 1985).
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Colunas de destilagio convencional aquecidas a vapor estdo entre os maiores
consumidores de energia {estimativas indicam 25 a 40% da demanda total de energia) em
uma planta quimica de processos industriais. Em virtude do aumento do custo de energia,
um nimero malor de plantas esta sendo reexaminada para tornar seus processos mais
eficientes na utilizacio de energia. Estudos realizados tem identificado varias técnicas de
'recuperag:?io de calor, entre elas, uma que se mostrou muito eficiente € a bomba de calor. A
maior parte das bombas de calor em escala industrial, usadas atualmente nas plantas de

destilagdo, emprega a compressdo dos vapores de topo e base da coluna, e compressio por

fluido intermediario (figura 2.3).

P I
—p
- U <
Bomba de calor externa Recompressdo de vapor Flash dos fundos

Figura 2.3 - Aplicagdes de bombas de calor em processo de destilagdo
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As colunas de destilagio convencional aquecidas & vapor estdo entre as
maiores consumidoras de energia em uma planta quimica. Estudos realizados tem
identificado vérias técnicas para recuperagio de energia em processo de destilagfo, entre
elas, as bombas de calor. Muitos trabalhos mostrando as vantagens da bomba de calor na

recuperagdo de energia em processo de destilagdo ja foram publicados na literatura.

NULL (1976), investigou varios esquemas de recompressio de vapor, e
mostra que, a recompressdo direta dos vapores de topo € a aplicagio mais vantajosa . A
coluna do sistema com bomba de calor é a mesma do sistema convencional, porém, os
trocadores de calor sdo completamente diferentes. A partir dos sistemas propostos, ele
estudou a otimizagio da compressdo de energia e custos dos equipamentos principais para
varios tamanhos de trocadores de calor ¢ diferengas de temperatura. Concluiu que a bomba

de calor pode ser um substituto econémico nos processos de destilagio convencional.

DANZIGER (1979), montou uma planta piloto com uma bomba de calor em
seu laboratorio com o objetivo de medir a economia de energia ¢ estudar o procedimento
dos sistemas de controle. Os resultados obtidos indicam que houve uma economia de
energia acima de 80% comparada com aquela de uma coluna de destilagio convencional.
Em seguida, comparou os resultados obtidos na planta piloto com um projeto de planta
industrial operada nas mesmas condigbes, exceto quanto a alimentagdo e o didmetro da
coluna que foram 100 ¢ 10 vezes a da planta piloto, respectivamente. Segundo o autor, a
recompressio de vapor ¢ um método possivel para se economizar energia em uma planta de
destilagdo, ou seja, a economia de energia € muito promissora no futuro e altamente atrativa
para plantas de destilagio; o uso de um turbocompressor é sempre adequado quando a
diferenga do ponto de ebuligio de ambos componentes a serem separados é proximo e a
queda de pressdo da coluna baixa. Uma coluna com recompressdo de vapor fornece uma

solugdo mais econdmica se a energia requerida excede 1,5 a 2 Mw.
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KENNEY (1979), estudou dois projetos com sistema de recompressdo de
vapor, entre eles, a implantagio de uma bomba de calor em uma planta de propano-
propileno ja existente. Ele mostrou que, apos a modificagio, a admissdo de energia na torre
foi reduzida entre 10 e 15% da energia total normaimente consumida no refervedor, e que o
retorno econdmico de cada projeto foi satisfatorio. Ele afirmou também que as torres com
recompressdo de vapor sdo muito mais sensiveis ds variagbes em produtividade total e
composicdo de alimentagdo, em virtude de terem menos flexibilidade em admissio de

energia do que com arranjos convencionais.

PETTERSON et al (1977), estudaram a aplicagdo de varias técnicas para
reduzir o consumo de energia na destilacio, entre elas, a recompressio de vapor.
Afirmaram que, antes da aplica¢io de qualquer técnica, € uecessario reconhecer as
afinidades de funcionamento entre capital, custo de operagiio e operacionalidade da planta.
Concluiram que: o sistema com bomba de calor representa uma redugdo significativa no
consumo de energia, porém, em detrimento do capital e simplicidade; a configuragio citada
acima € mais vantajosa quando o sistema de fracionamento tem uma pequena diferenga de
temperatura através da coluna e o custo de recliclagem da energia cresce com o aumento da

diferenca de temperatura entre o topo e fundo da coluna,

RUSH (1980), cosiderou a substituicio do sistema de destilagdo
convencional por outras técnicas de separagio, como arranjos de extragdo liquido-liquido,
multiplo efeito ¢ recompressdo de vapor, para a recuperagio do dimetilformamide {DMF)
de solugdes aquosas. O retorno do investimento feito ndo foi atrativo, porém, entre as
técnicas de econdmia de energia usadas, a recompressdo de vapor foi a que melhor

apresentou resultados em termos de econdmia e consumo de energia.

QUADRI (February, 1981), analizou os aspectos de projeto de processo da
retificagdo com termocompressido (bomba de calor), com particular referencia ao sistema
propano-propileno. Varios esquemas de processos alternativos foram examinados. Usando
correlagdes generalizadas para a modelizagdio do  processo completo, salientou a

importincia da selecdo do compressor e refervedor-condensador. Também identificou a
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interrelagdo entre poténcia, curva de operagdo do compressor, diferenga de temperatura do

refervedor/condensador e carga da coluna.

QUADRI (March 1981), investigou a otimizagdo do processo propano-
propileno a partir das correlagSes generalizadas descrita na primeira parte {QUADRI,
February 1981). Mostrou que, os sistemas de retificagio alternativo para propano-propileno
sdo: convencional, duplo efeito e bomba de calor. Comparou a econdmia da retificagdo com
bomba de calor com os outros sistemas alternativos, mostrando através dos resultados
obtidos, que a retificagdo com bomba de calor deve entfio tornar-se a solugdo preferida para

a separacdo do sistema propano-propileno no futuro proximo.

LINNHOFTF et al (1983), estudaram varios esquemas de recuperagio de
energia em destilagdo, entre estes, o bombeamento de calor. Mostraram que no esquema
com bomba de calor, o trabalho requerido aumenta quando a diferenga de temperatura entre
o topo e fundo da coluna aumenta, portanto, o uso da bomba de calor serd favoravel para
pequenas diferengas.de temperatura entre o topo e fundo da coluna. Afirmam também que,
os esquemas de bombeamento de calor provavelmente s¢ serdo atrativos em ajustes de

plantas onde existem restrigdes rigidas sobre a integrabilidade de umdades.

OMIDEYI et al (Parte I, 1984), apresentaram um projeto e um modélo para
analise econdmica preliminar de um sistema de destilagio auxiliado por bomba de calor. No
projeto, discutiram dois pontos importantes, a saber: o problema de unir-se as cargas
térmicas entre a bomba de calor e as segdes de destilagdo e a selegdo do fluido de trabalho
da bomba de calor. Afirmaram que, em termos de econdmia de energia, o sistema de

destilagdo auxiliado por bomba de calor ¢ potencialmente o mais promussor.

OMIDEYT et al (Parte I, 1984), usaram o modelo econdmico esbogado na
primeira parte (OMIDEY] et al, 1984) para analisar ¢ comparar a econdmia da destilagio
auxiliada por bomba de calor de trés misturas de alcoois, como metanol-agua, etanol-agua ¢
metanol-etanol, Os resultados obtidos sugerem que, em condi¢Ges para cada sistema, ©

sistema com menor elevagdo de temperatura na coluna ¢ o mais atrativo economicamente,
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quando o tempo de retorno de capital é o principal critério econdmico. Valores tipicos
obtidos para o tempo de retorno de capital foram de 2, 2,6 ¢ 5 anos para os sistemas

metanol-etanol, etanol-agua e metanol-agua, respectivamente.

GOPICHAND et al (Parte 1I, 1984), usaram 0 projeto € modelo econdmico
apresentado por OMIDEYT et al (Parte I , 1984) para analise econdmica preliminar do
sistema de destilagdio auxiliado por bomba de calor da mistura de etanol-agua. Analisaram a
influéneia econdmica de misturas de etanol-agua levando em consideragiio varios fatores,
tais como: selegio do fluido de trabalho da bomba de calor e variaveis de projeto,
operacional ¢ econdmica, quando o tempo de retorno do investimento € adotado como o
critério. Resultados apresentados para ilustrar as condigGes 6timas da viabilidade econdmica
mostram que o tempo de retorno €. muito sensivel a diferenga de temperatura permitida no
projeto dos trocadores de calor (refervedor, condensador), relativamente insensivel a razio

de refluxo escothida e significativamente influenciado pela escolha do fluido de trabalho.

BECKER et al (1985), estudaram através da extracdo do xileno e da
destilagdo do isobutano, o uso do compressor rotatorio helicoidal de deslocamento positivo
em um sistema de recompressio de vapor mecanico. Mostraram que esta maquina tem
certas caracteristicas que fazem sua aplicagdo bastante compativel para recompressio de
vapor, sendo esta capaz de comprimir vapores Umidos sem perdas, permanecendo o fluido
homogéneo e em equilibrio termodindmico durante a compressdo. Eles concluiram que:
uma taxa de retorno relativamente grande no investimento adicional é esperado para os dois
casos estudados, isto é, menos de um ano para a extragio do xileno e aproximadamente
dois anos para a destilagiio do isobutano; as condigBes de operagio 6tima séo ditadas pelos
custos de utilitario ¢ capital; as economias sio obtidas pela redugdo das exigéncias de

aquecimento € esfriamento da torre.

BROUSSE et al (1985), montaram uma unidade de destilacio com
recompressdo de vapor em estado fixo. Obtiveram a partir dos primeiros experimentos uma
melhora no coeficiente de desempenho (COP) da ordem de 6 (BROUSSE et al, 1982 ¢

1983). Numa segunda etapa, utilizaram um microcomputador para modelar ¢ otimizar o
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sistema (destilagio de uma mistura de ciclohexano/n-heptano a refluxo total), e assim,
melhorar o seu desempenho. Para isto, uma ferramenta computacional para analise ¢
identificagdio dos parimetros de processo foi desenvolvido. Um coeficiente de desempenho,

calculado para o ciclo,de aproximadamente 15,2 foi obtido.

FERRE et al (1985), estudaram a viabilidade econdmica da substituigio do
condensador e refervedor convencional de uma coluna de destilagdo existente por uma
bomba de calor com recompressdo de vapor. Mostraram, através das separagbes do
etilbenzeno/estireno e etilbenzeno/xilenos (estas exigem um grande nimero de estagios de
equilibrio, altas razdes de refluxo e, consequentemente, grande consumo de energia), que
uma dréética redugdo do consumo de vapor e dgua de arrefecimento foi alcangada para o
sistema com bomba de calor, ou seja, reduzindo o consumo de energia até mais do que
50%. Para os dois exemplos citados, o tempo gasto no retorno do capital adicional foi
menor do que 2,5 anos. A situagio mais favoravel foi obtida para a separagio do

etilbenzeno/estireno, onde o consumo de energia foi reduzido até 31%.

CONAN (1985), destaca que o consumo de vapor vivo pode ser fortemente
reduzido ou mesmo suprimido nas instalagtes de um sistema de compressio mecinica do
vapor {bomba de calor). Afirma que, globalmente, a evolu¢io dos fatores econbmicos se

revela favoravel a todas as formas de bomba de calor,

OMIDEY1 et al (Parte IV, 1985), estudaram o sistema de destilagio
auxiliado por bomba de calor com um fluido de trabalho externo, usando misturas de
metanol-agua para produzir dados de desempenho e demonstrar a eficicia do sistema. Os
resultados obtidos mostram que, com misturas de metanol-adgua, bombas de calor podem
ser efetivamente integradas em sistemas de destilagdo para reclicar o calor recuperado do
destilado até o refervedor , e que a reclicagem da energia pode ser bastante significante com
misturas de ponto de ebuligdo préximo, ou seja, a economia de tal misturas é bastante

atraente.



18

WEINSTEIN (1985), afirma que, aos pregos atuais de energia, bombas de
calor sdo ainda muito caras. Exixtem condigSes a partir dos quais tora-se interessante fazer
um estudo detalhado sobre a viabilidade econdmica de sua aplicagdo, a saber: calor possivel
de ser recuperado a partir de 2x10° (kcal/h); diferenga maxima de temperatura entre o topo
e a base da coluna, da ordem de 20°C; pressio de topo da coluna entre 15 ¢ 760 mmbg;
taxas de compressdo nio superiores a 4 (razdo entre as pressdes de saida e entrada do

COMPressor).

MESZAROS et al (1986), compararam a eficiencia termodindmica de trés
sistemas de destilagio auxiliado por bomba de calor (processo de ciclo fechado,
recompressio de vapor e flash do produto de base). Devido a restricbes severas da
integrabilidade na coluna de destilagio, o sistema de destilagio auxiliado por bomba de
calor parece ser uma das mais promissoras técnicas de economia de energia, isto porque,
em fungdo de sua menor demanda de energia, reduz o custo de operagdo e, ocasionalmente,
pode compensar as despesas de capital adicional do compressor. Baseado no coeficiente de
desempenho e custo de energia, desenvolveram simples expressdes para analise econbmica
preliminar e projeto de destilagio auxiliado por bomba de calor. Os resultados de COPs
obtidos através da separagiio do i-butano/n-butano indicam que a recompressio de vapor

parece ser o processo mais eficiente termodinamicamente.

COLLURA et al (1988), fizeram um estudo completo das opgbes de
economia de energia para a destilagio de uma solugdo diluida de etanol para produzir um
destilado proximo da composi¢do do azedtropo. Técnicas convencionais de economia de
energia, tal como, colunas multiplas de calor integrado, recompressao de vapor, entre
outras, foram analisadas e comparadas. Concluiram que, para destilado de alta pureza, a
recompressio de vapor é a alternativa mais atraenie, apesar dos custos de capital
relativamente altos, é justificado pela redugdo nos custos anuais comparado com outras

alternativas.

MEILI (1990), estudou um método eficiente para transferir o calor de topo

para a base da coluna, a recompressio dos vapores de topo da coluna. Fez através do




estudo dos sistemnas etilbenzeno/estireno, propano/propileno e isobutano/dgua uma
comparagdo do ponto de vista economica, entre uma instalagdo convencional e uma
instalagio com bomba de calor.

Na produgiio do Estireno, a destilagdo foi efetuada sob vacuo em virtude de
a altas temperaturas ocorrer polimerizagio do estireno, e que o uso de coluna de recheio e
bomba de calor ¢ quase obrigatorio para a operagéio econdmica destas plantas de destilagdo.

Na producgio do propileno, a separagdio envolve um esforgo considerivel
devido aos pontos de ebuli¢gio do propano e propileno serem muitos proximos. Com o uso
da bomba de calor, o custo de energia pode ser reduzido drasticamente.

Na produgdo de isobutano, a planta consiste em cinco colunas de pratos
conectadas em série, onde o isobutano é produzido na Gltima coluna. Para aumentar a
capacidade, as colunas foram convertidas em. coluna de recheio. Uma bomba de calor foi
fornecida a Gltima coluna em fungdo de ndo existir vapor disponivel para aumentar a
capacidade.

Concluiu que: Uma economia consideravel foi obtida com a implantagio do
sistema de destilagdo com bomba de calor para a separagio do etilbenzeno-estireno e
propano-propilenc. Uma redugdo nos custos operacionais tem demonstrado possivel na

separa¢do do sistema isobutano-agua.

MUHRER et al (1990), estudaram uma simulagio quantitativa da dindmica
da recompressdo de vapor em colunas. Mostraram que, apesar da complexidade aumentada
pelo projeto de recompressio de vapor, o processo nio produz uma estrutura de controle
mais complexa, isto €, o sistema de controle desenhado para uma coluna convencional pode
ser aplicado para uma coluna com recompressio de vapor pela simples substituigio do
controle da entrada de calor por controle do compressor (velocidade variavel, valvula de

sucgdo, desvios ou area da caldeira variavel).

MEILI (1993), estudou as vantagens ¢ desvantagens do uso da agua como
meio de transferéncia de calor € sua potencial economia de energia via separagdes do xileno
e estireno. Na separagdo do estireno, um sistema de bomba de calor deve ser usado em

fungdo dos altos consumos de energia. A técnica de recompressio direta dos vapores de



20

topo nido pode ser aplicada porque os vapores do estireno ndo sdo adequados para
compressdo, Para esta aplicagio, a dgua € o melhor meio de transferéncia de calor, visto
que a maioria dos refrigerantes comuns ndo sdo considerados aceitavel por razdes
ambientais. Comparando os custos de investimento e operagio de uma coluna convencional
aquecida a vapor com aquela com bomba de calor, conclui que o tempo de retorno do
investimento adicional para o sistema refrigerante € pequeno, isto €, 15 € 10 meses para a

bomba de calor com R718 e R114, respectivamente.

FONYO et al (1994), com base no COP, custo de energia e eficiéncia,
propuseram expressdes simples para dnélise econdmica preliminar e projeto de destilagio
auxiliado por bomba de calor. Fatores como o tipo de bomba de calor, a exigéncia de
pureza, a queda de pressio na coluna, a taxa de alimentagio, o custo de energia e a
volatilidade relativa sobre os aspectos energéticos € econdémicos foram destacados. A
bomba de calor (tipo recompressio de vapor, flash dos fundos e ciclo fechado) pode ser
substituto econdmico de projeto de destilagio convencional em separagio de mistura de
ebuligio proxima; e o seu uso mimimiza o irhpacto negativo de grandes demandas de

aquecimento e arrefecimento sobre 0 ambiente.

MESZAROS et al (1994), estudaram 12 diferentes processos com duas
colunas para a separagio do 1-buteno das fragdes C4. Com o uso de duas colunas,torna-se
possivel estudar sua integrag@o de calof, e devido a pequena diferenga de temperatura entre
o fundo e topoe da coluna, os processos de bombas de calor parecem também promissores.
Resultados obtidos através de uma exaustiva analise auxiliada por computador indicam que,
uma combinagio da integra¢io de calor com a recompressido de vapor seria 0 esquema mais

econdmico para a separagio do 1-buteno.
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CAPITULO 11l

MATERIAIS E METODOS

3.1 - Material Utilizado

A destilagio do sistema Etilbenzeno(EB)-Estireno(EST) foi estudada
utilizando-se o simulador de processo CHEMCAD 11 - Versdo 2.2 desenvolvido por
CHEMSTATIONS INC., que permite projetar e avaliar diversos equipamentos de uma
planta industrial, usando modelos matematicos que reproduzem o© comportamento

aproximado destes equipamentos.
3.2 - Metodologia de Simulacgio

O CHEMCAD 1II usa uma séric de moédulos de equipamentos (torres,
trocadores, compressores, etc.) para projetar e avaliar uma unidade industrial, onde cada
modulo de equipamento exige sua completa especificagdo. A ordem de calculo de cada
‘mbdulo pré-determinada pelo usuario.

Aplicou-se a simulagdo em quatro partes: Nos sistemas de destilagio
convencional, com compressio direta dos vapores de topo e com bomba de calor externa
usando os fluidos intermediarios Agua (R718) e Triclorometano {(R20). Os parimetros
operacionais da coluna de destilagio sdo os mesmos para os sistemas convencional ¢ com

bomba de calor.
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3.2.1 - Sistema de Destilacio Convencional

Simulou-se o sistema de destilagdo convencional (figura 3.1) para investigar
a influéncia que a posigdo do estigio de alimentagdo, para um dado numero de estagio,
exerce sobre a carga térmica, razdo de refluxo e, consequentemente, a influéncia que a
razdo de refluxo exerce sobre a carga térmica. Em seguida, estudou-se a partir da analise
feita acima, o comportamento da razio de refluxo em relagdo ao numero de estagio, com o
fim de obter a razio de refluxo minima, e a partir desta, encontrar a razio de refluxo e
nimero de estagio 6timos para efetvar a separagio do etilbenzeno-estireno,

Os dados operacionais para o estudo da otimizagdo do sistema de destilagdo
convencional estdo apresentados na tabela 3.1, Algumas das especificagdes citadas na tabela
abaixo foram obtidas do trabalho de Ferré et al {1985). A coluna de destilagfo trabalha sob

vacuo para evitar altas temperaturas de fundo e polimerizagdo do estireno.

Tabela 3.1 - Condigdes operacionais para o sistema de destilagdo convencional,

Nome Separagdo EB/EST Umdade
Alimentagio, liquido saturado 25000 kg/h
Etilbenzeno na alimentagfo, em massa 46,07 %
Estireno na alimentagdo, em massa 53,01 %
Benzeno ¢ Tolueno na alimentagio, em massa 0,92 %%
Etilbenzeno no destilado, em massa 97.90 %
Estireno na base, em massa 99 96 %
Pressdo de topo 0,34 atm
Pressdo da alimentagdo 0,34 atm
Temperatura de topo 98,30 °’C

3.2.2 - Sistema de Destilagio com Bomba de Calor Externa (BCE)
A partir da condigdo de operagdo 6tima obtida para o sistema convencional,

isto €, das cargas térmicas Otimas do refervedor e condensador, simulou-se o ciclo da
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bomba de calor externa (figuras 3.2 ¢ 3.3) usando como fluidos intermediarios, os
refrigerantes Agua e Triclorometano. Partindo do principio de que o refrigerante deve
evaporar, no evaporador da bomba de calor, a uns poucos graus abaixo da temperatura de
condensacdo do produto de topo (em condigdo de condensar o mesmo), ¢ condensar, no
condensador da bomba de calor, a uns poucos graus acima da temperatura de ebuli¢o do
produto de fundo(em condigio de evaporar este), fixou-se as temperaturas de condensagio
(Teo) e evaporagiio (Tgy) dos refrigerantes, ajustando para estas condigBes acima fixas, a
pressao de descarga do compressor. Quanto as cargas térmicas Otimas obtidas na destilagio
convencional, fixou-se somente a carga térmica do refervedor E-2 no refervedor-
condensador E-4 da bomba de calor

Com o principio exposto acima, variou-se a temperatura de condensacgio dos
refrigerantes R20 ¢ R718 de 110,9 a 135,9°C e 110,9 a 129,9°C, e a temperatura de
evaporagio (dos mesmos refrigerantes) de 96,3 a 71,3°C e 96,3 a 77,3°C, respectivamente.
O aumento da temperatura de condensagfio e a diminui¢io da temperatura de evaporagio
dos fluidos citados foi feito a intervalos iguais, isto €, ATro e ATev = 1°C. Este critério foi
utilizado por Gopichand et al (Parte I1,1984). Nenhuma queda de pressio foi dada nos
trocadores de calor E-3 ¢ E-4, e uma eficiéncia politropica de 75% foi fixada no
COMPIessor. |

Com isto, o objetivo é analizar a influéncia que AT-o e ATgv nos trocadores
de calor E-3 e E-4 exercem sobre a razio de compressdo do compressor e por fim, efetuar

um balango econémico para os sistemas de bombas de calor externa propostos.

3.2.3 - Sistema de Bomba de Calor com Recompressio de Vapor(BCRY)

Ao fixar a carga térmica Otima (do refervedor E-2) obtida no sistema de
destilagdo convencional no refervedor-condensador E-4, simulou-se o sistema de destilagdo
com compressdo direta dos vapores de topo da coluna (figura 3.4), variando a pressdo de
descarga do compressor de 0,50 a 1,00 atm. A menor pressdo de descarga do compressor

fo1 obtida levando em conta o principio de que, a temperatura de condensagiio dos vapores
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e topo da coluna deve condensar a uns poucos graus acima da temperatura de ebuli¢io do
produto de base, em condigio de evaporar este.

Um preaquecedor E-5 para os vapores de topo da coluna foi instalado,
evitando-se a condensagdo dos mesmos no compressor. Para conseguir isto, fixou-se a
temperatura de saida do preaquecedor E-5 em 106°C. O preaquecimento dos vapores de
topo foi feito através da mistura liquida preaquecida na saida do refervedor-condensador E-
4. Além disso, utilizou-se um esfriador E-6 para condensar a mistura parcialmente
vaporizada na valvula de expansfio (devido a queda de pressdo ocorrida), retornando assim,
as condigdes do refluxo obtido no sistema de destilagio convencional. Nenhuma queda de
pressdo foi dada nos trocadores de calor, e uma eficiéncia politropica de 75% foi fixada no
compressor.

A finalidade do procedimento feito acima, foi a de analisar a influéncia que o
aumento da pressdc de descarga do compressor exerce sobre a diferenga de temperatura
entre o refervedor-condensador E-4 e a partir dos resultados obtidos, fazer um balango
econdmico e energético para encontrar as condighes de operagdo otimas do sistema
proposto. |

A nio idealidade da fase liquida foi representado pelo modelo termodindmico
UNIFAC. Uma vez que, a coluna de destilagio opera em uma pressio relativamente baixa,
a hipotese da idealidade da fase vapor ndo afetaria os resultados, porém, no simulador nfo
ha possibilidade de usar esta hipotese sem considerar também a idealidade da fase liquida.

No dimensionamento de todos os trocadores de calor, utilizou-se um passe
no casco e dois passes nos tubos. Um valor médio (entre paréntese) do coeficiente global de

transmissdo de calor {tabela 3.2) foi usado para o dimensionamento dos trocadores de calor.

Tabela 3.2 - Coeficiente global de projeto aproximado

Fluido Frio Fluido Quente Up (kcal/m” °C) Trocador de Calor
Agua Orgénicos leves 366 - 732 (549) |E-1eE-6
Orgianicos leves Vapor de agua 488 - 977 (733) E-2eE-4
Orgénicos leves ~ {Orgénicos leves 195 - 366 (281) E-3, E-4 e E-5

Fonte: KERN (1982).
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3.3 - Métodes Utilizades pelo Simulador

3.3.1 - Torre de Destilagio

O SCDS € um rigoroso modulo de equilibrio liquido-vapor multi-estagio que
simula qualquer calculo de coluna individual, inclusive colunas de destilagio, absorvedores
e extratores. Este modulo comporta colunas com mais de 300 estagios, cinco correntes de
alimentagio e quatro produtos laterais. Oferece uma grande variedade de especificagGes, tal
como: taxa de calor, razdo de refluxo, temperatura, fragio molar . A convergéncia do
SCDS ¢ mais lenta do que a do modulo TOWR.

0O médulo SCDS ¢ designado principalmerite para simular valor de K ndo-
ideal de sistemas quimicos. O SCDS usa o método de convergéncia de Newton-Raphson, e
calculas as derivadas de cada equagio rigorosamente, inclusive o termo Dy/Dx (derivada do

valor K com relagfio a composi¢io) que ¢ significante na simulagio de sistema quimico.

3.3.2 - Trocador de Calor

O maodulo trocador de calor (HTXR) ¢ usado para simular um trocador com
uma ou duas correntes de entrada. Para uma corrente de entrada, o trocador funciona como
um aquecedor ou esfriador. Para um trocador com duas correntes de éntrada, dependendo
das especificagGes, formas operacionais mais complicadas sio avaliadas, como por exemplo:

projeto, avaliagio de equipamento e calculos de utilidades.
3.3.3 - Compressor

O modulo compressor simula operagdes isoentrOpicas ou politropica.
Variaveis como pressio de descarga, razdo de pressdo {(compressio) ou trabalho real
requerido pele compressor podem ser especificados. Quando a pressio de descarga ou
razdo de pressdo € especificada, as condigdes da corrente de saida e trabalho real séo
calculados. Se o trabalho real é especificado, a pressio de descarga, bem como, as

condi¢ies da corrente de saida sdo calculadas. A eficiéncia adiabatica do compressor pode
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também ser calculada se a pressio de descarga e trabalho real do compressor forem

especificados.

Para um compressor politropico, o trabalho real é calculado através das

seguintes expressdes;

onde,

FZRTI(P Y ]

Wy =S (AJ —1 3.1)
Polyc |\ P, _
k-1)/k
Poly(::( Pl—— (3.2)
eff

C

k= ER (3.3)

3.3.4 - Valvulas

O modulo valvula faz um calculo flash adiabatico de sua corrente de entrada.

Variaveis como pressio de descarga, queda de pressdo e temperatura do ponto de bolha ou

orvalho podem ser especitficadas. O modulo valvula € utilizado também como um separador

de fase se mais de uma corrente de saida é especificada.

3.3.5 - Divisor

O moédulo divisor divide uma corrente de entrada em algumas correntes de

saida de mesma composigio e propriedades intensiva da corrente de entrada. O fluxo molar

ou a composi¢do molar pode ser especificada.
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3.4 - Propriedades Termodinanticas

O CHEMCAD I1I fornece uma variedade de opgdes para o calculo de uma

série de propriedades termodinimicas, entre elas, a constante de equilibrio e a entalpia.

3.4.1 - Constante de Equilibrio

O calculo da constante de equilibrio depende do modelo termodindmico
selecionado pelo usuario. A tabela C-1 (apéndice C) apresenta as possibilidades de selegio
mais importantes para a destilagdo. A avaliacio da constante de equilibrio pelo método do

coeficiente de atividade € dada pela seguinte expressio:

i £

Estima-se o coeficiente de atividade do componente 1 através da seguinte

equagio:
Inyi = Iny® + Invyf (3.5)
Os coeficientes de atividade das espécies s3o calculados através do modelo
UNIFAC. O coeficiente de fugacidade da fase vapor € determinado pela equagdo de estado

de Soave-Redlich-Kwong (tabela C-2 do apéndice C). No estado padrdo, o coeficiente de

fugacidade é definido pela seguinte expressdo:
F = P™ giexp [(P-P™) Vi/(RT) ] (3.6)

A pressdo de vapor do componente i puro é obtida a partir da equagdo de
Antoine.
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3.4.2 - Entalpia

O calculo da entalpia também depende, como no calculo da constante de
equilibrio, do modelo termodindmico selecionado pelo usuario. Na tabela C-3 (apéndice C)
sfio mostradas as possibilidades de selegdo dos modelos entalpicos. As expressdes que

avaliam a entalpia da fase vapor e liquida encontram-se no apéndice C.
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CAPITULO 1V

RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 - Sistema de Destilacdo Convencional

A coluna de destilagiio convencional foi otimizada com o objetivo de obter
condigdes oOtimas de operagdio que serdo mantidas fixas nos sistemas de destilagdo com
bomba de calor. Os resultados obtidos através de simulagdes da coluna de destilagdo sdo
mostrados na tabela A-2 (apéndice A). Todos os dados desta tabela foram avaliados
tomando como base a fixacio do nimero de estigio e investigando a posi¢io otima do
prato de alimentagdo, definida como aquela em que se obtém a menor raziio de refluxo para

uma dada especificagio.
4.1.1 - Posicio do Prato de Alimentaciio

Os dados da tabela A-2 (apéndice A) mostram como a carga térmica € razio
de refluxo variam com a posicdo do estigio de alimentag@io, tomando como pardmetro o
nimero de estagio. Observa-se também que, a posi¢do do prato de alimentagio exerce uma
influéneia significativa em relaglio a carga térmica e razdo de refluxo, quando o nimero de
estagio se encontra proximo ao seu valor minimo (figura 4.1), tornando-se quase
independente, para a faixa de analise do prato de alimentagdo, a partir do estagio 65,

O fendmeno descrito acima deve-se ao numero reduzido de estagio de
retificagdo e devido a ocorréncia de contaminagdo por efeito de mistura (as concentragdes
da carga de alimentagdo e da bandeja sobre a qual estd sendo alimentada esta carga sdo
muito diferentes), alterando desta forma, os perfis de temperatura e concentragio ao longo

da coluna, consequentemente, diminuindo a eficiéncia da separagdo. Portanto, para efetuar a
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separagdo especificada € necessario que se aumente a razio de refluxo, em detrimento do

aumento das cargas térmicas.
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Figura 4.1 - Influéncia da Posigdo do Prato de Alimentagdo sobre a
Raziio de Refluxo

4.1.2 - Razio de Refluxo

No projeto de uma determinada coluna de destilagdo, o nimero de pratos
necessarios para realizar uma dada separagio depende da escotha da razdo de refluxo ou do
refluxo. Quando se deseja otimizar o refluxo ou razio de refluxo, objetiva-se operar a
coluna de destilagiio a um custo minimo, entretanto, garantindo a qualidade do produto.

Dados encontrados na literatura mostram que a razdo de refluxo 6tima para

uma determinada separagdo encontra-se na faixa de 15 a 30% do valor da razio de refluxo
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minima (GOMIDE, 1988). Tomando como base a razgo de refluxo minima igual a 6,3332
encontrada na tabela A-2 (apéndice A), utilizou-se para a otimizagio do sistema de
destilagdo convencional proposto uma razdo de refluxo de 7,9865 (Ferré et al, 1985), isto &,
uma razio de refluxo otima igual a 1,261(26,1%) vezes a razdo de refluxo minima.
Analisando a influéncia que o numero de estigio exerce sobre a razdo de
refluxo (figura 4.2) conclui-se que nenhum dos dois extremos, refluxo total e refluxo
minimo, representam condigles Otimas para a separagdo do sistema de destilacdo
convencional proposto. No entanto, uma faixa de operagio Otima para a separacdo do
sistema exixte na regido assintOtica da curva (entre os estagios 75 e 115). Portanto, a partir
da razdo de refluxo Otima obtida acima, tem-se que, o numero de estagios Otimos
necessarios a separagio do etilbenzeno-estireno através do sistema de destilagdo
convencional proposto corresponde a 100. A tabela 4.1 mostra as condigdes otimas de

operagdo da coluna de destilagio convencional,
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Figura 4.2 - Influéncia da Razdo de Refluxo sobre o Numero de Estagio
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Tabela 4.1 - Condigdes o6timas de operagdo para a separagio do
etilbenzeno-estireno.

Codigo Nome Sistema Unidade
Convencional
.F Alimentagdo, liquidoe saturado 25.000 kg/h
" { Vapor suspenso 105.620 kg/h
D Destilado 11.747 kg/h
B Produto de base 13.253 kg/h
r Razio de refluxo 7,99 -
Componente destilado, em massa 98,0 % EB
Ti (Tp) |Temperatura de topo 08,3 °C
Pi(Pr) {Pressdo de topo ~ 0,34 atm
Tg Temperatura de fundo 108.9 °’C
Diferenga de temperatura, topo-base 10,6 °C
Qr Taxa de calor do refervedor 10.688 kw
Q¢ Taxa de calor do condensador 10.685 kw
N Numero de estagio 100 -
Prato de alimentagdo 47 -

4.1.3 - Custo

A avalia¢do de custo do sistema de destilagdo convencional, assim como dos
sistemas com bombas de calor, € feita considerando-se os principais equipamentos como,
trocadores de calor € compressores e os utilitarios como, vapor de aquecimento, agua de
arrefecimento e energia elétrica. O custo da coluna instalada ndo serd estimado porque é o
mesmo em todos os sistemas de destilagdo propostos, ou seja, o custo da coluna ndo
influenciara os calculos que serio realizados para determinar a taxa de retorno do
investimento adicional de ambos os sistemas de bomba de calor. As correlagdes utilizadas
para avaliar os custos dos principais equipamentos instalado foram obtidas de GUTHRIE
{1969),
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4.1.3.1 - Custo de Capital

O custo dos principais equipamentos de troca térmica instalado foi estimado
a partir da equagio B-1 {(apéndice B). Na tabela 4.2 encomtram-se as &reas dos
equipamentos de troca térmica, taxa de fluxo dos utilitarios agua e vapor, custo de

equipamento instalado e investimento total em capital.

4.1.3.2 - Custo de Operagio

O custo de operagido do sistema de destilagdo convencional € estimado com
a equagio B-6 (apéndice B). O custo unitario de energia encontra-se na tabela 4.3. Fixou-

se o tempo de opreragio (HO) do sistema em 8000 (I/ano). A tabela 4 2 apresenta o custo

de operagdo do sistema proposto.

Tabela 4.2 - Balango econdmico para o sistema de destilagdo convencional.

Discriminagdo E-1 E-2 Unidade | Custo Total
Area de troca térmica 2582 151,5 m’ -
Taxa de fluxo do vapor - 19.211 kg/h -
Taxa de fluxo da agua 762,4 - n’/h -
Custo instalado de equipamento 225.780 159.655 $ 385.440"
Custo de operagio 198224 | 2996916 $/ano | 3.195.140%

Tabela 4.3 - Custo unitario de energia.

Vapor de aquecimento, ¢, 0,0195 $/kg
Agua de arrefecimento, c, 0,0325 $/m’
Energia elétrica, ¢, 0,065 $/kwh

Fonte : MEILI (Europa, 1993)

(1) ~ Investimento total do sistema de destilagio convenctonal (lg-)

(2) - Custo de operagdo do sistema de destilago convencional (COgr)
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4.2 - Sistema de Destilacdo com Bomba de Calor Externa (BCE)

A incorporagdc do ciclo da bomba de calor externa no processo de
destilagiio ndio causa nenhum efeito sobre a operago da coluna, isto é, os produtos a serem
scparados na coluna e o fluido de trabalho na bomba de calor sdo independentes.
Consequentemente, o fludo de trabalho da bomba de calor pode ser selecionado
independentemente da composi¢do da mistura de destilagio.

Os resultados obtidos através de simulagdes do cicle da bomba de calor
externa, usando como fluidos externos, os refrigerantes Agua (R718) e Triclorometano
(R20} estdo nas tabelas A-3 ¢ A-4 (apéndice A) para os respectivos sistemas BCE/R20 e
BCE/R718. '

4.2.1 - Coeficiente de Desempenho da Bomba de Calor

O coeficiente de desempenho € o fator pelo qual a demanda de energia do
sistema pode ser reduzida. A estimativa do COP para ambos sistemas de bombas de calor
externa, foi feita através das expressdes B-14 e B-15 (apéndice B) e os resultados obtidos
s30 mostrados nas tabelas A-3 para a BCE/R20 ¢ B-4 para a BCE/R718 (apéndice A).
Conforme os dados mostrados nestas tabelas, o coeficiente de desempenho da bomba de
calor diminui, para ambos sistemas, com o aumento do nivel de temperatura total
{Tco - Tev) requerido no lado da bomba de calor, reduzindo desta forma, o potencial de
economia de energia (figura 4.3), consequentemente, aumentando o custo anual de
utilitario. _

A semelhanca dos COPs obtidos para o ciclo da bomba de calor usando os
refrigerantes R20 e R718, foi em virtude do nivel de temperatura total ou AT dos dois
sistemas bombas propostos ser 0 mesmo. Os dados das tabelas mostram também, que para
um mesmo COP, a razdo de compressio do sistema BCE/R718 ¢ maior do que a do sistema
BCE/R20.
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Uma redugio no coeficiente de desempenho da bomba de calor significa uma
diminuigio do calor absorvido (ER) pelo fluido de trabatho no condensador-evaporador

(E-3) e um aumento na poténcia de compressdo do compressor.
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Figura 4.3 - Desempenho dos Sistemas BCE/R20 ¢ BCE/R718 em Fungio

da Diferenga de Temperatura

4.2.2 - Raziio de Compressio

Os calculos da razdo de compressfio foram efetuados pela equagio B-13
(apéndice B). Os resultados obtidos estdo nas tabelas A-3 e A-4 (apéndice A) para os
fespectivos sistemas BCE/R20 e BCE/R718. Conforme os resultados, a poténcia requerida
pelo compressor pode ser reduzida pela diminuigio da razdo de compressio, que depende

do nivel de temperatura total (T¢o - Tiy) encontrado no ciclo da bomba de calor. Para uma
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mesma especificagio de AT, a razdo de compressio do sistema BCE/R718 é maior do que a

razdo de compressio do sistema BCE/R20 (figura 4 4).
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Figura 4.4 - Variagdo da Diferenca de Temperatura com a Razio de

Compressio de ambos Sistemas de Bomba de Calor Externa
4.2.3 - Diferenca de Temperatura

O pardmetro utilizado para otimizagio do sistema de destilagio auxiliado por
bomba de calor externa foi a diferenga de temperatura (ATco e ATey) nos dois principais
trocadores de calor. Neste trabalho, assumiu-se que a diferenca de temperatura no
evaporador da bomba de calor (que ¢ também o condensador da coluna) ATyy € igual a
diferen¢a de temperatura no condensador da bomba de calor {que ¢ também o refervedor da
coluna) AT¢q. Para simplicidade, definiu-se que ATeo = ATgy = AT. '

Sistemas praticos exigem AT finitos através dos equipamentos de troca

térmica. O tamanho dos trocadores de calor depende da diferenga de temperatura na
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superficie onde ocorre a troca térmica, ou seja, a dimenséo do trocador de calor diminui
com o aumento de AT. A partir dos resultados encontrado nas tabelas A-3 e A-4 (apéndice
A), um aumento no AT ou Teo - Tev significa uma redugo no desempenho (COP) do ciclo

da bomba de calor e um aumento na poténcia de compressio do compressor.
4.2.4 - Selegiio do Fluido de Trabalho (Refrigerante)

A escolha do fluido de trabalho influenciara o projeto do sistema proposto e
a economia de sua operagio. A selegfo do refiigerante dos dois sistemas de bombas de
calor externa foi feita considerando algumas condig@es fisicas e quimicas, tais como:

1 - Os refrigerantes devem evaporar em uma pressio razoavel a poucos graus abaixo
da temperatura de topo da coluna e condensar em uma pressio aceitavel a uns poucos graus
acima da temperatura de base da coluna;

2 - A temperatura critica dos dois refrigerantes deve ser maior do que a temperatura
de ebulicio da mistura em ebuligio no refervedor-condensador;

3 - Os refrigerantes devem ser estaveis termicamente e quimicamente na temperatura
maxima encontrada na bomba de calor, e nio reagem excessivamente com os materiais de
construgdo ou com o lubrificante usado no compressor;

4.0s refrigerantes s3o seguros,

Analisando as taxas de fluxos obtidas para o refrigerante R718 no ciclo da
bomba de calor, observa-se que estas sio muito menores do que as do refrigerante R20
(figura 4;,5), em virtude das caracteristicas extraordinarias de transferéncia de calor

favoravel da agua.
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Figura 4.5 - Taxa de Fluxo do Refrigerante na Bomba de

Calor em Fungéo da Diferenga de Temperatura

4.2.5 - Custo de Capital

Os custos dos dots principais equipamentos de troca térmica (condensador-
evaporador e refervedor-condensador) e do compressor foram avaliados a partir das
correlaghes B-1 e B-2 (apéndice B), respectivamente. O investimento total € calculado pela
equagio B-5 (apéndice B). Os dados de custo de equipamento instalado e de investimento
total obtidos para os respectivos sistemas de destilagdo com BCE/R20 e BCE/R718 estdo
registrados nas tabelas A-6 e A-7 (apéndice A).

As figuras 4.6 e 4.7 mostram o comportamento dos custos de equipamentos
instalado e do investimento total com a diferen¢a de temperatura nos trocadores de calor.
Observa-se a partir das curvas de custo dos equipamentos de troca térmica de ambas as
figuras que o custo dos dois trocadores de calor instalados diminui com o aumento da
diferenga de temperatura, sendo a redugdo mais acentuada para pequenos valores de AT,
onde grandes areas de troca térmica sio necessarias para efetuar a permuta entre o fluido de
processo e o refrigerante ¢ menos acentuada (tendendo a se estabilizar) para valores

maiores de AT,
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O custo do compressor instalado aumenta linearmente com o aumento da
diferenca de temperatura nos trocadores de calor. Este aumento deve-se ao aumento do
nivel de temperatura total (Tco - Tgv) no lado da bomba de calor, sendo necessario
portanto, fornecer mais energia ao compressor para que este eleve os niveis de temperatura
e pressdo do fluido de trabalho, em condigdes deste condensar no refervedor-condensador.

O investimento total de ambos sistemas de destilagio com bomba de calor
externa (figuras 4.6 ¢ 4.7) ¢ a soma dos custos do compressor e equipamentos de troca
térmica instalado. Conforme mostram estas curvas, o investimento total 6timo (obtido no
ponto minimo de virada da curva) é de aproximadamente $ 3,81x10° para o sistema
BCE/R20 (figura 4.6) e de $ 2,79x10° para o sistema BCE/R718 (figura 4.7). As condi¢Bes
otimas do investimento total do sistema BCE/R718 ocorre para uma diferenca de
temperatura nos trocadores de calor (AT =.6°C) menor do que com aquela do sistema
BCE/R20 (AT = 11°C), em virtude das caracteristicas de transferéncia de calor favoravel da

agua.
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Uma analise semelhante pode ser feita também para observar o
comportamento dos custos de equipamentos instalado e do investimento total com o
aumento da razdo de compressio (figuras 4.8 ¢ 4.9). Assim, o ponto 6timo do investimento
total dos dois sistemas de bombas de calor externa ocorre em razbes de compressdes
aproximadamente iguais, isto €, 2,2 e 2,29 para os respectivos sisiemas BCE/R718 e
BCE/R20.
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4.2.6 - Custo de Operacio

Os calculos do custo de operagio dos dois sistemas de bombas de calor
externa propostos foram efetuados a partir da equagio B-8 (apéndice B) e os resultados
obtidos encontram-se nas tabelas A-6 ¢ 4-7 (apéndice A). Fixou-se o tempo de operagio de
ambos sistemas de bombas de calor externa em 8000 (h/ano). O custo unitdrio de energia
elétrica foi definido na tabela 4.3.

De acordo com as figuras 4.10 e 4,11, os custos de operagdo dos sistemas de
destilagdo com BCE/R718 e BCE/R20 aumentam lincarmente com o aumento da diferenga
de temperatura nos trocadores de calor, e sio muito préximos, em virtude do pardmetro
diferenga de temperatura AT ou nivel de temperatura total (Teo - Tev) fixado no lado da

bomba de calor ser o mesmo para ambos sistemas.
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4.3 - Sistema de Bomba de Calor com Recompressio de Vapor (BCRYV)

Entre os esquemas de bombas de calor, esta é uma das técnicas mais
importante para recuperagdo de calor. A relativa simplicidade do arranjo de recompresséo
de vapor é ¢bvia, entretanto, tem a desvantagem de interferir com o processo de destilagio,
pelo fato de utilizar o fluido de processo da coluna como refrigerante. Esta desvantagem
tem limitado sua potencial aplicagdo.

Os dados obtidos através da simulagdo do sistema de destilagio usando
bomba de calor com recompressio dos vapores de topo estdo na tabela A-5 (apéndice A).
Observa-se que as taxas de calor no trocador de calor E-6 (esfriador) aumentam, porque a
medida que a razdo de compressdo no compressor cresce, a vaporizagdo parcial do fluido
de processo na entrada do trocador de calor E-6 aumenta. A retirada de calor do fluido de
processo parcialmente vaporizado no trocador de calor E-6 tem como objetivo retornar as

condigdes de refluxo otimo obtido no sistema de destilagdo convencional.
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4.3.1 - Coeficiente de Desempenho

Os dados da tabela A-5 (apéndice A) mostram que o coeficiente de
desempenho diminui com o aumento da razio de compressio, reduzindo desta forma, as
possibilidades de economia do sistema de bomba de calor proposto. No entanto,
comparando-se 0os COPs deste sistema com aqueles dos sistemas de bombas de calor
externa, observa-se que os valores de COP obtidos para o sistema BCRV sdio maiores do
que aqueles dos sistemas BCE/R718 e BCE/R20 (tabelas A-4 e A-3 do apéndice A), isto €,
15,16 , 12,75 e 10,12 para os respectivos sistemas BCRV, BCE/R718 e BCE/R20
demonstrando com isso, que a economia obtida em termos de energia é maior com o

sistema de destilagdo com recompressdo direta dos vapores de topo.
4.3.2 - Razdo de Compressio

Os resultados obtidos da razic de compressio do sistema BCRV estio
fixados na tabela A-5 (apéndice A). Os dados desta tabela mostram que, a poténcia de
compressdo do compressor e, portanto, o consumo de energia clétrica, cresce com o
aumento da razdo de compressio (figura 4.12) ou pfesséb de descarga do compressor.
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4.3.3 - Custo de Capital

Na tabela A-8 (apéndice A) apresenta-se os resultados de custos de
equipamentos de troca térmica, compressor e o investimento total, todos avaliados através
das correlagOes de custos (apéndice B).

Analisando o comportamento dos custos dos equipamentos instalados e do
investimento total com a diferenca de temperatura no refervedor-condensador (figura 4.13)
e razdo de compress#o (figura 4.14), observa-se que o custo dos equipamentos de troca
térmica instalados (refervedor-condensador e preaquecedor) diminui com o aumento da
razio de compressdo ou sua equivalente diferenca de temperatura, enquanto o custo do
compressor instalado cresce linearmente com estas variaveis. O investimento total 6timo em
capital fixo, para o sistema de destilagio com BCVR ¢é o menor valor obtido através da
soma dos custos de equipamentos instalados (equagdo B-4 do apéndice B) que, segundo
mostram as figuras 4.13 e 4.14 ou tabela A-8 (apéndice A) é de aproximademente $
2,63x10° para uma razfio de compressdo 1,94 e uma AT dé 7,32 °C.

Um pequeno preaguecedor, conforme mostram as figuras ja mencionadas, foi
implantado no sistema BCRV com o objetivo de aquecer os vapores de topo da coluna,
evitando desta forma, a condensacio dos mesmos no compressor. Utilizou-se energia

fornecida pelo préprio sistema para aquecer os vapores de topo da coluna.
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4.3.4 - Custo de Operacio

Os custos de operagdo avaliados (equagdio B-7 do apéndice B) para o
sistema BCVR estdo mostrados na tabela A-8 (apéndice A). Os custos unitarios de energia
elétrica e dgua de arrefecimento utilizados para esta avaliagdo encontram-se na tabela 4.3
Fixou-s¢ também o tempo de operagio do sistema em 8000 (hanmo). A tabela A-5
{apéndice A) contém os fluxos volumétricos da agua de arrefecimento.

Conforme mostra a figura 4.15, o custo de operagio ou consumo de
utilitario do sistema BCVR cresce linearmente com o aumento da diferenca de temperatura

no refervedor-condensador, reduzindo desta forma, a economia do sistema.
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4.4 - Taxa e Tempo de Retorno do Investimento Adicional

Ultimamente, o fator decisivo na implantagio de um sistema de destilagdo
auxiliado por bomba de calor € a economia. Portanto, neste trabaltho, os critérios adotados
para avaliar a economia obtida com a implantagdo do sistema de bomba de calor sdo o
tempo e a taxa de retorno do investimento adicional, taxa que ¢é obtida comparando os
custos de operagdo e capital do sistema de destilagio convencional ¢ do sistema com bomba
de calor. Na estimativa do retorno do investimento adicional, nfic foi considerado o custo

da coluna instalada porque este € o mesmo para todos os sistemas destilagio propostos.

4.4.1 - Taxa de Retorno (TR)

O objetivo principal de avaliar a taxa de retorno, € o de encontrar o retorno
do investimento m termos percentuais, feito a mais com a implantagio do sistema de
destilagio com bomba de calor.

Os cilculos da TR dos trés sistemas de bombas de calor propostos foram
efetuados através das expressdes B-9 , B-10 e B-11 (apéndice B). A economia obtida e o
investimento adicional feito foram obtidos através da diferenga entre o custo de operagdo e
0 investimento total dos sistemas convencional e com bomba de calor. Os resultados
obtidos dos balancos econdmicos encontram-se fixados nas tabelas A-9, A-10 e A-11
(apéndice A) para os respectivos sistemas de bombas de calor com R20, R718 e
recompressdo de vapor. A tabela 4.2 apresenta o custo de operagio e o investimento total
em capital do sistema de destilagio convencional utdizado na avaliagdo da taxa de retorno.

A variagdo da TR, economia e investimento adicional com a razdo de
compressio e diferenga de temperatura dos trés sistemas de bombas de calor propostos sio
mostradas nas figuras 4.16 a 4.21. A economia de ambos sistemas de bomba de calor
diminui linearmente com o aumento da diferenga de temperatura nos trocadores de calor e
razdo de compressdo, em virtude do maior consumo de utilitario (energia elétrica e agua de
arrefecimento) ocorrido. Ja o comportamento parabélico da curva de investimento adicional
¢ devido ao aumento dos custos do compressor instalado e & diminuigio dos custos dos

trocadores de calor com a diferenga de temperatura ou razio de compressdo. Chega-se num
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determinado ponto em gue o custo dos trocadores de calor é menor do que o custo do
compressor mstalado. _

A taxa de retorno, obtida através da razdo entre a economia e o investimento
adicional, dos trés sistemas de destilagio com bomba de calor, cresce até um certo valor
maximo para em seguida diminuir com o aumento de AT e RC. A taxa de retorno maxima
obtida representa o valor maximo de retorno do investimento adicional conseguido em um
ano, com a implantacio do sistema de bomba de calor. De acordo com as figuras ja citadas,
a taxa de retorno otima do investimento adicional & de: 75,9% para o sistema BCE/R20
(figuras 4.16 e 4.19), 114,0% para o sistema BCE/R718 (figuras 4.17 ¢ 4.20) e 124,7%
para o sistema BCRYV (figuras 4.18 ¢ 4.21). Portanto, o sistema de destilagdo auxiliado por
bomba de calor com recompressdo de vapor € 0 que apresenta a maior taxa de retorno do
investimento adicional (figura 4.22), consequentemente, € arranjo mais econdmico.

Apesar dos pardmetros ATco € ATgv ou Teo - Tev  serem 0s mesmos para
ambos sistemas de bombas de calor externa, a taxa de retorno Otima obtida para o sistema
BCE/R718 ocorre para uma diferenga de temperatura (nos trocadores de calor) menor do
que aquela obtida com ¢ sistema BCE/R20, Isto deve-se as caracteristicas de transferéncia

de calor favoravel da agua.
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4.4.2 - Tempo de Retorno do Investimento Adicional (TRIA)

A avaliagdo do tempo de retorno do investimento adicional ¢ feita através do
inverso da taxa de retorno (equagdo B-12 do apéndice B). Os resultados obtidos para o
tempo de retorno encontram-se nas tabelas A-9, A-10 e A-11 (apéndice A) para os
respectivos sistemnas BCE/R20, BCE/R718 e BCRV.

A relaglo existente entre o tempo e a taxa de retomo do investimento
adicional mostra que: enquanto a taxa de retorno Otima ¢ representada pelo maior valor
encontrado em termos percentuais, o tempo de retorno 6timo € representado através do
menor valor encontrado em ano. Assim, do exposto acima, as condighes de operagio
otimas obtidas para os trés sistemas de bombas de calor propostos sdo; aproximadamente
1,3 ano para o sistema BCE/R20 (figura 4.23), 0,9 ano para o sistema BCE/R718 (figura
4.24) ¢ 0,8 ano para o sistema BCRYV (figura 4.25).
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Conforme mostram as figuras 4.26, 4.27 ¢ 4.28, a economia dos sistemas de

destilagio com bombas de calor diminui, em virtude do maior consumo de energia.

Custo Anual ($/ano)x10E6

Custo Anual ($/ano)x10E6

4
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Figura 4.26 - Consumo de Eletricidade{CE}) e Economia Anual do
Sistema E/R20 em Fungdo da Razio de Compressio
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Sistema BCE/R718 em Fung@o da Razdo de Compressio



59

4
B/ EC
= (CE
“0
S 3
P I
o~~~
g
% |
ERE
g
3
w 1|
. E—@‘"H‘H
@M.W@——%%~W--ﬁfw e
| S
O " i L " . " i . . | e | i IR 1 L

1,3 1,5 1.7 1,9 2,1 2, 2,5 27 29
Razio de Compressio, RC

Figura 4.28 - Consumo de Eletricidade(CE) e Economia Anual do

Sistema BCRV em Fungdo da Razio de Compressio

As tabelas 4.4 e 4.5 mostram as condigdes Otimas de operagdo para a
separagdo do etilbenzeno-estireno, dos respectivos sistemas de bombas de calor externa e
com recompressio de vapor. A tabela 4.6 faz uma sintese do balango econdmico dos
sistemas de destilagio convencional € com bomba de calor.

De acordo com os resultados obtidos para os sistemas de bomba de calor,
pode-se afirmar que por razdes econdmicas, as bombas de calor dos trés sistemas propostos
sdo operadas com pequenas diferencas de temperaturas, porém, em detrimento de grandes

areas de troca térmica obtidas para os principais trocadores de calor.



Tabela 4.4 - Condigdes otimas de operagiio para a separagio do etilbenzeno-

60

estireno.

Codigo Nome BCE/R20 { BCE/R718| Unidade
T: Temperatura dos vapores de topo 99,6 99,6 °C
P, Pressdo dos vapores de topo 0,34 0,34 °’C
T2 (Tp) |Temperatura de condensagio do destilado 98,3 98,3 °C
Py(Pr) |Pressio de topo 0,34 0,34 atm
Ts{Tgv) |Temperatura de evaporagio 90,3 93,3 °C
E-3 Taxa de calor do condensador-evaporador 9.631 9.847 kw
Ps (Po) Pressio de entrada do compressor 2,42 0,78 atm
K-1 Eficiéncia politropica 0,75 0,75 -
K-1 Poténcia de compressdo do compressor 1.056 838 kw
Ps (Ps) | Pressdo de saida do compressor 4,76 1,61 atm
Ts Temperatura de saida do compressor 132,1 189,5 °C
RC Razio de compressido (pressdo) 1,97 2,05 -
T3 (Tco) .Temperatura de condensacio 116,9 1139 °’C
Ty Temperatura de fundo 108,9 108.9 °’C
E-4 Taxa de calor do refervedor-condensador 10.688 10.688 kw
cop Coeficiente de desempenho 10,12 12,75 -
AT Dif. de temperatura no trocador de calor 8 5 °C
G Taxa de fluxo do refrigerante 165.750 16.221 kg/h
Teo - Tey | Nivel de temperatura total 26,6 20,6 °C
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Tabela 4.5 - Condigbes Otimas de operagdio para a separagdo do etilbenzeno-

estireno.

Bomba de Calor
Codigo Nome Com Recompressdo | Unidade

de Vapor

T, Temperatura de topo 99,6 °C
P:(P,) |Pressdo de topo 0,34 atm
E-5 Taxa de calor do preaquecedor 282 kw
T, Temperatura de entrada do compressor 106 °’C
Ty Temperatura de saida do compressor 122,1 °C
P, (P3) {Pressdo de saida do compressor 6,62 atm
K-1 Razio de pressio{compressido) 1,82 -
K-1 Eficiéncia politropica 0,75 -
K-1 Poténcia de compressdo do compressor 705 kw
Ty Temperatura de condensacio 115 C
Ty Temperatura de fundo 108,9 °C
E-4 Taxa de calor do refervedor-condensador 10.688 kw
Ts Temperatura de saida do preaquecedor 110,3 °C
Ts Tempefatur-a de entrada do esfriador 98,6 °C
T4 Temperatura de saida do esfriador 98,3 °C
E-6 Taxa de calor do esfriador 700 kw
cop Coeficiente de desempenho 15,16 -
E-6(V) | Fluxo volumétrico da 4gua de arrefecimento 50 m’/h
E-4 Dif. de temperatura no tracador de calor 6,07 °C
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Tabela 4.6 - Balango econdmico dos sistemas de destilagio convencional ¢ com
bombas de calor externa (usando os refrigerantes R20 e R718) ¢ recompressio de

vapor.

Sistema BCE/R718 BCE/R20 BCRV

Convencional

Taxa de Fluxo
Vapor, kg/h 19211 - - -
Eletricidade, kw - 838 1056 705
Agua, m’/h 762 - - 50,1
Custo de Energia, $/ane
Vapor 2.996 920 - - -
Eletricidade - 435700 549.100 366.580
Agua 198.224 - - 13.013
Total 3.195.144 435.700 549.100 379.593
Economia(EC), $/ano - 2.759.440 2.646.040 | 2.815.550
Custo de Investimento, $ |
Compressor - 1.431.100 1.730.100 | 1.242.200°
Condensador 225 766 1.044.900 1.208.500 -
Refervedor 159.671 329300 934,800 1.246.200
‘Preaquecedor _ - - 116,400
Esfriador o - - - 39.440
Total 385.437 2.805.300 3.873.400 | 2.644.240
Invest. Adicional (IA), $ - - 2.419.863 3.487963 | 2.258.803
Taxa de Retorno (TR}, %% - 1140 75,9 1246
TRIA, ano - 0,877 1,318 0,802




63

CAPITULOV

CONCLUSOES

Neste estudo, os sistemas de destilagio convencional e com bombas de calor
sdo comparados considerando o tempo e a taxa de retorno do investimento adicional. Uma
analise econdmica pode ser feita também enire os diversos sistemas de bombas de calor. A

partir do exposto acima e dos resultados obtidos, conclui-se que:

1 - As bombas de calor externa e com recompressdo de vapor sdo técnicas muito eficientes

para reduzir a demanda de energia em processo de destilagéo.

2 - Quanto ao consumo de energia, os trés sistemas de destilagio com bombas de calor
investigados exigem uma demanda de energia muito menor do que a do sistema
convencional. Ao passo que, 0 investimento em capital é muito maior nos trés sistemas de
bombas de calor. No entanto, os resultados obtidos do tempo de retorne do investimento
adicional de 1,318 ano para o sistema BCE/R20, 0,877 ano para o sistema BCE/R718 e
0,802 ano para o sistema BCRV, mostram como a conexdo do ciclo da bomba de calor ao

processo de destilagfo sdo atrativos (tabela 4.6).

. 3 - Entre os arranjos de bombas de calor estudados, a recompressdo dos vapores de topo da
coluna foi a que obteve a maior economia em energia € o menor investimento em capital,
consequentemente, menor foi o tempo de retorno do investimento adicional (tabela 4.6). O
menor investimento em capital do sistema BCRV deve-se 4 auséncia do condensador neste

sistema.

4 - A taxa de retorno do investimento adicional ¢ muito sensivel a selegdo do fluido de
trabalho. Comparando as condigdes econdmicas Otimas obtidas para os dois tipos de

bombas de calor externa estudada, apesar dos niveis de temperatura total (Tco - Tev) no
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lado da bomba de calor serem os mesmos para ambos sistemas de bombas de calor, obteve-
se o menor retorne do investimento adicional com o sistema BCE/R718, em virtude das

caracteristicas de transferéncia de calor favoraveis da agua.

5> - As condigbes econdmicas Otimas obtidas para os trés sistemas de destilagio com
bombas de calor investigados evidenciam que por razdes econdmicas, as bombas de calor
sdo operadas com pequenas diferengas de temperaturas, em detrimento de grandes areas de

troca térmica nos principais trocadores de calor.

6 - O estudo dos sistemas de destilagio auxiliado por bombas de calor revela que, o tempo
de retorno do investimento adicional (TRIA) € muito sensivel as diferengas de temperaturas
nos equipamentos de troca térmica dos sistemas BCE/R718 (Figura 4.23), BCE/R20 (figura
4.22) e pouco sensivel para o sistema BCRYV (figura 4.24).
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CAPITULO VI

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

1 - Utilizar a taxa de fluxo do refiigerante na saida do refervedor-condensador dos dois
sistemas de bombas de calor externa estudado, para preaquecer a alimenta¢io da coluna,
observando qual o ganho no tempo de retorno do investimento adicional obtido apés a

implantagio deste procedimento.

2 - Ao retirar o trocador de calor E-6 do sistema com recompressio de vapor, estudar qual
"0 ganho obtide em termos do tempo de retorno do investimento adicional, ao alimentar no

topo da coluna o refluxo sendo parcialmente vaporizada.

3 - Fazer um estudo mais detalhado sobre qual fluido de irabalho € mais adequado para se
utilizar na separagio do sistema etilbenzeno-estireno através do processo de destilagio com
bomba de calor externa. O estudo devera ser feito levando em conta o custo e as
propriedades fisicas, quimicas e termodinimicas do fluido de trabatho, além de

consideragdes sobre seguranca.

4 - Estudar a viabilidade econdmica da separagdo do etilbenzeno-estireno com um sistema

integrado de destilagio a duas colunas com alimentagdo dividida.
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Tabela A-1 - Principais refrigerantes usados em ciclo de compressdo de vapor

Temperatura Normal | Temperatura
Nuamero Nome de Ebuli¢io Critica
| (C) (C)

R-11 Triclorofluormetano (CCL:F) 238 198
R-12 Diclorofluormetano(CCL,F) 298 11,7
R-13 Clorotrifluormetano (CCIF3) -81,4 289
R-13B1 Bromotrifluormetano -57.8 67
R-14 Tetrafluoreto de Carbono (CF,) -127.9 -45,7
R-20 Triclorometano (CHCls) 61,1 2628
R-21 Diclorofluormetano (CHCLF) 14,5 178,5
R-22 Clorodifluormetano (CHCIF,) -40,8 96,0
R-23 Trifluormetano -82,0 -
R-40 Cloreto de Metila (CH3Cl) -24.0 143,0
R-50 Metano (CH,) -161,4 -82,0
R-113 Tricloretrifluoretano (CCLFCCIF;) 47.6 214,1
R-114 Diclorotetrafluoretano (CCIF,CCIF,) 3,6 145,7
R-115 Cloropentafluoretano -39,0 80,0
R-142b Clorodifluoretano 9,8 -
R-152a Difluoretano -24.8 -
R-170 Etano (C;Hs) -88.,6 32,3
R-290 Propano (CaHg) -42.2 96,7
R-500 Azedtropo de R-12 e R-152a -33,3 105,0
R-502 Azeotropo de R-12 e R-115 -45.6 90,1
R-503 Azedtropo de R-13 e R-23 -88.6 19,5
R-600 n-butano -0,6 152,0
R-600a Isobutano -10,0 1334
R-117 Amonia (NH3) -33 .4 132,9
R-718 Agua 100 374,1
R-729 Ar - -
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Tabela A-2 - Resultados simulagdo do sistema de destilagio convencional

Numero de | Posigéo do Prato Razio de |Carga Térmica, Qc|Carga Térmica,Qr

Estagio de Alimentac&o Refluxo (kw) (kw)
23 48,548 58956 58959

60 29 45,647 55465 55468
30 46,902 56957 56960

30 24,244 30016 30019

65 31 24,128 29878 29881
32 24,235 30005 30008

32 17,092 21511 21514

70 33 16,943 21334 21337
34 16,953 21346 21349

35 13,488 17226 17229

75 36 13424 17151 17154
37 13,500 17241 17244

37 11,470 14828 14831

80 38 11,385 14726 14729
39 11,460 14815 14818

40 10,125 13233 13236

35 41 10,102 13200 13203
42 10,186 13301 13303

42 92024 12131 12134

90 43 91714 12094 12097
44 9,2411 12177 12180

44 8,5141 11313 11315

95 45 8,5140 11312 11315
46 8,5479 11353 11356

46 7,997 10691 10694

160 47 79865 10685 10688
48 8,0205 10725 10728

43 7,6048 10231 10234

105 49 7,5998 10225 16228
50 7,6133 10241 10244
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50 7,3055 9875 9878
110 51 7,3049 9875 9§78
52 73118 9883 0386
52 7,0649 9589 9592
115 53 7,0634 9588 9590
55 7,0777 9605 9607
55 6,8767 9366 9369
120 56 6,8748 9363 9366
57 6,8885 9380 9383
56 6,7427 9206 9209
125 57 6,7323 9194 9197
59 6,7357 9198 9201
59 6,6214 9062 9065
130 60 6,6151 9055 9058
61 6,6225 9063 9066
62 6,5340 8958 8961
135 63 6,5305 8954 8957
64 6,5382 8963 8966
64 6,4659 8877 3880
140 65 6,4642 8875 8878
66 6,4672 8879 8882
66 6,4158 8818 8820
145 67 6,4151 8817 $820
68 6,4175 8820 8823
68 6,3798 8775 8778
150 69 6,3790 8774 8777
70 6,3791 8774 8777
71 6,3523 8742 8745
155 12 6,3518 8741 8744
73 6,3534 8743 8746
73 6,3323 8718 8721
160 74 6,3322" 8718 8721
75 6,3326 8719 8722

(1) : Razao de Refluxo minima



Tabela A-3 - Condigdes operacionais do sistema de destilagio com bomba de

calor externa usando o refrigerante R20.
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AT | PsP) | PsP) | RC | ERx10° | Wex10° | COP | Teo- Ty | Gx10°
(Cy | (am) | (atm) _ (kw) (kw) C) (kg/h)
2 2841 ] 4121 | 1,45 | 10,11 5,71 18,71 14,6 | 165,87
3 | 2766 | 4222 | 1,53 | 10,04 6,49 16,45 166 | 165,71
4 12693 | 4326 | 1,61 9,95 7,33 14,57 18,6 | 166,42
5 | 2621 | 4431 | 1,69 9,87 8,13 13,14 206 | 166,26
6 | 2,551 4538 | 1,78 9,79 8,94 11,95 22,6 | 166,09
7 | 2482 | 4648 | 137 9,71 9,76 10,95 246 | 165,91
8 | 2415 | 4,759 | 1,97 9,63 10,56 | 16,12 26,6 | 165,75
9 ]2349 | 4870 | 2,07 9,55 11,36 9,40 28,6 | 165,56
10 | 2285 | 4987 | 218 9,47 12,17 8,78 30,6 | 165,40
11 | 2221 ] 5103 | 220 | 939 13,00 8,22 32,6 | 165,19
12 | 2,160 | 5223 | 2,42 9,30 13,82 7,73 346 | 165,00
13 12,009 5345 | 255 9,22 14,64 7.30 36,6 164,81
14 | 2,040 | 5468 | 2,68 9,14 15,45 6,91 38,6 | 164,61
15 | 1,983 | 5593 | 2,82 9,06 16,27 6,57 40,6 | 164,41
16 | 1,926 | 5723 | 2,97 8,98 17,11 6,24 42,6 | 16420
17 | 1,871 | 5,852 | 3,13 8,89 17,93 5,96 446 | 163,99
18 | 1,817 | 5985 | 3,29 8,81 18,77 5,69 46,6 | 163,77
19 | 1,764 | 6,119 | 347 8,73 19,59 5,45 48,6 | 163,55
20 | 1,713 | 6,256 | 3,65 8,64 20,44 5,23 50,6 | 163,31
21 | 1,662 | 6,395 | 3,85 8,56 21,26 5,02 52,6 | 163,09
22 | 1,613 | 6,536 | 4,05 8,47 22,10 4,83 54,6 | 162,85
23 | 1,565 | 6,680 | 4,27 8,39 22,94 4,66 56,6 | 162,61
24 | 1,519 | 6,824 | 4,49 8,31 23,78 4,49 58,6 162,36
25 | 1,473 | 6,976 | 4,74 8,22 24,64 434 | 60,6 |162,10
26 | 1,428 | 7,125 | 4,99 8,14 25,46 4,20 62,6 | 161,86
27 | 1,385 | 7,280 | 526 8,05 26,32 4,06 64,6 | 161,60




Tabela A-4 - Condigdes operacionais do sistema de destilagio com bomba de

calor externa usando o refrigerante R718.
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AT | Ps(P) | Ps(Pa) | RC | ERxIO® | Wgx10® | COP | Teo- Tev | Gx10°
(°C) | (atm) | (atm) (kw) (kw) CCy | (kg/h)
2 | 0,875 | 1457 | 1,67 | 10,10 5,83 18,32 | 14,6 16,51
'3 | 0843 | 1,506 | 1,79 | 10,02 6,69 | 1597 | 166 16,41
4 | 0813 | 1557 | 1,92 | 9,93 7,53 14,19 18,6 16,32
s | 0783 | 1,609 | 205 | 985 838 | 12,75 | 20,6 16,22
6 | 0,755 | 1,663 | 220 | 976 925 | 11,56 | 226 16,12
7 | 0727 | 1,718 | 236 | 9,67 10,13 | 10,55 | 246 16,02
8 | 0700 | 1,774 | 253 | 958 | 11,01 | 971 26,6 15,92
9 | 0,674 | 1,832 | 2,72 | 950 11,89 | 8,99 28,6 15,81
10 | 0648 | 1,892 | 292 | 941 12,78 | 836 30,6 15,71
11 | 0624 | 1,953 | 3,13 | 932 13,69 | 7.81 32,6 15,60
12 | 0,600 | 2015 | 336 | 923 14,56 | 7,34 34,6 15,49
13 | 0,577 | 2,080 | 360 | 914 15,50 | 6,89 36,6 15,38
14 | 0555 | 2147 | 387 | 904 16,41 | 6,51 38,6 15,26
15 | 0534 | 2214 | 415 | 895 17,34 | 6,16 40,6 15,15
16 | 0513 | 2283 | 445 { 886 18,26 | 5,85 42,6 15,03
17 | 0493 | 2355 | 478 | 877 19,18 | 5,57 44,6 14,92
18 | 0,475 | 2,428 | 511 | 8,67 20,13 | 5,31 46,6 14,80
19 | 0454 | 2503 | 551 | 8,58 21,08 | 507 48,6 14,68
20 | 0436 | 2580 | 592 | 848 22,01 | 485 50,6 14,56
21 | 0419 | 2658 | 634 | 839 22,94 | 4,66 52,6 14,44
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Tabela A-5 - Condi¢Ges operacionais do processo de destilagdo auxiliado por
bomba de calor com recompressio de vapor.

ATco | P2(Pa) T; RC™ Wex10® | COP® | Qg x10° v

(C) | (am) | (O (kw) (kw) | (m'/h)
1,35 0,50 116,3 1,47 4,49 23,79 4,44 31,74
2,55 0,52 117,4 1,53 4,96 21,56 4,91 35,10
3,30 0,54 118,4 1,59 5,40 19,78 5,35 38,24
4,03 0,56 119,4 1,65 5,83 18,31 5,79 41,30
4,73 0,58 120,3 1,71 6,25 17,09 6,20 4428
5,41 0,60 121,2 1,76 6,66 16,05 6,61 47,26
6,07 062 | 1221 1,82 7,05 15,16 7,00 50,05
6,71 0,64 123,0 1,88 |. 743 14,38 7,38 52,85
732 | 066 123,8 1,94 7,80 13,70 7,75 55,46
7,93 0,68 124,6 2,00 8,16 13,10 8,11 57,81
8,51 0,70 125,4 2,06 8,51 12,56 8,46 60,51
9,08 0,72 126,2 2,12 8,85 12,07 8,79 62,95
9,63 0,74 127.0 2,18 9,18 11,64 9,13 65,11
10,17 | 0,76 127,7 2,24 9,51 11,24 9,46 67,33
10,69 | 0,78 128,4 2,29 9,82 10,88 9,79 69,55
11,20 | 0,80 129,1 2,35 10,13 10,55 10,08 71,77
1,72 | 082 129,8 2,41 10,43 10,24 10,38 73,99
12,19 | 084 130,4 2,47 10,72 9,96 10,68 76,20
12,67 | 086 131,1 2,53 11,01 9,70 10,96 78,37
13,13 0,88 131,7 2,59 11,29 9,46 11,25 80,17
13,59 | 0,90 132,3 2,65 11,57 9,24 11,52 82,16
1403 | 092 132,9 2,71 11,84 9,02 11,79 84,05
14,47 0,94 133,5 2,76 12,11 8,83 12,06 85,94
1490 | 096 134,1 2,82 12,37 8,64 12,32 87,84
1531 | 098 | 13438 2.88 1262 | 847 1257 | 89.64
15,72 1,00 135,6 2,94 12,87 8,30 12,82 91,45

(1) - Pressdo de sucgio do compressor © 0,34 atm

(2) - Taxa de calor usada no céalculo do COP : 10688 kw



Tabela A-6 - Area, custo de equipamento instalado, investimento total e custo de
operacio do processo de destilagio com bomba de calor externa usando
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refrigerante R20, '
RC | DT | W Acs Agc Cee Cre Cer Isc COgc
| x10° | x10° | x10® | x10° | x10° | x10° | x10° | xi0*
CO)| Gw) | (@) | (m) | (® (%) (3) $) | ($ano)
1451 2 5,71 118,75 | 65,77 | 27,19 | 18,52 10,45 56,16 29,70
1,53 ] 3 6,49 84,73 | 50,01 | 21,84 | 15,50 11,61 48,95 33,77
1,61 | 4 | 734 | 6579 | 4039 | 1852 | 1349 | 1283 | 4484 | 3814
169 | 5 8,13 33,58 | 3395 | 1621 | 12,05 13,97 42,23 42,29
1,78 | 6 8,94 45,14 | 29,30 | 14,50 | 10,95 15,09 40,54 46,49
1,87 } 7 9,76 38,88 {2574 | 13,16 | 10,07 16,22 39,44 50,73
1,97 1 8 | 10,56 | 34,11 | 22,97 12,69 9,35 17,30 38,73 54,91
207 9 | 11,36 | 3031 | 20,77 | 11,19 | 8,76 18,37 | 38,32 | 59,09
2,18 | 10| 12,17 1 2724 | 18,90 { 10,44 824 19,44 38,12 63,30
2,29 | 11 | 13,00 | 24,65 | 17,38 | 9,79 7,80 20,52 38,10 67,57
242 | 12 | 13,82 | 22,53 16,05 | 9,23 | 741 21,57 38,21 71,85
2,55 13 | 1464 | 2068 | 1492 | 873 | 706 | 22,61 | 3840 | 76,11
2,68 | 14 | 1545 19,09 | 13,94 | 8,29 6,75 23,64 38,08 80,35
2,82 1 15 116,27 | 17,73 13,07 | 7,90 6,48 24.67 39,04 84,62
297 | 16 | 17,11 16,50 | 12,30 | 7,54 6,23 25,71 39,47 88,99
33| 17 11793 | 1543 | 11,62 | 721 | 6,00 | 2671 | 3992 | 93,23
3291 18 | 18,77 | 1446 | 11,01 | 6,92 | 5,80 27,72 | 4044 | 97,58
347119 1 19,59 | 13,59 10,46 | 6,65 5,61 28,72 40,97 101,88
3,65 | 20 | 20,44 12,82 9,96 6,40 5,43 29,74 41,56 106,28
3851 21 | 21,26 | 1210 | 950 | 6,06 | 527 | 3072 | 42,14 | 110,57
4,05 ( 22 | 22,10 | 1145 9,09 3,95 5,12 31,70 42,77 | 114,93
4,27 1 23 |1 2294 | 10,86 8,70 5,74 4,98 32,69 43,41 119,29
4,49 | 24 | 23,78 | 10,32 8,35 5,56 4,84 33,66 | 44,06 123,64
474125 | 2464 | 982 | 802 | 538 | 472 | 3466 | 4475 | 12812
499 | 26 | 2546 | 935 7,72 5,21 4,60 35,61 45,42 | 13242
5,26 1 27 | 26,32 8,92 7,44 5,06 4,49 36,59 46,13 136,86
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Tabela A-7 - Area, custo de equipamento instalado, investimento total e custo de
operacdo do processo de destilagio com bomba de calor externa usando o

refrigerante R718.
RC AT | Wx Acg Agc Cer Cre Cep Inc COgc
x10® | x10° | x10* | x10° | x10° x10° | x10° xio*
CO| Gw) | (@) | (m) | ) [ (9 @ | ® | ($/ano)
1,67 2 | 583 | 60,61 | 8,06 | 1756 | 4,73 10,64 | 32,93 | 3034
1,791 3 | 6,69 | 4305 | 6,45 | 1406 | 4,09 11,90 | 30,05 | 34,78
1,92 4 1 7,53 | 3355 | 538 | 1196 | 3,64 13,11 | 2871 | 39,16
205 5 | 838 | 2727 | 461 | 1045 329 1431 | 28,05 | 43,57
2200 6 | 925 | 23,03 | 4,04 | 9,36 | 3,02 15,52 | 27,90 | 48,08
2361 7 | 10,13} 1981 | 3,58 | 849 | 2,79 16,72 | 28,00 | 52,66
2,53 8 {11,001 | 1735 | 322 7,79 2,61 17,90 | 28,30 | 5725
2721 9 | 11,80 | 1541 | 2,92 | 7,21 2,45 19,07 | 28,73 | 61,83
2,921 10 { 12,78 | 13,80 | 2,67 | 6,71 2,31 2023 | 2925 | 66,45
3,13 11 | 13,69 | 12,51 | 245 | 630 | 2,18 | 21,40 | 2988 | 71,17
336| 12 | 14,56 | 11,40 | 227 | 593 | 208 | 2252 | 30,52 | 7572
360( 13 | 15,50 | 1046 | 2,11 | 5,61 1,98 | 23,70 | 31,29 | 80,60
387| 14 | 1641 | 966 | 197 | 532 | 1,89 | 2484 | 3205 | 8534
415115 [ 1734 | 8,96 1,84 | 507 | 181 25,98 | 32,87 | 90,17
445| 16 | 1826 | 8,33 1,73 | 4.83 1,74 | 27,11 | 33,69 | 94,96
4,78 17 | 19,18 | 7,78 163 | 462 | 1,67 | 2822 | 3452 | 99,73
511118 | 20,13 | 731 1,54 | 4,44 | 1,6l 2936 | 3542 | 104,67
551119 | 21,08 | 6,82 1,46 | 4725 1,56 | 30,50 | 3630 | 109,61
592120 | 2201 | 6,42 1,38 | 4,08 1,51 31,60 | 37,18 | 114,45
6,34 21 | 2294 | 6,07 132 | 394 | 146 | 32,68 | 38,07 | 11927
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Tabela A-8 - Area, custo de equipamento instalado, investimento total e custo de
operagio do processo de destilagio auxiliado por bomba de calor com

recompressdo de vapor.

RC | ATco WR2 Agc Apr Cre Crr Cep Iac COgc
X1 w07 | 102 | x10° | x10* | x10° | x10° | x10°

(O | Gw) | @) | @) | & | & | ® | ® | (Yano)

1,47 1,35 | 4,49 | 9338 | 2,09 | 23,26 | 19.67 | 858 | 3410 | 24.18
1,531 255 | 496 | 6684 | 1,62 | 18,71 | 1668 | 930 |3000]| 2668
1,591 3,30 | 540 | 5617 | 139 | 1672 | 1509 | 999 | 2854 | 2909
1,65] 403 | 583 | 48771 1,23 | 1525 | 1392 | 1064 | 2762 | 3141
1,70 473 | 625 [ 4331 1,10 | 14,12 | 1300 | 1126 | 27.04 | 3367
1,76 | 541 | 6,66 | 39,10 | 1,01 | 1321 | 1226 | 1185 | 26,67 | 3585
1,82 6,07 | 7,05 | 3575 | 093 | 1246 | 11,64 | 12,42 | 2644 | 37.96
1,88 671 | 743 | 33,02 087 | 11,84 | 11,12 | 12,07 | 2632 | 40,01
1,94 7,32 | 7,80 | 30,75 | 0,81 | 11,30 | 10,67 | 13,50 | 26,28 | 42,00
2,00] 7,93 | 8,16 | 28821 0,77 | 1083 | 1027 | 14,00 | 2630 | 43,93
2,06 851 | 851 | 2717 ] 0,73 | 1043 | 993 | 1449 | 2636 | 4582
2,12| 9,08 | 8,85 | 2574 | 0,69 | 1007 | 962 | 1497 | 2645 | 47,66
2,08 963 | 918 | 2449 | 0,66 | 974 | 934 | 1543 | 2657 | 49,44
2241017951 | 2338 064 | 945 | 909 | 1587 | 26,70 | 51,18
2291069 9,82 | 2239 | 0,61 | 9,19 | 886 | 1630 | 26,86 | 52,88
2351120 10,13 | 21,50 | 0,59 | 895 | 865 | 16,72 | 27,03 | 54,54
2411 11,72} 1043 | 2069 | 0,57 | 8,73 | 845 | 17,13 | 2721 56,16
247112,19} 10,72 | 1998 | 0,55 | 854 | 828 | 1752 | 2741 | 57,75
2,53 | 12,67 | 11,01 | 1931 | 0,53 | 835 | 812 | 17,91 | 2760 | 59,30
2,59 (13,13 | 1129 | 1871 ] 052 | 818 | 796 | 1828 | 2780 | 60,81
2,65]113,59 | 11,57 | 18,15 | 0,51 | 802 | 7,82 | 18,65 | 2800 | 62,30
2,71 14,031 11,84 | 1764 | 049 | 787 | 7,69 | 1901 | 2820} 63,76
2,76 | 1447 | 12,11 | 1718 | 048 | 7,74 | 756 | 1935 | 2841 | 65,18
28211490 | 12,37 | 1672 | 047 | 760 | 745 | 1969 | 2861 | 66,58
28811531 12,62 | 1626 | 046 | 747 | 734 | 2002 | 2880 | 67,95
2941572 12,87 | 1582 | 045 | 734 | 723 | 2035 | 2899 | 69,30




Tabela A-9 - Balango econdémico do sistema de destilagio auxiliado por bomba de

calor externa usando o refrigerante R20.
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RC AT COpcx10° | Igex10° | ECx10° | 1Ax10° TR | TRIA
("C) {$/ano) ($) ($/ano) % (%) (ano)

145 2 29,70 56,16 28,98 52,31 55,4 | 1,805
1,53 3 33,77 48,95 28,57 45,09 63,4 | 1,577
1,61 4 38,14 44,84 28,14 40,99 68,6 | 1,458
1,69 5 42,29 42,23 27,72 38,37 72,2 | 1,385
1,78 6 46,49 40,54 27,30 36,69 744 | 1,344
1,87 7 50,73 39,44 26,88 35,59 75,5 | 1,325
1,97 8 54,91 38,73 26,46 34,88 75,9 | 1,318
2,07 9 59,09 38,32 26,04 34,47 75,6 | 1,323
2,18 10 63,30 38,12 25,62 34,26 74,8 | 1,337
2,29 11 67,57 38,10 25,19 34,24 73,6 | 1,359
2,42 12 71,85 38,21 24,77 34,35 72,1 | 1,387
2,55 13 76,11 38,40 24,34 34,55 704 | 1,420
2,68 14 80,35 38,68 23,92 34,83 68,7 | 1,456
2,82 15 84,62 39,04 23,49 35,19 66,7 | 1,499
2.97 16 88,99 39,47 23,05 35,62 64,7 | 1,546
3,13 17 93,23 39,92 22,63 36,07 62,7 | 1,595
3,29 18 97,58 40,44 22,25 36,58 60,8 | 1,645
3,47 19 101,88 40,97 21,76 37,12 58,6 | 1,706
3,65 20 106,28 41,56 21,32 37,70 56,5 | 1,770
3,85 21 110,57 42,14 20,89 38,29 546 | 1,832
4,05 22 114,93 42,77 20,46 38,91 52,6 | 1,901
4,27 23 119,29 43,41 20,02 39,55 50,6 | 1,976
4,49 24 123,64 44,06 19,59 40,21 48,7 | 2,053
4,74 25 128,12 44,75 19,14 40,90 468 | 2,137
4,99 26 132,42 45,42 18,71 41,57 450 | 2,222
526 27 136,86 46,13 18,27 4228 432 | 2315




Tabela A-10 - Balango econdmico do sistema de destilagdo auxiliado por bomba
de calor externa usando o refrigerante R718.
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RC AT COpc x10° | IcxI0® | ECx10° | IAxI0° TR | TRIA

(°C) ($/ano) (% ($/ano) %) (%) (ano)

1,67 2 30,34 32,93 78.92 29,08 99.4 | 1,006

1,79 3 34,78 30,05 28 47 2620 | 1087 | 0,920

1,92 4 39,16 28,71 28,04 2485 | 112,8 | 0,887

2,05 5 43,57 28,05 27,59 2420 | 1140 | 0,877
2,20 6 48,08 27,90 27,14 2404 | 1129 | 0,886
2,36 7 52,66 28,00 26,69 24,15 | 110,5 | 0,905
2,53 8 57,25 28,30 26,23 2444 | 1073 | 0932
2,72 9 61,83 28,73 25,77 2487 | 103,6 | 0,965
2,92 10 66,45 29,25 25,31 25,39 99,7 | 1,003
3.13 11 71,17 20,88 24,83 26,03 95.4 | 1,048
3.36 12 75,72 30,52 24,38 26,67 91,4 | 1,094
3,60 13 80,60 31,29 2389 | 2743 87,1 | 1,148
3.87 14 85,34 32,05 23,42 28,20 83,1 | 1,203
415 15 90,17 32,87 22,93 29,01 79.1 | 1,264
4,45 16 94,96 33,69 22.46 29,83 753 | 1,328
4,78 17 99,73 34,52 21.98 30,67 | 717 | 1,395
5,11, 18 104,67 35,42 21,48 31,56 68,1 | 1,468
5.51 19 109,61 36,30 20,99 32,44 64,7 | 1,546
5,92 20 114,45 37,18 20,51 33,33 61,5 | 1,626

6,34 21 119,27 38,07 20,02 34,22 58,5 | 1,709
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Tabela A-11 - Balango econdmico do sistema de destilagfio auxiliado por bomba de calor
com recompressio de vapor.

RC ATco | COex10*| Ipex10’ | ECx10° | [Ax10° TR | TRIA

°C) ($/ano) () ($/ano) &) (%) | (ano)

1,47 1,35 24,18 34,10 29,53 30,25 97,6 | 1,025

1,53 2,55 26,68 30,00 29,28 26,14 | 1120 | 0,893

1,59 3,30 29,09 28,54 29,04 2469 | 117,6 | 0,850

1,65 4,03 31,41 27,62 28,81 23,77 | 1212 | 0,825
1,71 4,73 33,67 27,04 28,58 23,18 | 123,3 | 0811

1,76 5,41 35,85 26,67 28,37 22,81 124,4 | 0,804

1,82 | 6,07 37,96 26,44 28,16 22,59 | 124,7 | 0,802

1,88 6,71 40,01 26,32 27,95 2247 | 1244 | 0804

1,94 7,32 42,00 26,28 27,75 22,43 123,7 | 0,808

2,00 7,93 43,93 26,30 27,56 2244 | 1228 | 0814
2,06 8,51 45,82 26,36 27,37 22,50 | 1216 | 0,822
2,12 9,08 47,66 26,45 27,19 22,60 | 1203 | 0,831
2,18 9,63 49,44 26,57 27,01 22,72 118,9 | 0,841
2,24 10,17 51,18 26,71 26,83 2285 | 1174 | 0,852
2,29 10,69 52,88 26,86 26,66 23,01 1159 | 0,863
2,35 11,20 54,54 27,03 26,50 23,18 | 1143 | 0,875
2,41 11,72 56,16 27,21 26,34 2336 | 1128 | 0,887
2,47 12,19 57,75 27,41 26,18 23,55 | 1111 | 0,900
2,53 12,67 59,30 27,60 26,02 23,74 | 1096 | 0912
2,59 13,13 60,82 27,80 25,87 2394 | 108,1 | 0,925
2,65 13,59 62,30 28,00 25,72 24,14 | 1065 | 0,939
2,71 14,03 63,76 28,20 25,58 2435 | 1051 | 0,951
2,76 14,47 65,18 28,41 25,43 2456 | 1036 | 0,965
2,82 14,90 66,58 28,61 25,29 2476 | 1022 | 0,978
2,88 15,31 67,95 28,80 25,16 2495 | 1008 | 0,992
2,94 1572 | 69,30 28,99 25,02 25,14 99,5 | 1,005
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APENDICE B

B-1 - Sumario de Correlacies de Custos

B-1.1 - Custo de Equipamento Instalado

B-1.1.1 - Trocador de Calor
Cyc = 6108 A™ (B-1)

A expressdo (B-1) foi definida tomando como base os seguinies pardmetros:
1 - um indice de correcio M&S para o custo do equipamento instalado de 9981 ; 2 -
Material do tubo e carcaga do trocador de ago carbono (CS/CS); 3 - Fator de corregdo para

um trocador de chapa de tubo fixo.
B-1.1.2 - Compressor
Cep = 5737 (Wr)™¥ (B-2)

Parimetros que definiram a equagio B-2 © Um indice M&S de 998,1" e

fator de corregfo para um compressor centrifugo acionado eletricamente.

B-1.2 - Investimento em Capital do Sistema de Destilacio

B-1.2.1 - Sistema Convencional

Isc = Cop+ Cr+Ce (B-3)

(1) - Fonte: Revista chem. eng. , januvary 1994



83

B-1.2.2 - Recompressao de Vapor

Isc = Cep+ Cre + Cor + Cis + Cep (B-4)

B-1.2.3 - Processo de Ciclo Fechado

Inc = Cop+ Cre+ Ceg + Cep (B-5)

B-1.3 - Custo de Operacio do Sistema de Destilacio

B-1.3.1 - Sistema Convencioal

COsc = HO(ey M +¢c, V) (B-6)

B-1.3.2 - Recompressao de Vapor

COpc = HO(c. W +¢c, V) (B-7)

B-1.3.3 - Processo de Ciclo Fechado

COBC = HO Ce WR (B"S)

B-1.4 - Tempo e Taxa de Retorno do Investimento Adicional

B-1.4.1 - Economia

EC = COs¢ - COye : (B-9)

B-1.4.2 - Investimento Adicional
IA = IBC - ISC‘ (B'-IO)
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B-1.4.3 - Taxa de Retorno

EC
TR = Ta X 100 {B-11)

B-1.4.4 - Tempo de Retorno do Investimento Adicional

TRIA = A (B-12)
EC
B-2 - Razio de Compressio

RC = -4 (B-13)

B-3 - Coeficiente de Desempenhe da Bomba de Calor

COP = % (B-14)
Qr = ER +Wg (B-15)

B-4 - Diferen¢a de Temperatura nos Principais Trocadores de Calor

ATco = Teo - Ta ' (B-16)

ATEV = TD - TEV . (B-17)

Teo-Tev = Tp-Tp +ATco +ATsv (B-18)



APENDICE C

Tabela C.1 - Métodos para o Calculo da Constante de Equilibrio
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Constante de Equilibrio

Soave-Redlich-Kwong
Grayson-Streed/Chao-Seader

S#o usados

principalmente

Equagiio de Peng-Robinson Ki = &'/ para sistemas
Estado
AP Soave-Redlich-Kwong de hidrocarbonetos
Soave-Redlich-Kwong -
Modificada
E usada para sistemas
Semi-Empirico | Grayson-Streed modificada do | K; = V{"v;/ ¢ | hidrocarbonetos e
modelo de Chao-Seader fragdes pesadas do
petroleo
UNIQUAC
UNIFAC
_ Wilson Sao usados em
Método do Van Laar Ki = v, /P sistema quimico e
¢’
coeficiente de NRTL componentes polar
atividade Margules
Scatchard-Hildebrand
E usada quando as
Pressio de Vapor K, = P/ fases vapor e liquida
P se
comportam
idealmente

Fonte: CHEMCAD 11




Tabela C.2 - Equagio de Soave-Redlich-Kwong
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Equac!m tle anve—&u“!cin—i(wang

22-7Z'+(A-B-B’)Z-AB=0

Cocficiente de Fugacidade da Fase Vapor

n¢’ = -In(Z-B) + (Z-1)B; - AB[A; - B;]In{1 + B/Z)

A = aP/(RTY

= bP/(RT)

A= 1af2a"” Tx3" (1-%;)]

Bi - b,fb

b = 2 [xibi]

b; = (0,08664 Rty ) /Py;

a= TY[xx@a)” (1 - kij)l

ai = 8y O

aq = 0,42748 (Rty) / Py

o = 1+ (t-kij)

W= 048 + 1,574 w; - 0,176 w
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Tabela C.3 - Modelos para o Calculo da Entalpia

Redlich-Kwong

Soave-Redlich-Kwong
Equag8o de Estado Peng-Robinson

API Soave-Redlich-Kwong

Lee-Kesler

Quimica Calor Latente

Sistemas especiais Tabela de vapor de agua

Entalpia nio avaliada (balango de massa somente)

C.1 - Entalpia na Fase Vapor

H=H + [(H-H)(RD]/(RT) (C-1)
H = ]C,dT (C-2)
C, =a+ bl + T + dT* + eT° + fT° (C-3)

Os coeficientes a, ... , f para cada componente sio obtidos do banco de
dados do simulador.

C.2 - Entalpia na Fase Liquida
Ho = Hv - AHy - C dT (C-4)
Co = a + bT + ¢I? + dT° + eT?* (C-5)

onde: C, ¢ a capacidade calorifica do liquido e a,.... ,e s3o encontradas no banco de dados

do simulador.




