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A Area de troca temnica dos trocadores de calor [ m 2 ] 

BC Bomba de calor 

CI Custo de instalacao dos equipamentos principals zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CCD Custo de instalacao da coluna de desti lacao [ US$ ] 

C c Custo de instalacao do condensador [ US$ ] 

CR Custo de instalacao do refervedor [ U S $ ] 

CCP Custo de instalacao do compressor [ US$ ] 

CRS Custo de instalacao do resfriador [ U S $ ] 

C a Custo unitario da agua de resfriamento [ US$/m 3 ] 

C v Custo unitario do vapor d'agua de aquecimento [ U S $ / K g ] 

C e Custo unitario de energia eletrica [ U S $ / K W h ] 

CCA Custo de capital [ U S $ ] 

CO Custo operacional [ US$/ano ] 

CTA Custo total anual [ U S $/ano ] 

COP Coeficiente de performance da bomba de calor 

CCAd Custo adicional do sistema com recompressao de vapor [ US$ ] 

D Diametro da coluna de desti lacao [ m ] 

DT Dif. de temperatura no refervedor - condensador da BC [ °C ] 

Dl Diametro minimo do casco do trocador de calor [ m ] 

ETOH Etanol 

E c Economia obtida pelo sistema com bomba de calor [ US$/ano ] 

E - 01 Refervedor do sistema de desti lacao convencional 

E - 02 Condensador do sistema de desti lacao convencional 

E - 03 Resfriador adicional do sistema com bomba de calor 

E - 04 Refervedor - condensador do sistema com bomba de calor 

f (
v Fugacidade do componente i na fase vapor 

f,1- Fugacidade do componente i puro na solucao l iquida 

f ° Fugacidade do componente i no estado padrao 



J1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAFugacidade do componente i na temperatura de saturacao 

H Altura da coluna de desti lacao [ m ] 

HC's Hidrocarbonetos 

HO Tempo de operacao da planta [ h/ano ] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

lAd Investimento adicional do sistema com bomba de calor [ US$ ] 

ICF Investimento do capital f ixo [ US$/ano ] 

K - 1 0 0 Compressor zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

K Constante de equi l ibr io do componente i 

Nt Numero de tubos do trocador de calor 

P Pressao do sistema [ atm ] 

Ps Pressao de succao do compressor [ atm ] 

psal Pressao de saturacao do componente i [ atm ] 

AP Dif. de pressao atraves da coluna de dest i lacao [ atm ] 

Qc Carga termica do condensador [ K W ] zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

QR Carga termica do refervedor [ K W ] 

Qa Taxa de agua para resfr iamento [ m 3 /h ] 

Qv Taxa de vapor d'agua de aquecimento [ Kg/h ] 

R Razao de refluxo 

RR Razao de refluxo dtimo 

RC Razao de compressao 

T b Temperatura de ebul icao do produto de base [ °C ] 

T d Temperatura do desti lado [ °C ] 

T c 
Temperatura de condensacao dos vapores de topo [ °C ] 

AT Diferenca de temperatura atraves da coluna de dest i lacao [ °C ] 

T - 0 1 Torre de desti lacao 

TR Taxa de retorno do investimento adicional [ % ] 

TRIAd Tempo de retorno do investimento adicional [ ano ] 

V - 0 1 Vaso acumulador de condensado 

V - 1 0 Valvula de expansao 

Xi Composicao molar do componente i na fase l iquida 

Y, Composieao molar do componente i na fase vapor 



Trabalho de compressao [ K W ] 

Fator de correcao de Poynt ing 

Coeficiente de fugacidade do vapor saturado 

Coeficiente de at ividade do componente i 
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A desti lacao e um processo que consome grande quant idade de 

energia e representa uma fracao consideravel dos custos de capital e 

operacional nas industrias quimicas e petroqufmicas. A implantacao de uma 

bomba de calor no sistema de dest i lacao e uma tecnica que reduz o custo 

operacional , em virtude da economia de energia gerada pelo processo, apesar 

do invest imento adicional ser altamente elevado. 0 objetivo deste estudo e 

verif icar a viabi l idade economica do sistema de dest i lacao com recompressao 

mecanica do vapor para separacao da mistura etanol-agua tendo como funcao 

objetivo a taxa e o tempo de retorno do investimento adicional. Neste estudo 

dividido em tres etapas, uti l iza-se um simulador comercial (HYSIM versao 

C2.54). Na primeira etapa, simula-se a unidade de dest i lacao convencional e 

faz-se uma aval iacao dos custos, v isando estabelecer condicoes dt imas de 

operacao. Na segunda etapa, simula-se o sistema de desti lacao adaptado com 

bomba de calor por recompressao direta do vapor e nesta etapa e feita a 

aval iacao economica, do processo mediante comparacao dos resultados com 

aqueles obtidos para o sistema de dest i lacao convencional , cuja condigao de 

operacao e a estabi l idade mecanica (pressao 1,5 atm) na base. Finalmente, 

anal isa-se o efeito da queda de pressao atraves da coluna de desti lacao. 

Nestas condicoes, os resultados mostram que o uso da recompressao direta 

do vapor nao e viavel economicamente (taxa de retorno de 7,0% ao ano). Por 

outro lado, modif icando-se a pressao de base, para 1.2 atm, esta taxa aumenta 

para 14% ao ano. Este resultado reflete na sensibi l idade do projeto a pressao 

e o quanto a sua reducao viabil iza o sistema com bomba de calor. 

P ALAV R AS C H AV E S : Desti lacao, Bomba de Calor, Simulacao, Custos 
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Disti l lation is a great user of energy and this represents a good 

part of the capital and operacional costs in the chemicals and 

petrochemicals industries. The use of a heat-pump in disti l lation process 

is a way to reduce the operacional cost due to the economy of energy 

from the process despite the adicional apport be greater. The object ive 

of is this study is to verify the economic viabil i ty of the system of 

disti l lation with mechanic recompression of vapor for separat ion of the 

mixture ethanol-water with tax and time of return on addit ional investment 

as objective funct ion. The study, divided in three parts, used for simulat ion 

of the systems with commercial simulator (HYSIM version C2.54). In the 

first stage, a convent ional disti l lation unit is s imulated and an evaluat ion 

of the costs done, aiming at to establish excellent condit ions of operat ion. 

An adapted disti l lation system with a direct recompression vapor heat-

pump is simulate in the second stage, with an economic evaluat ion, 

compar ing the results with those of a convencional disti l lation system 

operat ing at 1,5 atm. Fially, the effect of the pressure drop through the 

disti l lation column is investigated. In that condit ion, the results shows the 

use of a vapor recompression scheme is not economical ly attractive , the 

return on investment beeing 7.0% per year. Changing the pressure for 1,2 

atm, the return on investment increases to 14% per year. This results 

shows the sensibil i ty of the project regarding the pressure and how much 

its reduct ion turns avai lable the heat-pump scheme. 

K E Y W O R D S : Distillation, Heat-pump, Simulation, Custs 
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A separacao de misturas de especies qufmicas por desti lacao, e um 

processo relativamente simples, baseado nas diferencas de pontos de 

ebul icao num determinado numero de estagios de vapor izacdes e 

condensacdes, e um dos mais populares metodos de separacao, mas que 

consome grande quant idade de energia nas industrias de processos quimicos. 

Dependendo do tipo de planta, cerca de 30 a 6 0 % da energia total e, 

necessarios para a demanda de calor nas colunas de dest i lacao (MEIL.1,1990). 

Existem muitas tecnicas usadas para reduzir o consumo de energia em 

plantas de desti lacao, mas antes de aplica-las e necessario reconhecer os 

custos de capital, de operacao e a operabi l idade da planta (PETTERSON 

et. al. ,1977). Mesmo que o refluxo numa coluna de desti lacao seja reduzido, o 

custo total de operacao pode aumentar e, portanto, nao se pode reduzir a 

entrada de energia sem que os efeitos dos custos operacionais totais sejam 

considerados. Neste contexto, a ot imizacao dos custos de energia busca as 

melhores condicoes operacionais, incluindo o tipo de equipamento e sua 

configuracao, para executar a operacao de um processo a custos minimos. A 

energia deve ser conservada (ELLINGSEN,1983), para minimizar os custos 

operacionais totais e, com isso obter a reducao do consumo energetico. 

Entre os diversos metodos de conservacao de energia existentes, a 

introducao de uma bomba de calor por recompressao mecanica do vapor no 

sistema de desti lacao, nao so oferece reducao no consumo energet ico 

(FLORES et. al. ,1984; MEILI.1993; COSTA.1993 e SILVA.1996), mas tambem, 

proporciona um melhor retorno do investimento do capital adicional (FERRE et. 

al.,1985; OMIDEYI et. al. ,A,1984 e MESZANOS & FONYO ,1986). Neste t ipo 

de arranjo, ocorre a compressao dos vapores de topo da coluna a niveis de 

temperatura e pressao elevados, para fornecer calor de condensacao ao 

produto de fundo da coluna. Sua apl icacao limita-se, entre outros criterios de 

apl icabi l idade, a sistemas que possuem uma alta razao de refluxo e a uma 
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diferenca de temperatura entre o topo e a base da coluna pequena e, 

consequentemente, a sistemas binarios de difici l separacao por apresentarem 

baixa volati l idade relativa entre os componentes. 

COLLURA & LUYBEN (1988), estudaram as opcdes econdmicas de 

energia na desti lacao de uma mistura aquosa de etanol , para produzir um 

dest i lado proximo da mistura azeotrdpica. Baseado neste estudo, COSTA 

(1993), constatou uma grande economia de energia para a dest i lacao da 

mistura com recompressao direta do vapor e, suger iu que se f izesse uma 

aval iacao sobre a viabi l idade economica, anal isando o invest imento adicional, 

a taxa e o tempo de retorno obtido com a implantacao da bomba de calor. Esta 

e a proposta base deste trabalho, a qual usa a s imulacao de processos como 

ferramenta de trabalho para auxil iar nos calculos de desempenho do projeto 

economico dos sistemas de desti lacao com recompressao direta do vapor; os 

resultados obtidos sao comparados aos da dest i lacao convencional , a serem 

anal isados. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

O b j e t i v o 

Neste estudo pretende-se fazer uma anal ise economica simpli f icada do 

sistema de desti lacao com recompressao mecanica do vapor e, comparar os 

resultados obtidos com o sistema de dest i lacao convencional , com o intuito de 

conhecer a viabil idade economica da implantacao da bomba de calor ao 

sistema de desti lacao convencional , em termos de custos, envolvidos na 

separacao da mistura aquosa de etanol. Anal isa-se tambem a sensibi l idade 

parametr ica do sistema de desti lacao convencional atraves do efeito da 

reducao da queda de pressao na coluna sobre a taxa e o tempo de retorno do 

investimento adicional feito pela implantacao da bomba de calor ao sistema 

convencional , sem descaracterizar as especi f icacdes do produto desejado. 
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CAPITULO II 

R E V I S A O B I B L I O G R A F I C A 

2 . Introducao 

Segundo CONAN (1985), o aumento excessivo dos precos do petrdleo 

que seguiram as duas ultimas crises petrolifera de 1973 e 1978, levaram as 

industrials a reduzir, na medida do possivel, seu consumo de energia. Entre as 

plantas consumidoras de energia onerosa (vapor e/ou combustivel) se encontram 

muitas industrias agro-alimentares, bem como as industrias que atuam em 

diferentes dominios. As industrias de processos quimicos e petroquimicos formam 

um setor p redomina te , aonde o consumo de vapor vivo pode ser fortemente 

reduzido ou mesmo suprimido pela instalacao de um sistema de compressao 

mecanica de vapores. Em geral, uma instalacao de compressSo mecanica de 

vapor e simplesmente uma bomba de calor em circuito aberto. CONAN (1985) 

observou que o desenvolvimento desta tdcnica abrange setores industrials, como 

usinas de acucar, nas destilarias e nos lacticinios. O compressor, apresenta um 

interesse pratico intimamente relacionado ao custo de energia mecanica ou 

eldtrica. De uma maneira geral, a evolucao dos fatores econdmicos se revela 

favoravel a todas as formas de bombas de calor. 

2 .1 Economia de energia nos sistemas de destilacao 

A industria quimica e caracterizada pelo uso intensivo de energia, 

especialmente de energia termica (GONZALEZ, 1985). Com o aumento de preco 

do petrdleo, principal fonte de energia, a industria quimica foi particularmente 

atingida, sobre tudo, nos custos operacionais, de tal forma que, o aumento de 

preco dos combustiveis foi proporcionalmente maior que o aumento de preco das 

rnaterias-primas derivadas do petr6leo, provocando uma mudanca de estrutura e 

fazendo com que o preco dos combustiveis baixasse. Consequentemente, essa 

situac5o favorecia menor investimento e maior consumo de energia, contrariando 

as necessidades atuais que visam a procura de maior investimento em favor de 

um menor consumo de energia, particularmente de energia termica. 
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2 . 1 . 1 M etodos a lternatives 

Devido a grande quantidade de energia requerida pelo processo e ao 

aumento dos custos energdticos, ha uma grande preocupacao em avaliar metodos 

econdmicos para recuperagao de calor nos sistemas de destilacao. 

Segundo KING (1971), as tdenicas utilizadas na conservacao de energia 

s3o divididas em duas categorias: as que modificam e as que nao modificam o 

processo de destilacao que subdividem em tecnicas de separacao eficiente e uso 

de calor eficiente. 

Algumas dessas tecnicas especificas estao listadas abaixo: 

A- NAO M O D I F I C A M O PROCESSO 

1. SeparacSo mais e ficiente 

a) Retroajuste de controle (Control Retrofit) 

b) Retroajuste dos pratos (Tray Internals Retrofit) 

2. Uso de ca lor ma is e ficiente 

a) Isolamento 

b) Trocador de calor "retrofit" 

B. M O D I F I C A M O PROCESSO 

1. SeparacSo ma is e ficiente 

a) Destilacao azeotrdpica 

b) Destilacao extrativa 

c) Extracao liquido-liquido 

d) Cristalizacao 

2. Uso de ca lor ma is e ficiente 

a) Bombas de calor 

b) Trocadores de calor intermediaries 

b) Calor em cascata 

Segundo MIX et. al. (1978), um decrescimo de 10% no consumo de 

energia conservaria o equivalente a 100 barns diarios de dleo, utilizando metodos 

simples tais como: "Tray Retrofit" e "Control Retrofit". 
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Segundo KENNEY (1979), a Companhia Quimica Exxon usou o principio 

de multiplo efeito e de bomba de calor para reduzir o consumo de energia em dois 

processos petroquimicos: na retificacao de aromaticos e posterior separacao de 

propano. 

Varias propostas de metodos para conservacao de energia, sao discutidas 

por STEPHENSON & ANDERSON (1980), alem de mostrar como uma simples 

analise baseada na energia minima de separacao pode resolver, na pratica, o uso 

de destilacao ineficiente. 

RUSH (1980), considerou a substituicSo do sistema de destilacao 

convencional por outras tecnicas de separacao, como arranjos de extracSo 

liquido-liquido, colunas multiplo-efeito, cristalizacao por congelamento e 

recompressao do vapor para a recuperacao dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA dimetilformamide (DMF) de 

solucdes aquosas. 

WEINSTEIN (1985), classifica o problema de conservacao de energia nos 

processos de destilacao, em trds areas distintas: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• melhorias operacionais em colunas existentes, com 

pequenos investimentos (taxa de refluxo, isolamento termico, 

prato de alimentacao, incrustacao, efeito de pressao de operacao, 

pre-aquecimento da alimentacao, auxiliares e controle); 

• modificacoes extensas no equipamento existente (integrac3o 

de calor numa coluna, alimentacao pre-aquecida e bombas de 

calor, integrac3o de calor com outras correntes do processo e 

destilacao extrativa); 

• outros processos de separacao com alternativa a destilacao 

(cristalizacao por congelamento, extracSo liquido-liquido, osmose 

reversa e adsorcao). 
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2.1.1.1 Uso das bombas de calor como metodo a lte rnativo 

Entre os varios mdtodos disponiveis, o consumo especifico de energia 

pode ser fortemente reduzido pela instalacao de um sistema com bomba de calor. 

Muitos trabalhos mostrando as vantagens econdmicas oferecidas por esse 

sistema adaptado a coluna de destilacao ja foram publicados na literatura: 

PETTERSON et. al. (1977) estudaram varios metodos para reduzir o 

consumo de energia nos processos de destilacao, entre os quais, destaca-se a 

recompressao direta do vapor. Estes autores concluiram que o uso da bomba de 

calor reduz o consumo de energia, apesar de sua simplicidade no arranjo e dos 

gastos de capital adicional. Esta configuracSo e mais vantajosa quando o sistema 

de fracionamento tern pequena dtferenca de temperatura atravds da coluna. Caso 

contrario, o custo da energia reciclada cresce com o aumento da diferenca entre o 

topo e a base da coluna, tomando-a menos atrativa. 

A bomba de calor por recompressao mecanica do vapor vem sendo 

discutida na literatura por quase meio seculo. Entretanto, sistemas de destilacao 

com bomba de calor foram aceitos pela industria somente nos anos recentes por 

causa dos aumentos nos custos de energia ocorrido na decada de 70 (MEILI 

,1987). 

Alguns pesquisadores: (NULL,1976; PETTERSON et. al.,1977; 

DANZIGER, 1979; KENNEY.1979; QUADRI,A,B,1981; BROUSSE et. al.,1985; 

FLORES et. al.,1984; FERRE et al.,1985; COLLURA & LUYBEM,1988 e 

COSTA, 1993), enfatizaram a recompressao do vapor sobre aspectos econdmicos 

no estado estacionario e mostram que o sistema com bomba de calor (BC) reduz o 

consumo de energia nas colunas de destilacao, quando as seguintes condicoes 

forem satisfeitas: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• a energia nao e disponivel de outras fontes do processo (fontes 

externas); 

• baixas temperaturas de operacao (limitacao termica do 

compressor); 

• pressao moderada; 
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• diferenca de temperatura entre topo e base da coluna e pequena, 

(moderada razao de compressao) 

NULL (1976) investigou os ties tipos de BC, e mostrou que a 

recompressao direta dos vapores de topo e a aplicacao mais vantajosa. A partir 

dos sistemas propostos, o autor estudou a otimizacao da compressao de energia, 

avaliando os custos de capital dos equipamentos para varios tamanhos de 

refervedores e diferencas de temperatura e concluiu que, as bombas de calor 

(BC's) tern extensa aplicabilidade quando a refrigeracao direta ou a agua de 

arrefecimento (ciclo indireto) e necessaria para condensar o vapor comprimido. 

FINELT (1979), otimizou o sistema propano-propileno (P-P) usando uma 

coluna com pressao mais baixa que a normal e uma bomba de calor para 

economizar os custos de investimentos e os custos operacionais de energia. 

Segundo o autor, a pressao de operacaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e a variavel de processo inicial na 

otimizacao do projeto para a separacao do P-P por destilacao. A volatilidade 

relativa e maior a pressSes na faixa de 5 0 - 150 psia comparada com valores na 

faixa convencional de 250 - 300 psia. O sistema P-P faz com que o esquema de 

BC seja mais atrativo, por causa das diferencas dos custos de investimento e de 

energia. FINELT (1979), ressalta que as BC's sao usadas quando o aumento 

significante na volatilidade relativa faz efeito na reducao potencial das despesas de 

capital e quando a economia dos utilitarios compensa o custo do compressor. 

FINELT (1979), evidencia que o ciclo de BC mais aplicado neste sistema e 

baseado na compressao dos vapores de topo da coluna e cita algumas condicoes 

para se aplicar as BC's: 

• Pequena diferenca de temperatura entre o topo e a base da 

coluna. 

• Necessidade ou desejo de eliminar o uso de vapor de 

aquecimento para o refervedor. 

• Incentivo economico para reduzir ou eliminar vapor na 

planta . 
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• U ma operacao e/ ou incentivo economico para reduzir ou 

eliminar o uso de agua de refrigeracao. 

• Queda de pressao pequena comparada com a pressao 

absoluta da coluna. 

As analises feitas por FINELT (1979), mostraram que a pressao de 

operacao 6tima avalia o projeto economico para o sistema com recompressao 

direta do vapor operando a 260, 125 e 50 psia. Este fato levou FINELT (1979) a 

concluir que a operacao com BC diminui o requerimento de agua de refrigeracao e 

elimina o uso de vapor, entretanto, aumenta a necessidade da potdncia na forma 

de energia eletrica. 0 custo total da planta aumenta consideravelmente com o 

decrescimo da pressao e o custo total de operacao varia em func3o do custo 

unitario de energia. O sistema com BC operando a 125 psia e o projeto dtimo entre 

as tres plantas consideradas. 

DANZIGER (1979) montou uma planta piloto com uma coluna de 

destilacao operando com bomba de calor por recompressao direta de vapor e 

comparou os resultados obtidos aos da planta industrial. DANZIGER (1979) 

estabeleu para a planta industrial as mesmas condicdes operacionais, exceto 

quanto a alimentacao e o diametro da coluna que foram de 100 a 10 vezes a da 

planta piloto, respectivamente. O autor afirma que a recompressao de vapor d o 

mdtodo mais promissor de economizar energia numa planta de destilacao. 

O autor concluiu que: (i) houve uma economia de energia acima de 80% 

comparada com aquela de uma coluna de destilacao convencional; (ii) o uso de 

um compressorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e adequado quando a diferenca do ponto de ebulicao dos 

componentes e pequena e a queda de pressao e baixa; (Hi) uma coluna com 

recompressao de vapor e mais economica se a energia requerida excede 1,5 a 2 

MW. 

QUADRI (A,1981), analisou os aspectos de projeto de processo da 

retificacao com termocompressao (bombas de calor) por recompressao direta do 

vapor, para separacao do propano-propileno P-P. Este autor examinou varios 

esquemas de processo altemativos, usando equagdes generalizadas para a 
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modelagem do processo complete e salientou a importancia da selecao do 

compressor e do condensador-refervedor. Aldm dessas variaveis, Identificou a 

interrelacao entre capacidade e curva de operacao do compressor, a diferenca de 

temperatura do refervedor e a carga da coluna. 

Dando continuidade ao estudo, QUADRI (B, 1981) investigou a otimizacao 

do processo para o sistema P-P, a partir das correlacdes generalizadas descrita 

anteriormente (QUADRI, A, 1981). QUADRI (B, 1981) sugeriu que os sistemas de 

retificacao convencional, duplo-efeito e com bomba de calor poderiam ser usados 

para a separacao do sistema P-P. No entanto, comparando a economia do 

sistema de retificacao com BC com os outros sistemas alternatives, este autor 

observou que a retificacao com BC deve, entao, tomar-se a solucao preferida para 

a separacao do sistema P-P. 

LINNHOFF et. al. (1983) estudaram varios esquemas de integracao 

tdrmica para melhorar a eficiencia energdtica em colunas de destilacao, entre 

estes, o bombeamento de calor. 0 estudo baseou-se nos fundamentos da 

tecnologiazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pinch, por onde a coluna de destilacao opera sobre o ponto pinch 

(Figuras 2.1 e 2.2). Segundo WALLIN & BERNTSSON (1994) para integrar uma 

bomba de calor, e necessario ter um bom conhecimento do processo e, sobre este 

aspecto, a tecnologia pinch e uma fenramenta poderosa que possibilita identtficar 

uma temperatura (ou pinch) num processo, no qual esta temperatura divide o 

sistema de correntes em duas partes. LINNOHFF et. al. (1983) mostraram que no 

arranjo com BC, o trabalho requerido aumenta quando a diferenca de temperatura 

entre o topo e a base da coluna aumenta. Portanto, o uso da BC serd favoravel 

para pequenas diferencas entre o topo e a base da coluna. LINNOHFF et al. 

(1983) afinmam tambem que: os esquemas de bombeamento de calor sd serao, 

provavelmente atrativos em ajustes de plantas onde existem restricdes rigidas 

sobre a integrabilidade de unidades. 
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Figura 2.1 Coluna fomecendo e rejeitando calor Figura 2.2 Bomba de calor 

MEILI (1993) apresenta um diagrama de blocos mostrando alguns criterios 

possiveis para as aplicacSes das bombas de calor nos sistemas de destilacSo, 

como ilustra a Figura 2.3. 

O consumo de energia de uma unidade de destilacao em varios pontos e 

de varias formaszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e assunto que merece uma maior atencSo nSo apenas durante a 

elaboracao de novos projetos mas tambem, para a adaptacao de unidades ja 

existentes a novas realidades de precos, de custos e ate da prbpria disponibilidade 

de algumas formas de energia (GONZALEZ, 1985; GAUSSENT,1985). 
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2 . 1 . 2 Aplicacoes econdmicas das BC 's ao sistema de destilacao 

Nos ultimos 15 anos, o aumento no custo de energia tern impulsionado o 

balanco econ&mico entre os custos de energia e os investimentos de capital o 

qual, apesar de mais complexo, minimiza a necessidade de fontes de calor externa 

(O'NEILL et al.,1985).Os autores, afirmam ainda, que as BC's sao os mais 

importantes arranjos de separacao de eficiencia energdtica de misturas com 

pontos de ebulic5o prdximos, auxiliado aos sistemas de destilac§o. 

2 . 1 . 2 . 1 Bomba s de ca lor 

C o n c e i t o : Entende-se, por bomba de calor, um conjunto de maquinas 

com as quais se pode "bombear" o calor para uma temperatura mais alta, a qual 

pode ser utilizada (BAUDER.1981). 

F u n p a o : SSo usadas para promover energia tdnmica pela recuperacao de 

calor de uma fonte de energia a uma temperatura relativamente baixa, e transfere-

a para uma temperatura elevada (GELEGENIS & KOUMOUTSOS.1996). 

2 . 1 . 2 . 2 T ipos de bomba de ca lor 

> A Figura 2.4 ilustra um sistema de destilacao com bomba de calor com 

fluido de trabalho extemo, onde o condensador toma-se o evaporador e 

o refervedor o condensador do sistema com bomba de calor. Apds sua 

evaporacdo, o fluido de trabalho (fluido refrigerante) e comprimido e cede 

calor latente a niveis elevados de temperatura e pressao no condensador 

da bomba de calor. O fluido condensado e. em seguida, evaporado 

atravds de uma valvula de expansao e retoma para o evaporador da 

bomba de calor para fechar o ciclo. 
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Figura 2.4 Ciclo Externo Figura 2.5 Flash de Base Figura 2.6 Recompressao de 

Vapor 

> Na Figura 2.5, a bomba de calor e adaptada por um flash de base. Neste 

arranjo o produto de base da coluna sofre um flash isotermico e passa 

atraves da vaivula de expansao evaporando no refervedor-condensador. 

Em seguida, o vapor e comprimido ate a pressao de base da coluna 

antes de retomar ao sistema. 

> No esquema apresentado na Figura 2.6, os vapores de topo sao 

recomprimidos por um compressor acionado por energia eletrica. A 

energia eletricazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e convertida em energia mecanica que s3o absorvidas 

pelos vapores, aumentando assim seu nivel energetico 

(GONZALEZ, 1985). Este tipo de arranjo consiste em condensar o vapor 

do topo no refervedor da prPpria coluna. Os vapores do topo sao, 

primeiramente, comprimidos a uma pressao correspondente a uma 
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temperatura maior do que aquela da base da coluna. Os vapores 

comprimidos sao, entao, condensados no refervedor e em seguida s3o 

usados como refluxo e produto do destilado (O'NEILL et. al.,1985). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.1.2.3 C iclo da bomba de calor 

O ciclo de uma bomba de calor corresponde fisicamente ao ciclo de 

refrigeracao por recompressao (GELEGENIS & KOUMOUTSOS.1996). De acordo 

com a Figura 2.7, uma bomba de calorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e composta de um evaporador, de um 

compressor, de um condensador, e de uma valvula. 

E v o l u c a o d o c i c l o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

1° ET A P A (4 -1 ) - Vaporizacao do fluido de trabalho - o fluido volatil evapora 

a temperatura T, e pressao Pu recebendo calor latente Q e de uma fonte a baixa 

temperatura. 

22 ET A P A (1 - 2) - Compressao do fluido de trabalho - o vapor e comprimido 

para uma pressSo P 2 elevada pelo consumo de energia eletrica W. 

32 ET A P A (2 - 3) - Condensacao do fluido de trabalho - o vapor produzido, 

passa atraves do condensador fomecendo calor latente Q c a niveis elevados de 

temperatura T 2 e pressao de descarga P 2 . 

42 ET A P A (3 - 4) - Expansao do fluido de trabalho - o fluido passa atravds da 

valvula de expansao e, finalmente retoma para o evaporador e repete o ciclo. 
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meio aquecedor zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 2.7 Ciclo da bomba de calor 

GELEGENIS & KOUMOUTSOS (1996), destacam que as bombas de calor 

vem sendo usada desde o init io do sdculo como um equipamento de utilidade 

domdstica, como por exemplo o refrigerador. Mas, seu uso nas Industrias de 

Processos Quimicos (IPQ's), ainda, e bastante limitado, devido: 

• ao aumento do custo de capital dos equipamentos; 

• a temperatu ra elevada encontrada nos processos industria ls ; 

• a ou tras complexidades associadas ao seu uso. 

GELEGENIS & KOUMOUTSOS (1996), citam alguns fatores que podem 

mudar esta situacao: 

• a necessidade de economizar energia nos sistemas; 

• o progresso no projeto e na construcao das BC's, tem melhorado a 

nivel de confianca e de eficiencia; 

• a elaboracao de programas computacionais para promover sua 

aplicacao. 
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CARVALHO & RAVAGNANI (1996) analisaram a recuperacao de energia 

em colunas separadoras de xilenos mistos do tipo: etil - benzeno, para - xileno, 

meta - xileno, orto - xileno e 1,2,4 - trimetil - benzeno atravds de um estudo 

comparativo do consumo energetico da coluna convencional e com recompressao 

de vapor. Os autores observaram que a aplicacSo da recompressao de vapor d 

altamente favoravel para este processo e que o ganho energetico e de 

aproximadamente 80% quando comparado com o sistema convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

2.1.3 Aplicacoes econdmicas das bomba s de ca lor 

OMIDEYI et. al. (A.1984), apresentaram um projeto e um modelo 

econ&mico para fazer uma analise econ6mica preliminar do sistema de destilacao 

auxiliado por bomba de calor. Estes autores destacam que: o projeto, a operacao 

e os prdprios fatores econ&micos, s3o alguns parametros que influenciam a 

economia global do sistema. E que no projeto, dois pontos s3o relevantes: o 

problema de unir as cargas tdrmicas entre a bomba de calor e os estagios de 

destilacao e a selecao do fluido de trabalho da BC. Aldm disso, descrevem as 

equacdes usadas no modelo, um algoritmo do projeto e um fluxograma para o 

programa de computador do modelo econdmico. OMIDEYI e ta l . (A, 1984) 

consideraram que, o fator economicozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e sem diivida o principal critdrio para 

adaptacao de uma BC ao sistema de destilacao, mas d preciso otimizar alguns 

parametros envolvidos no projeto. Na otimizacao econdmica do sistema 

convencional, a razao de refluxo tern sido solicitada e bem aceita como um fator 

crucial. Por outro lado, na otimizacao do sistema de destilacao auxiliado por BC, 

um parametro a ser investigado e a diferenca de temperatura nos dois principals 

trocadores de calor. Aumentando AT C 0 e AT e v , significa uma reducao no custo do 

capital fixo dos trocadores de calor e, consequentemente a reducao do custo de 

capital do sistema global. Por outro lado, aumentando Tco e T e v , aumenta a 

elevacao de temperatura (T^ -Tev ) requerida pela BC. Por sua vez, reduz o 

coeficiente de "performance" (COP), para o sistema, que reduz o potencial 

economico de energia e, consequentemente aumenta o custo operacional do 

sistema. 
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Os referidos autores afimnaram tambem que, em termos de economia de 

energia, o sistema de destilacao auxiliado por bomba de calorzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e potencialmente o 

mais promissor. 

Continuando o estudo, GOPICHAND et. al. (1984), usaram o projeto e o 

modelo econ&mico apresentado por OMIDEYI et al. (A, 1984) para analise 

econdmica preliminar do sistema de destilacao com fluido de trabalho externo da 

mistura etanol-agua. Estes autores avaliaram a sensibilidade econdmica da 

mistura etanol-agua sobre varios aspectos: selecao do fluido de trabalho, projeto e 

variaveis econdmicas e operacionais adotando como critdrio econdmico o tempo 

de retorno do investimento. GOPICHAND et al. (1984), constataram que as 

condicdes dtimas da viabilidade econdmica mostraram que o tempo de retorno d 

muito sensivel a diferenca de temperatura pemnitida no projeto do refervedor e 

condensador e d, significantemente, influenciado pela escolha do fluido de 

trabalho, contudo, relativamente insensivel a razao de refluxo escolhida. 

Na terceira parte do estudo, OMIDEYI et. al. (B.1984) analisaram e 

compararam a viabilidade econdmica do sistema, usando o modelo econdmico 

desenvolvido por eles para trds misturas de aicool: metanol-6gua, etanol-a'gua e 

metanol-etanol. Estes autores, verificaram que: a mistura metanol-etanol com uma 

diferenca de temperatura, 13°C, d a mais economicamente eficaz; o sistema 

metanol-agua com uma diferenca de temperatura de 35°C e o menos atraente, 

quando o tempo de retorno do investimento de capital d o principal critdrio 

econdmico. Os resultados indicam que o tempo de retorno varia de 2, 2.6, 3 anos 

para as misturas metanol-etanol, etanol-agua e metanol-agua, respectivamente; e 

que a razao de refluxo nao influencia no tempo de retorno. 

Na quarta e ultima parte, OMIDEYI et al. (C,1985) fizeram uma avaliacao 

experimental do sistema de destilacao auxiliado por bomba de calor para a mistura 

metanol-agua para produzir dados de desempenho e demonstrar a eficacia do 

sistema. Os resultados obtidos relatam que com a mistura metanol-agua, as 

bombas de calor podem ser efetivamente integradas nos sistemas de destilacao 
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para reciclar o calor recuperado do destilado ate o refervedor e que a reciclagem 

da energia pode ser bastante significante com misturas de pontos de ebuligdes 

pr6ximos. 

FLORES et al. (1984) avaliaram a economia de energia nos sistemas de 

destilacao com recompressao direta do vapor e que, segundo os autores, entre as 

diferentes altemativas econdmicas de energia esta, geralmente, admite melhor 

retorno do investimento de capital. Os autores citam tambem que, a introducao da 

recompressao do vapor numa coluna de destilacao, n3o apenas envolve 

economias drasticas de energia pela condensacao dos vapores suspensos 

comprimidos no refervedor, como tambdm admite o uso de uma pressao de 

operacao reduzida. O estudo realizado por FLORES et al. (1984) apresenta uma 

comparacao dos valores econdmicos entre a recompressao do vapor e o projeto 

convencional, ilustrando as vantagens do projeto e das condicdes operacionais 

dtimas para a separacao da mistura propano-propileno (P-P). Pois, a mistura 

possui volatilidade relativa similar e a separacao requer uma coluna com elevado 

numero de estagios, operando a uma alta razao de refluxo. Para otimizar o 

sistema, foi utilizado um algoritmozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA complex com a meta de maximizar os valores 

econdmicos e minimizar os investimentos adicionais requeridos pela operacao 

com o sistema de recompressao do vapor. 

Os resultados obtidos por eles, mostram que: 

• a agua de resfriamento e reduzida em 68% e o vapor 

consumido e substitu ido pela eletricidade consumida; 

• a energia consumida e reduzida em 66.5%; 

• e obtida u ma taxa de retorno de 46.6%, equivalente a u m 

tempo de retorno do investimento de capital de 2.5 anos. 

• a pressao de base, a razao de refluxo e a pressao de saida 

do compressor influenciam nas condicoes otimas do 

sistema. 
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BECKER & ZAKAK (1985) estudaram os sistema de destilacao com 

recompressao mecanica do vapor usando um compressor helicoidal de 

deslocamento positivo para as aplicacoes praticas da extracao de xileno numa 

planta de refinaria e para a separacSo dos vapores de iso-butano numa tone de 

extracao. Segundo os autores, o compressor de helice aumenta a eficidncia de 

energia nos sistemas de destilacao. Por causa da sua capacidade de comprimir 

vapor umido, o fluido fica homogeneo e em equilibrio termodina.mico durante a 

compressao. Estes autores concluiram que: (i) as condicdes de operacao 6tima 

sao fixadas atravds dos custos de utilidades e de capital; (ii) as economias s3o 

obtidas pela reducao das exig&ncias de aquecimento e esfriamento da coluna; (iii) 

e, finalmente que o tempo de retorno do investimento adicional 6 

aproximadamente inferior a 1(um) ano para a extracao do xileno e, cerca de 

2(dois) anos para a destilacao do iso-butano. 

BROUSSE et. al. (1985) montaram uma unidade de destilacao com 

recompressao do vapor em estado estacionario para destilar uma mistura de 

ciclohexano e n-heptano a refluxo total. Com objetivo de melhorar o coeficiente de 

desempenho (COP) da bomba de calor e os parametros operacionais do 

processo, estes autores utilizaram um microcomputador para modelar e otimizar, 

com um programa escrito em FORTRAN IV, o sistema de destilacao adaptado com 

a bomba de calor. Os resultados da anaiise experimental levaram BROUSSE et. 

al. (1985) a concluir que, o melhoramento no desempenho da transformacao 

energetica passa por um controle de processo computadorizado mediante 

elaboracao de modelos. Com o auxilio dessa ferramenta computat ional estes 

autores conseguiram aumentar o valor do COP (coeficiente de performance) na 

ordem de 15,2 em relacao ao COP da ordem de 6,0 obtido por BROUSSE et. al., 

(1982,1983) a partir dos primeiros exper iments . 

FERRE et. al. (1985) estudaram a viabilidade econdmica mediante 

otimizacao de uma coluna de destilacao convencional adaptada com bomba de 

calor (BC) por recompressao mecanica do vapor, tendo como funeao objetivo a 

taxa e o tempo de retorno do investimento de capital. Estes autores mostraram, 
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atraves de separacSo dos sistemas etilbenzeno-estireno e etilbenzeno-xileno, que 

este processo exige um grande numero de estagios de equilibrio, altas razoes de 

refluxo e, consequentemente, um grande consumo de energia. No entanto com a 

implantacao da BC em ambos os casos, ocorre uma drastica reducSo no consumo 

de energia. Para os dois exemplos citados, FERRE et. al. (1985) concluiram que o 

consumo de energia e reduzido em torno de 50% e o tempo de retorno do capital 

adicional foi menor do que 2,5 anos. A situacSo mais favoravel foi obtida para 

separacSo do etilbenzeno-estireno, no qual o consumo de energia e reduzido ate 

3 1 % , correspondente a um tempo de retorno do capital adicional de 1,7 anos. 

MESZAROS & FONYO (1986), apresentaram a bomba de calor como 

sendo uma altemativa de integracSo termica das mais promissoras tecnicas de 

economizar energia nos sistemas de destilacSo. Estes autores afirmam que a 

bomba de calor reduz os custos operacionais e, ocasionalmente, pode minimizar 

os gastos de capital pela adicSo do compressor. Alem de desenvolverem uma 

anSlise economica preliminar baseada no coeficiente de "performance" e nos 

custos de energia. Os autores referenciados propdem um projeto estrategico para 

dois exemplos prSticos e selecionaram um sistema de destilacSo mais econdmico, 

baseado no fator de custo de energia e no tempo de retorno do investimento de 

capital. 

MESZAROS & FONYO (1986) concluiram que: 

• A integracao de calor e preferida para recuperacao de 

energia atraves do processo de bomba de calor. 

• Os tres tipos de BC's sao considerados. 

• O fator do custo de energia (FCE) e usado para reconhecer a 

mais provavel economia da bomba de calor. 

• Os atrativos processos de BC sao medidos pelo tempo de 

investimento do excesso de capital. 

• O tempo de investimento do excesso de capital e estimado 

pelo COP, pelos custos de energia e pela taxa de calor do 

refervedor. 
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COLLURA & LUYBEN (1988) fizeram um estudo completo das opcdes de 

economia de energia para a destilacSo de uma solucSo aquosa de etanol 

produzindo um destilado pr6ximo da composicSo do aze6tropo. Analisaram 9 

(nove) conflguracoes de projeto; especificamente, os modelos de destilacSo 

convencional (Figura 2.8) e os de recompressao mecSnica do vapor (Figura 2.9), 

juntamente com as especificacOes. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

P « 1 . 2 a tm 

F « 1 3 2 0 0 Lm o l / h 

Z , = 0 . 0 2 9 

9 0 ' C 

Q c = 32 M M B T U / h 

R R » 3 .2 9 

D » 4 6 0 L m o l / h 

X D = 0 .8 3 

C . C A P I T A L : $ 1.10 M M 

C . A N U A L : $ 2 . 3 3 M M / a no 

E N E R G I A : 3 7 . 6 M M B T U / h 

B= 1 2 7 4 0 Lm o l / h 

X . = 0 . 0 0 0 1 

Figura 2.8 Coluna de destilacao convencional 
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F = 1 3 2 0 0 L m o l / h 

Z , = 0 . 0 2 9 

2 1 1 * 0 

9 0 l C 

1 .Oatm 

1 7 3  ̂

35 

2 3 1 1 C 

2200 hp 

1 7 3  ̂

D = 4 6 0 L m o l / h 

X , = 0 .83 

RR = 3 .31 

C.C A P I 

C . A N U A 

E N E R G I A 

2 4 6 * 0 

A L : $ 2 .6 M M 

: $ 1.S M M / a no 

: 5.6 M M B T U / h 

Qc= 38 M M B T U / h 

B « 1 2 7 4 0 L m o l / h 

X , « 0 . 0 0 0 1 

Figura 2.9 Coluna com recompressao mecanica 

Alem dessas variaveis, COLLURA & LUYBEN (1988) fixaram a pressao 

de descarga do compressor em 4.1 atm, uma diferenca de temperatura de 15 °F 

no refervedor-condensador da bomba de calor, o numero de estagios reais em 65 

e 63, respectivamente, para a destilacao convencional e para o sistema com 

recompress§o mecanica do vapor (RMV). O modelo termodinamico de Van Laar 

foi adotado para representar a nao idealidade da fase liquida. Segundo COLLURA 

& LUYBEN (1988) a adicao do compressor ao sistema convencional para 

pressurizar o vapor de topo da coluna de destilacSo e uma modificacao onerosa, 

pordm resulta em economia substancial sobre os custos de operacSo. Enquanto o 

sistema RMV necessita de um investimento de capital muito grande (USS 2.6 MM), 

a reducao dos custos de operacao (USS 1.53 MM/ano) foi suficiente para gerar 

uma taxa de retorno de 53% sobre o investimento adicional. 

Dando continuidade ao estudo, COLLURA & LUYBEN (1988) examinaram 

a sensibilidade no consumo energetico e de custo com mudancas nos parametros 

operacionais do caso-padrao. Concluiram que, para o destilado de alta pureza, a 
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recompressao mecanica do vapor e a altemativa mais eficaz, mesmo que os 

custos de capital sejam relativamente elevados, maszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e compensado pela reducao 

nos custos anuais de energia comparado com as outras configuracoes. 

MUHER et. al. (1990), relataram genericamente os resultados de um 

estudo detalhado da simulacao quantitativa do controle da recompressao do vapor 

nas colunas de destilacao para dois sistemas especificos: propano-propileno e 

etanol-agua. Os autores afirmam que entre os tres tipos de bomba de calor a 

recompressao direta de vapores de topo e a mais aplicada nos sistemas de 

destilacao, pois oferece em algumas separacOes, significante economia no 

consumo de energia. Apesar do aumento na complexibilidade do projeto de 

recompressao do vapor, o sistema de controle desenhado para uma coluna 

convencional pode ser aplicado para uma coluna com recompressao do vapor 

pela simples substituicao do controle de entrada de calor por controle do 

compressor (velocidade variavel, valvula de succao, desvio ou area variavel do 

refervedor). 

Entre as demais variaveis de projeto manipuladas para cada sistema 

estudado, MUHER et. al. (1990) citaram que o AT atraves da coluna tern um 

impacto importante na economia atrativa dos sistemas de recompressao do vapor. 

Isto devido a uma grande diferenca de temperatura sobre a coluna que implica 

numa alta razao de compressao e aumenta a potencia do compressor. Estes 

autores comentaram ainda, que a recompressao do vapor e, desde os anos 80, 

considerada economicamente viavel a custos energeticos para s e p a r a t e s que 

possuemzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA AT'S menores que cerca de 60 °F. De modo que, segundo os autores, os 

sistemas propano-propileno e etanol-agua podem ser vistos como uma 

aproximacao das condicoes limites da regiao onde os incentivos economicos 

existem. Eles complementam que, por causa de sua representatividade natural, 

estes sistemas proporcionam uma base para um estudo geral da recompressao do 

vapor. Os resultados mostram que: 
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• o processo nao requer u ma es tru tu ra complexa de controle; 

• a pressao e controlada pelo resfriamento auxiliar; 

• a recompressao do vapor oferece economia de energia nos 

sistemas com baixa volatilidade relativa e com grande 

numero de pratos; 

Segundo MEILI (1990) a recompressao mecanica do vapor e um mdtodo 

eficiente para transferir o calor de topo para a base da coluna de destilacSo. Ele 

destaca que uma das vantagens em usar esta tecnicazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e que o meio de 

transferfencia de calor apropriado esta sempre disponivel, ou seja, o fluido de 

processo e o pr6prio fluido refrigerante. A desvantagem para alguns sistemas, e 

que o produto-chave nao possa ser usado como um fluido de troca termica. Neste 

tipo de bomba de calor (BC), ressalta o autor, a razao de compressSo atraves do 

compressor e baixa em relacSo as BC's com circuito auxiliar. Sobre o critdrio 

econdmico, MEILI (1990) afirma que, alguns prd-requisitos para o uso econdmico 

da recompressao direta do vapor inclui: 

• a carga termica no refervedor deve ter no minimo 2 M W ; 

• a elevacao da temperatura no compressor deve ser menor 

que 50°C; 

• custo alto no desperdicio de calor para aquecimento da 

coluna; 

• a pressao no topo da coluna excede 100 mbar (10 Pa). 

MEILI (1990) afirma tamb6m que a relacao entre a energia transferida no 

refervedor e a potencia do compressor, o chamado Coeficiente de Performance 

(COP), e usado para avaliar a economia da bomba de calor. Dependendo da 

razao dos custos de energia termica e os custos de energia mecSnica, o COP 

pode situar-se entre 4 a 10 para uma BC com circuito indireto e entre 6 a 15 para 

uma BC com circuito direto. 

Em seu estudo, MEILI (1990) faz uma analise economica, comparando o 

sistema de destilacSo convencional e uma instalacao com BC por recompressSo 

direta do vapor para a separacSo dos sistemas etilbenzeno-estireno, propano-

propileno (P-P) e o isopropanol-agua. Este estudo relata que: 



25 

• NazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA produgao do estireno, a destilacSo foi efetuada sob vacuo, e 

que o uso de coluna de recheio estruturado com BC toma a 

operacSo destas plantas mais economica. 

• Na produgao do propileno, a destilacSo d dificultada devido aos 

pontos de ebulicSo da mistura serem muito prdximos. Com o uso 

da BC, o custo de energia pode ser reduzido drasticamente. 

• Na produgSo do isopropanol. foram adaptadas 5(cinco) colunas 

de pratos conectadas em sdrie, produzindo o isopropanol na 

ultima coluna. Para aumentar a capacidade de operacSo, as 

colunas foram convertidas em coluna de recheio, e na ultima 

coluna foi instalada uma BC, por n3o existir vapor disponivel para 

aumentar a capacidade de operacSo. 

Como conclusSo, para os trds sistemas analisados economicamente, a 

separacSo do isopropanol-dgua obteve uma melhor reducSo nos custos 

operacionais e, para as separacdes do etilbenzeno-estireno e propano-propileno 

(P-P) os resultados mostraram uma economia relativamente considerdvel. 

MEILI (1993), estudou as vantagens e desvantagens do uso da Sgua 

como fluido de trabalho em bombas de calor (BC's) com ciclo externo de 

refrigeracSo, e a economia de energia oferecida pelo sistema com a implantacSo 

da bomba de calor para as separacdes do xileno e do estireno. O autor cita que a 

Sgua, aldm de ser uma substSncia quimica nobre, mais barata e com estabilidade 

t§rmica, nSo causa problemas na selecSo do material de construcSo do 

equipamento e, principalmente, nSo oferece riscos ao meio ambiente. Possui 

igualmente caracteristicas favoraveis S transferencia de calor, requerendo taxas 

de fluxos mSssicos extremamente pequena e Srea minima nos equipamentos de 

troca termica. MEILI (1993) ressalta tambem que o coracSo de um sistema com 

BC 6 o compressor. Embora o arranjo com ciclo externo seja mais complexo que o 

arranjo com recompressSo direta do vapor, o compressor d um fator decisivo na 

escolha do sistema padrSo. Comparando os custos de investimento e operacional 

de uma coluna de destilacSo convencional aquecida a vapor com um sistema de 

destilacSo auxiliado com bomba de calor, este autor conclui que: 
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• Para azyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA separagSo do xileno, um sistema de bomba de calor (BC) 

deve ser usado em funcao da dificuldade operacional, por causa 

da mistura apresentar pontos de ebulicSo bastante prdximos. 

Neste caso, nao existe energia de aquecimento disponivel (Figura 

2.3) e t ies altemativas foram avaliadas. As altemativas com BC's 

sSo as mais atrativas em termos dos custos econdmicos de 

energia. O tempo de retorno de capital adicional d na ordem de 

3.5 e 2.8 anos, para os sistemas com BC por recompressao direta 

do vapor e por ciclo externo, respectivamente. 

• Na separagSo do estireno, a tdcnica da recompressao direta do 

vapor de topo da coluna, n3o pode ser aplicada porque os 

vapores do estireno nao sao adequados para a compressao. 

Neste caso, a BC com ciclo externo usando agua como fluido de 

trabalho d a altemativa (Figura 2.3) mais eficaz e o melhor meio 

de transferdncia de calor, visto que a maioria dos refrigerantes 

comuns n3o s3o considerados aceitaveis por razdes ambientais. 

Os resultados indicam que o tempo de retorno de capital adicional 

para o sistema refrigerantezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e pequeno (de 10 e 15 meses) para a 

BC usando os refrigerantes diclorotetrafluoretano (R114) e Sgua 

(R718), respectivamente. 

COSTA (1993) estudou a reducao do consumo de energia atravds do 

controle operacional do sistema de destilacao com recompressao mecanica do 

vapor para o sistema aquoso de etanol. Segundo o autor, a separacao do sistema 

etanol-agua d o principal problema na producao do aicool via fermentacao, pois a 

alimentacao d diluida, necessitando de grande quantidade de energia para a sua 

recuperacao, atd proximo da sua composicao azeotr6pica feita por destilacao 

convencional. O estudo foi dividido em duas partes: (i) destilacao convencional e 

(ii) destilacao com recompressao mecanica do vapor. Na primeira parte, o autor 

simulou e otimizou o sistema convencional avaliando, em seguida, a flexibilidade 

do sistema, em termos de variacoes de temperaturas e composicoes de 

alimentacao e do destilado. Na segunda parte, foi simulado dois modelos de 
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destilacSo com recompressao mecanica do vapor, a baixa e alta pressao no vaso 

de refluxo. Comparando os resultados do consumo energetico dos modelos com 

os obtidos para a destilacSo convencional, COSTA (1993) concluiu que: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• para a mesma especificacao do processo, o modelo a baixa 

pressao mostrou-se mais eficiente que o modelo a alta pressao; 

• para o projeto da coluna convencional, a especificacao maxima 

de etanol no topo e 8 5 % molar. Acima dessa composicao ocorre 

aumento excessivo da carga termica; 

• ficou evidenciado a alta economia (Tabela 2.1) de energia obtida 

com a implantacao do sistema de compressao a baixa pressao 

mas, a viabilidade de adaptagao da B C ao sistema convencional 

esta intimamente ligado ao custo de energia eletrica. 

Tabela 2.1 Resultados obtidos por COSTA (1993) 

Numero Carga Termica RazSo de Trabalho de Economia 

de (GJ/h) Refluxo compressSo 

EstSgios (GJ/h) (%) 

30 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASDC SDRV SDC SDRV 5.4267 84.77 30 

35.6272 34.6360 2.7922 2.8990 

5.4267 84.77 

FONYO & MIZSEY (1994), pesquisaram a influencia dos parametros 

econdmicos mais relevantes num sistema de destilacao auxiliado com bomba de 

calor e os resultados sSo comparados com o sistema de destilacSo convencional. 

Eles destacaram que o uso das BC's deve ser feito quando a refrigeracao direta 

ou a Sgua de anrefecimento sSo requeridas para a condensacSo e, tambem para 

misturas que apresentem pontos de ebulicSo proximos e pequena diferenca de 

pressSo. 

Alem de avaliar o projeto, as analises econdmicas preliminar e do sistema 

com bomba de calor e sua aplicabilidade com relacSo aos aspectos energdtico e 

econdmico FONYO & MIZSEY (1994) propuseram um projeto econdmico 
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estratdgico para selecionar o sistema de destilacao mais econdmico com os tres 

diferentes tipos de BC, baseado na tecnologia Pinch, taxa primaria de energia, 

fator de custo energetico e no tempo de retorno do investimento do excesso de 

capital. Foram analisados tres casos praticos: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CASO - 1; uma mistura quatemaria de hidrocarbonetos (HC's) 

(propano, iso-butano, n-butano, n-pentano) para separar 

o propano puro; 

CASO -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 2 ; isdmeros de butano separados; 

CASO - 3 ; separacao de HC's leves ( C 3 - C 5 ) 

Em cada caso, os valores do coeficiente de performance (COP), da razao 

de energia primaria (PER) e o fator do custo de energia (ECF) s5o calculados para 

comparar a melhor utilizacSo da bomba de calor, por absorcdo ou por 

compressao, a ser empregado nos casos estudados. FONYO & MIZSEY (1994) 

concluiram que: os tipos de bomba de calor porzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA recompressSo do vapor, flash de 

base e ciclo fechado pode ser substituto econdmico de projeto de destilacSo 

convencional em separacSo de mistura com pontos de ebulicSo prdximos. 0 seu 

uso diminui o consumo de energia primaria e minimiza o impacto negativo de 

grandes demandas de aquecimento e arrefecimento sobre o ambiente. 

MESZAROS & MEILI (1994), analisaram 12 (doze) diferentes processos 

de destilacao operando com duas colunas, tomando possivel estudar a 

integrabilidade de calor para a separacao do 1-buteno das fracdes de butano (C 4 ) . 

Devido a pequena diferenca de temperatura entre a base e o topo da coluna, os 

processos auxiliados com BC seriam uma tdcnica bastante promissora. Para 

analisar a viabilidade econdmica dos processos, o tempo de retorno do excesso 

de capital foi a funcdo objetivo a ser determinada e todos os processos foram 

rigorosamente simulados por computador. Segundo os autores o processo dtimo 

pode variar, dependendo da composicao da alimentacao e das condicoes locais, 

tais como: o fornecimento de agua de resfriamento e os precos de energia. 

Os resultados obtidos atravds de uma exaustiva anaiise, indicam que uma 

combinacao entre integracSo termica e a recompressSo do vapor sSo os 

esquemas mais econdmicos para promover a separacSo do 1-buteno. 
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SILVA (1996) estudou a viabilidade economica da separacSo do 

etilbenzeno-estireno atraves da implantacao de uma bomba de calor ao sistema 

de destilacSo convencional. O estudo d feito em trds etapas: simulacSo e 

otimizacSo do sistema convencional, simulacSo e otimizacSo do sistema com BC 

por recompressSo direta do vapor e por ciclo externo usando os fluidos de 

trabalho Sgua (R718) e triclorometano (R20) e, finalmente, o autor faz uma analise 

econdmica dos custos de investimentos e operacionais, comparando o sistema de 

destilacSo convencional e o sistema com os arranjos de bomba de calor. Ele 

destaca que: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• Os arranjos de BC com recompressao do vapor e com ciclo 

externo sao altemativas economicas para su b stitu ir o sistema 

de destilacao convencional. 

• Entre os arranjos de BC's estudados, a recompressao do vapor 

e a mais vantajosa tecnica de recuperacao de calor, com u m 

COP de 15,16 a maior economia em energia (cerca de 93.4%) e 

o menor investimento em capital. 

• Quanto ao consumo de energia, os dois sistemas de destilacao 

com BC exigem u ma demanda de energia mu ito menor do que 

a do sistema convencional. O investimento em capital e mu ito 

maior nos sistema com BC. 

• Os resultados obtidos para o tempo de retorno do excesso de 

capital indicam valores de 1.32 e 0.87 ano para o sistema com 

BC por ciclo externo usando os flu idos refrigerantes R20 e 

R718, respectivamente e, de 0.80 ano para o sistema com 

recompressao do vapor. 
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GELEGENIS & KOUMOUTSOS (1996) fazem um estudo teorico sobre as 

aplicacoes das BC's nas industrias de processos quimicos, incluindo critdrio de 

aplicabilidade, selecao da bomba de calor e do fluido de trabalho e escolha do tipo 

de compressor. E traz, um exemplo aplicativo de uma planta de desalinizacSo da 

agua do mar por destilacao multiplo-efeito auxiliada por uma bomba de calor com 

fluido de trabalho externo. 
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CAPfTULO III 

F U N D A M E N T O S D A S I M U L A Q A O 

3. Destilagao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Co nc e i t o s: 

Desti lacao e um metodo direto de separacao baseada nas di ferencas 

de volat i l idade dos componentes. Na dest i lacao, a fase vapor no ponto de 

orva lho 1 entra em contato com a fase l iquida no ponto de bo lha 2 ate proximo 

ao equil ibr io, ocorrendo transferencia s imul tanea de massa do l iquido por 

vapor izacao e do vapor por condensacao. 0 efeito f inal e o aumento da 

concentracao do componente mais volatil no vapor e do componente menos 

volati l no l iquido FOUST et. al. (1982). 

Segundo GOMIDE (1988) a dest i lacao e uma operacao unitaria que 

visa separar os componentes de uma fase l iquida atraves de sua vapor izacao 

par t ia l . Os vapores produzidos sao normalmente mais ricos nos componentes 

mais volateis do que o liquido, o que possibi l i ta a separacao de fracdes 

enr iquecidas nos componentes desejados. 

3.1 E stagio de equilibrio 

Segundo PERRY & CHILTON (1980) para veneer as di f iculdades em 

criar um modelo direto dos processos de t ransferencia de massa e energia 

numa coluna de desti lacao real, o modelo do estagio de equi l ibr io supde que 

as correntes de l iquido e de vapor que deixam o estagio de equi l ibr io estao em 

completo equil ibrio uma com a outra. Pode-se entao, usar as relacdes 

termodinamicas para determinar as concentracdes nas duas correntes. Ao citar 

Von to de orvalho e a temperatura na qual principia a condensacao, ou seja, e a temperatura 

onde ocorre o aparecimento da primeira gota de liquido no vapor. 

2Ponto de bolha e a temperatura na qual principia a vaporizacao, ou seja, e a temperatura 

onde ocorre o aparecimento da primeira bolha de vapor no liquido. 
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os t ipos de estagios teoricos, KISTER (1992) def ine que o t ipo de estagio ideal 

obedece tres criterios basicos: 

1- A operacao ocor re no es tado e s t a c i o n a r i o t e n d o c o m o 

p r o d u t o s l i q u i d o e vapo r . 

2 - Todo o v a p o r e o l i q u i d o q u e e n t r a n o es tag io es tao 

i n t i m a m e n t e l i gados e p e r f e i t a m e n t e m i s t u r a d o s . 

3 - Todo o v a p o r e o l i q u i d o q u e d e i x a o es tag io es tao e m 

e q u i l i b r i o . 

3.1.1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA E quilibrio liquido - va por 

A desti lacao e o processo de separacao mais importante da industria 

de processos quimicos, e sao necessarios dados do ELV (equi l ibr io l iquido -

vapor) para obter a estimativa do numero de estagios teor icos para o projeto 

da coluna de desti lacao COULSON et. al. (1989). 

Segundo SMITH & VAN NESS (1985) o criterio que deve ser satisfeito 

para ocorrer o equil ibrio entre uma fase l iquida e uma fase vapor, nas mesmas 

condicoes de temperatura e pressao, e: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

( / = 1,2,3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAn) (3.1) 

onde f j N e a fugacidade dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA componente i na fase vapor e f , L e a fugacidade 

do componente i na solucao l iquida. 

Para um componente na fase vapor, 

(3.2) 

onde Vi, ^ e P sao a fracao molar, o coeficiente de fugacidade do componente 

i na fase vapor e P e a pressao do sistema, respect ivamente. 
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Para um componente na fase l iquida, 

(3.3) 

onde Xj, YizyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e f ° sao, respectivamente, a f racao molar dozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA componente i no 

l iquido, o coeficiente de atividade do componente i na solucao l iquida e a 

fugacidade do componente i no estado padrao. 

A relacao geral do criterio de equi l ibr io entre as fases l iquida e vapor e 

dada por: 

yi</>.PzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA=xlyifl
0 , 0 =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1,2,3, ,n) ( 3 . 4 ) 

Quando a fugacidade padrao do componente i puro obedece a regra 

de Lewis-Randal l ocorre que; ( f j ° = f j L ) , onde f j L e a fugacidade do 

componente i puro na solucao l iquida dada por: 

In zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
ft ( 1 ^ 

\RT) 
1: RT 

(3.5) 

A solucao detalhada desta equacao encontra-se no texto 

termodinamico de PRAUSNITZ et. al. (1988). Com a resolucao da equacao 

(3.5) obtem-se que: 

(3.6) 

onde , e o coeficiente de fugacidade do vapor saturado e ^ , e o fator 

* i 

de correcao de Poynting (KISTER,1992). 

A correcao de Poynting e uma funcao exponencial da pressao; onde 

esta correcao e pequena para pressdes baixas, mas pode tornar-se grande a 

pressdes altas ou a baixas temperaturas. 



34 

Como deduzido (PRAUSNITZ et. al.1986), em pressdes baixas ou 

moderadas o fator de correcao Poynting e igual a unidade, portanto da 

Equacao (3.6) tem-se: 

f . ° = f S =zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA f.Mi = -?rlzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (37) 

Considerando que a fase vapor tern comportamento ideal (<j>;at = 1 ) , 

deduz-se a partir da equacao (1.4) que: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

yi -zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA — p —  ( 3 8 ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A constante de equi l ibr io do componente i numa mistura e def in ida 

como: 

(3.9) 

Portanto, comparando-se a Equacao (3.8) com a Equacao (3.9), tem-

se: 

(3.10) 

3 .1 .2 R e fluxo 

E um meio ou processo no qual a taxa de l iquido circulante serve para 

remover ou absorver os componentes menos volateis da mistura gasosa que 

desce dos pratos superiores da coluna de desti lacao. 

3 .1 .2 .1 T ipos de re fluxo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A. Re f luxo de T o po 

0 estabelece o g rad ien te de t e m p e r a t u r a n a t o r r e 

0 ge ra o r e f l u x o i n t e r n o n a t o r r e 
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0 c o n t r o l a a t e m p e r a t u r a de topo d a to r re 

0 pode ser l i q u i d o s a t u r a d o o u s u b r e s f r i a d o 

B. Re f luxo I nt e rno 

0 e o que desce p r a t o a p r a t o n o i n t e r i o r d a c o l u n a 

0 e u m re f l uxo do t i po l i q u i d o s a t u r a d o 

0 es tabelece o f r a c i o n a m e n t o n a c o l u n a zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C . R e f luxo T o t a l 

A condicao de refluxo total existe quando todo o vapor do topo da 

colunazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA e condensado e retorna como refluxo. Esta condicao requer um menor 

numero de estagios para efetuar o fracionamento mas, em contrapart ida, 

aumenta a carga termica do refervedor e do condensador FOUST 

et. al. (1982). 

D. .R e f luxo Mi n i m o 

A razao de refluxo minimo e definida como a razao que, se for 

diminuida de uma grandeza infinitesimal, exigiria um numero infinito de 

estagios para efetivar uma dada separacao PERRY & CHILTON (1980). 

3.2 M ode la ge m de uma coluna de destilacao 

M O D E L A G E M e a reproducao de uma real idade f isica de um 

determinado sistema atraves de equacoes adequadas. 

Naphtal i e Sandholn (1971) desenvolveram uma tecnica al tamente 

f lexivel para o projeto de uma coluna de desti lacao mult icomponente em 

estado estacionario. As equacoes de conservacao de massa, de energia e 

as relacdes de equi l ibr io sao f ixadas para cada componente e para cada 

numero de estagios, formando uma funcao discrepancia de estrutura de 

blocos tr idiagonal que e resolvida uti l izando o metodo iterativo de Newton-

Raphson por correcdes simultaneas de rapida solucao. 
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3.2.1 Ana lise ope ra ciona l da coluna 

Devem ser usadas as seguintes variaveis de acordo com as 

Figuras 3.1 e 3.2: 

a) nu mero de estagios; 

b) eficiencia de estagios; 

c) localizacoes da a limentacao e correntes laterals ; 

d) composicdes da a limentacao, taxas de fluxo e estados 

termicos; 

e) pressao da colu na ; 

f) condicoes das correntes latera ls e taxas de fluxo; 

g) razao de refluxo; 

h) taxa de fluxo do destilado. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C O N D E N S A D O R 

P A R C I A L 

S I S I 
R E F L L X O 

DF . S T I L A DO 

V2 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
" F T zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

T T 

,..1... L 

1 i.. 

A L I M E N T A C A O 

S »-i 

A L I M E N T A C A O 

r n . fn.l 

••1 

1 T zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PRODI TOzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA it FIADO 

R F . F E R \ E D O R 

Figura 3.1 Configura?ao da coluna de destilacao 
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L
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H . i 
V..,.. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 3.2 Nomenclatura de um estagio 

Onde na Figura 3.2 o subscrito: n - f luxo do estagio n; n = 1,2,3, . . . ,N 

i - componen te i; i = 1 ,2 ,3 , . . . ,M 

H - entalpia da fase vapor 

h - entalpia da fase l iquida 

h f - e n t a l p i a da a l imentacao 

V - f luxo to ta l de vapor 

v - f luxo de vapor do componen te i 

L - f luxo to ta l de l iquido 

I - f luxo de l iquido do componen te i 

F - f luxo to ta l da a l imentacao 

f - a l imentacao do componen te i 

S L - cor rente lateral de l iquido 

S v - cor rente lateral de vapor 
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3.2.2 P roce dime nto do ca lculo na coluna de de stila ca o 

D c f i n i r s e p a r a c S o d a 

m i s t u r a 

• C o m p o n e n t e s 

• M o d e l o T e r m o d i n i n m i c o 

C o n f i s i u r a c a o d a C o l u n a 

num e ro de e i t ag l o t , e t t ag io t de 

al i m e nt ac ao , raz ao de re f l ui o , 

e o m po i l c de t e v a r i o da al i m e nt ac ao , 

pro dut o de base , co rrent ea lat e rals e 

pressfto d a c o luna 

calculo do f luxo t o t al de v apo r c l i qui do em r ad a 

est ag i o : L , e V , 

e i t i m at t v a i n l c i al da t e m pe rat ura e pe rfU de 

c o nc e nt rac ao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s 
A 
o zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Calculo da roratante de equilibrio 

Drtr rni inaclo dzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA as rierivada* dc zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

K . j = t ( l L . . l :zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA T. , zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

KrMiKrr os balancos materials por 

componente p / cada estagio com ot novo* 

valores do fator de correeAo 

'a n. r 'zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 'n',Kai /La 

Oft novoi w lore* 

d u t u u de fluxos 

Mao proximos do* valorem 

estimados? 

5 / M, 

limites 

especificados 

Kscreva os resultados das composicd'es dos produtos de base, 

topo, destilado e dos per/is de concentrac&o e de temperatura 

da coluna 

Figura 3.3 Procedimento simplif icado para os calculos da coluna de desti lagao 
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3.3 S imula ca o 

Simulacao, e a uti l izacao de um modelo matematico ou um conjunto de 

equacoes empir icas, para reproduzir o comportamento real de um processo ou 

fendmeno. Este modelo ou equacoes empir icas pode ser o resultado de uma 

anal ise r igorosa do fendmeno PERRY & CHILTON (1980). 

SATYRO et. al . (1990), ressalta que a necessidade de simular um 

sistema admite varias respostas: 

• Pa ra m e l h o r conhece r u m d e t e r m i n a d o p rocesso 

i d e n t i f i c a n d o " p r o b l e m a s " de p r o d u c a o , mod i f i cagdes 

v iave is ao p rocesso , etc . 

• O t i m i z a c a o do processo e m t e r m o s energe t i cos , de 

espec i f icagdes de p r o d u t o s de sa ida , o u a i n d a n o 

c o n s u m o de m a t e r i a - p r i m a . 

• Ava l i acao d a u n i d a d e p a r a o u t r a s cond i cdes a l e m das 

cond i cdes n o r m a l s de p rocesso . 

• Ava l iagao de d e s e m p e n h o e c o n d m i c o . 

• Ava l i acao de segu ranga e c o n t r o l e a m b i e n t a l . 

Segundo SATYRO et. al. (1990) o sucesso para uma dada simulacao 

depende dos metodos numericos e das propr iedades f is icas uti l izadas, e com 

anal ise cuidadosa dos resultados. 

3.3.1 S imula dor de proce ssos 

0 emprego dos simuladores de processos, varia desde aval iacoes 

prel iminares de um processo ate a anal ise da operacao de uma unidade de 

producao. Cada emprego atribui uma exigencia diferente sobre o sistema de 

simulacao e e imprescindivel que este tenha eficiencia diversif icada. 

No presente trabalho foi empregado o simulador de processos HYSIM 

(versao C2.54.1994) desenvolvido pela HIPROTECH Ltda (Alberta, Canada). 
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3.3.1.1 Introdugao e filosofla do H ysim 

O HYSIM e um simulador de processos completamente iterativo que 

realiza balancos de massa e de energia no estado estacionario, desenvolv ido 

comercialmente para o processamento do gas, ref inacao do dleo, para as 

industrias quimica e petroqufmica, e industrias de combust iveis sinteticos. 

Possui uma estrutura modular nao-sequencial e de propagacao bidirecional. 

Com esta fi losofla, cada operacao pode ser usada separadamente, dando 

condicdes de obter informacdes parciais sobre todas as qualquer unidades 

envolvidas num dado processo. 

3.3.1.2 E strutura ope ra ciona l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

s 
i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Estrutura Operacional 

H Y S I M 

Caso Sovo 

V 
A 
O 

leia o caso velho 

Comando Principal zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Worksheet 

Es pecificaeoes 

P F D SaJvar 

Remov er 

Impre&sao 

Inicial izarao 

Escolha 

Modelo Termodindrruco 

Selecao dos Componenles 

\ fUMtrvu-

Restiuintr 

Novo 
D ime ns U> name nt o 

Figura 3.4 Estrutura Operacional do HYSIM 
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3.4 Se lecao do me todo das proprie da de s te rmodina mica s 

0 banco de dados, disponivel no HYSIM, referente as propr iedades 

termodinamicas dos componentes, engloba misturas de hidrocarbonetos 

(HC's) leves ate componentes complexos de d leos e sistemas quimicos 

fortemente nao-ideais. Sendo igualmente d isponivel as equacoes de estado zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

para o tratamento rigoroso de sistemas de HC's; modelos semi - emplr icos e 

de pressao de vapor para sistemas de HC's pesados; predicdes das 

propriedades de energia; e modelos dos coef ic ientes de at ividade para os 

sistemas quimicos. 

Quanto ao modelo termodinamico, adotou-se o modelo NRTL para 

representar a nao ideal idade da fase l iquida, por apresentar melhores 

resultados para sistemas di luidos. A equacao de Non - Random - Two - Liquid 

(Distr ibuicao nao - aleatdria dos Dois L iquidos - N.R.T.L.) e 

termodinamicamente consistent^ e pode ser apl icada a sistemas parcial ou 

completamente misciveis, ternarios ou de ordem elevada usando parametros 

regredidos dos dados de equi l ibr io binario. E para representar a fase vapor 

usou-se a equacao de Soave-Redl ich-Kwong (PRAUSNITZ et. al. ,1986). 

0 00 0 20 0 40 0 60 0 B0 1 00 
Fracao molar do etanol na fase liquida 

Figura 3.5 Curva de equil ibrio obtido pelo modelo N.R.T.L. pi mistura 

etanol / agua 



42 

Os dados obtidos pelo modelo N.R.T.L. para a mistura aquosa de 

etanol sao representados pela curva de equi l ibr io na Figura 3.5 exibindo o 

ponto de azeotropia em 89 % molar sob condicoes de 1 atm e 78,15°C 

(PERRY & CHILTON,1980). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.5 Se lecao e proje to dos principa ls e quipa me ntos 

Neste trabalho avaliar-se o projeto dos principals equipamentos 

(coluna de desti lacao, trocadores de calor e a ef ic iencia do compressor) para 

est imatimar economicamente os sistemas de dest i lacao convencional e o 

sistema com bomba de calor por recompressSo direta de vapor. Toda a parte 

relativa ao dimensionamento dos equipamentos foi s imulado usando o HYSIM. 

3.5.1 C oluna de DestilacSo 

COULSON et. al. (1989) sugeriu dividir o projeto de uma coluna de 

dest i lacao nos seguintes passos: 

a) Espec i f i ca r o g r a u de sepa racao dese jada m e d i a n t e 

espec i f icacdes dos p r o d u t o s . 

b) Se lec ionar as cond i coes de ope racao : b a t e l a d a o u 

c o n t i n u a ; p ressao de ope racao . 

c) Se lec ionar o t i po de c o n t a t o : p r a t o s o u reche io . 

d) D e t e r m i n a r o n u m e r o de es tag ios . 

e) T a m a n h o d a c o l u n a : d i a m e t r o , n u m e r o de es tag ios rea is . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

f) Desenho dos i n t e r n o s d a c o l u n a : p r a t o s , d i s t r i b u i d o r e s , 

s u p o r t e s de reche io . 

g) Desenho m e c a n i c o : vaso e i n s t a l a g d e s i n t e r n a s . 

3.5.1.1 E quipa me nto de conta to 

As colunas de prato ou bandejas sao as mais preferidas, apesar de 

nao serem as de menor custo. Constam essencia lmente de um casco ci l indrico 

no interior do qual ha pratos que podem ser de uma var iedade de tipos: 

perfurados, com campanulas, valvulados ou t ipo grelha. Apesar de serem mais 
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d ispendiosas (manutengao frequente e onerosa) apresentam muitas 

vantagens, como a ausencia absoluta de curto-circuito, bons coeficientes de 

transferencia de massa e f lexibi l idade operacional . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.5.1.2 P ra to tipo pe rfura do 

Este e o t ipo de prato tfpico de f luxo cruzado. O vapor passa atraves 

das perfuracdes no prato e o l iquido e retido no prato pelo f luxo de vapor. 0 

l iquido e transferido de prato a prato atraves de calhas vert icals e o excesso 

de l iquido e retido no prato por um vertedor de saida. 

3.5.2 T roca dore s de C a lor 

Trocador de calor e um equipamento que promove a transferencia de 

calor de um f lu ido para outro, atraves de uma fronteira metal ica. Para alcancar 

o maximo de economia, os fabricantes adotaram l inhas padronizadas de 

t rocadores e a sua selecao requer, alem de uma anal ise termica, que os 

cddigos de seguranca da ASME (American Society of Mechanical Engineers) 

sejam satisfeitos e, para isso, devem ser observadas as normas da TEMA 

(Tabular Exchanger Manufactures Associat ion). 

3.5.2.1 D e scricdo dos troca dore s do tipo tubo e carcaca 

Estes trocadores sao consti tuidos basicamente de um feixe de tubos 

inseridos em uma carcaca, onde um dos f lu idos escoa entre a carcaca e o 

exterior do feixe tubular (lado do casco) or ientado por chicanas. 0 outro f lu ido 

escoa no interior dos tubos (lado dos tubos), sendo distr ibuidos e coletados 

atraves de cabecote instalados nas extremidades do feixe composto por: 

tubos, espelhos, chicanas. Quando ambas as correntes f lu idas atravessam o 

trocador de calor apenas uma vez, diz-se que o trocador e de passe simples. 

Se ambos os f lu idos escoam na mesma direcao, o trocador e do t ipo correntes 

paralelas, ou se no sentido contrario do tipo correntes opostas. 
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3.5.2.2 T ipos de troca dore s de ca lor se le ciona dos para o ca so 

I. C o n d e n s a d o r - condensa um vapor ou uma mistura de vapores, 

seja isoladamente, seja na presenca de um gas nao condensavel . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S C o n d e n s a d o r t o t a l - condensa os vapores ate uma temperatura 

de armazenamento, prdxima de 100 °C. Usa a agua como 

refrigerante, o que significa que o calor e perdido no processo. 

II. Res f r i ado r - resfria um l iquido ou gas ut i l izando agua de 

refr igeracao ou ar atmosfdrico. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A Figura 3.6 exibe um trocador de calor de espelhos f ixos, com carretel 

e tampa removiveis, casco de passe simples, t ipo A E L, designado para o 

service. 

Figura 3.6 Trocador de calor Casco - e - Tubo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 T E M A t i po E - e o tipo de construcao mais comum. Seu 

uso e restrito as condigdes de servico envolvendo baixa 

intersecao de temperatura. 

I. Refervedor - opera l igado ao fundo da torre de f rac ionamento 

fornecendo calor necessario a desti lacao. O meio de 

aquecimento empregado pode ser o vapor de agua ou um f lu ido 

termico. 

base 
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A Figura 3.7 ilustra um trocador de calor para a funcao de refervedor 

com espelhos fixos de carretel e tampa removfveis, t ipozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A K M, des ignado para 

o service. 

l iquido | + 

produto de ba se 

Figura 3.7 Refervedor tipo K operando na base da coluna de dest i lacao 

0 T E M A t i p o K - e uti l izado para refervedores e vapor izadores, 

com o f lu ido sendo vaporizado no casco. A secao de diametro 

maior permite a separacao do vapor formado no prdprio 

trocador. Nos refervedores, os tubos sao mant idos 

permanentemente submersos por meio de um vertedor e o 

l iquido nao vapor izado e removido por sobre o vertedor para 

outro compart imento, sendo entao retirado por controle de 

nivel . 

3.5.2.3 D ime nsiona me nto zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> Ope rac ao - T ro c ado r de Cal o r 

O HYSIM projeta e classif ica os calculos para o t ipo de trocador casco -

e tubo e, ainda, detalha o projeto e anal isa a classif icacao e os custos do trocador 

de calor. Seu fundamento tedrico e baseado nos modelos termodinamicos simples 

no estado estacionar io com duas saidas laterals e calculos do balanco material . 
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> I nst al ando um T ro c ado r de Calo r t i po R A T I NG 

A opcaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA rating seleciona o trocador de calor f isico, ja existente, para que 

possa ser instalado no f luxograma. Apds as especif icacdes f is icas do trocador, o 

hysim fornecera calculos detalhados sobre queda de pressao e coef ic ientes de 

transferencia de calor e usara estes resultados para determinar o desempenho 

operacional do processo. 0 rate usa correlacdes general izadas para o calculo da 

transferencia de calor e da queda de pressdo. Estas correlacdes apresentam 

resul tados aproximados que caracterizam bem o modelo operacional do trocador de 

calor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.5.3 Se lecao do C ompre ssor 

As tecnicas econdmicas das BC's (BECKER & ZAKAK.1985) uti l izam 

um compressor para reciclar o calor latente dos vapores do topo da coluna e, 

entao, recomprimir os vapores em condicdes apropriadas para acionar calor ao 

refervedor da base da coluna, chegando a reduzir a admissao de energia na 

coluna cerca de 10 a 15% da energia normalmente consumida no refervedor. 

Os autores ci tam alguns fatores para a escolha do compressor: 

•/ Confianca mecanica zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

S Eficiencia 

/ Capacidade 

s Capacidade "turndown" 

• Custo 

Os c o m p r e s s o r s mais usados (GELEGENIS & KOUMOUTSOS, 1996) 

sao os dos t ipos reciprocos e centr i fugos 

A. Compressores rec iprocos - sao mais comuns devido a sua 

simpl ic idade e eficiencia razoavel. Podem ser usados para cargas 

e levadas (acima de 150 KW ou mais) e a baixa potencia (menor que 

5 KW) que competem com compressores de helice ro ta t ive 

B. Compressores cent r i fugos - sao t ipicos de apl icacoes, com taxas de 

f luxo muito altas (acima de 100 m 3 /s) nas industrias de processos 

quimicos. Tambem sao viaveis nos projetos operando com um ou 
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dois estagios, mas possui razao de compressao l imitada pelo ponto 

maximo de velocidade e depende da construcao e do t ipo de material . zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.6 O timiz a ca o 

Segundo COULSON et. al. (1989) projetar e otimizar. 0 projetista 

procura a solucao melhor, dtima, para um problema. Ao comecar a ot imizar 

qualquer sistema, a primeira etapa e identif icar com clareza o objetivo: o 

critdrio a ser usado para julgar a qual idade do funcionamento do sistema. Em 

projeto de engenhar ia a meta sera invariavelmente um objetivo econdmico. 

A ot imizacao busca os valores das var iaveis no processo que 

produzam o melhor criterio de classif icacao do projeto, que usualmente 

envolvem "compromissos" entre os custos de capital e operacional EDGAR 

& H I M M E L B L A U (1988). 

3.6.1 O timiz a ca o do S istema de D estilacao C onve nciona l 

3.6.1.1 Razao de re fluxo 6 tima 

O projeto de uma unidade de desti lacao e comumente baseado nas 

especi f icacdes, que dao o grau de separacao desejado, para uma al imentacao 

fornecida numa dada composicao, temperatura e taxa de fluxo conhecidas. 0 

projetista deve determinar o tamanho da coluna e a razao de refluxo 

necessar ias para encontrar as especif icacdes PETERS & T IMMERHAUS 

(1991). 
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C 
u 
s 

t zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 

Razao de refluxo dtimo 

Figura 3.8 Determinacao das condigdes dt imas de refluxo 

De acordo com a Figura 3.8; nenhuma das si tuacoes extremas (refluxo 

minimo ou refluxo total) representa condicao econdmica de trabalho, pois em 

ambas, o custo de equipamento torna-se inviavel GOMIDE (1988). 0 ponto 

correspondente ao minimo custo total de operacao indica o valor da razao de 

refluxo dtima. Este valor depende de uma serie de fatores locais, como os 

custos de equipamentos, energia, agua e amort izacdes. Portanto, a obtencao 

da razao de refluxo que melhor ajuste-se ao sistema, dependera de um 

balanco econdmico. No entanto, estudos indicam que o valor dt imo situa-se na 

ordem de 1.1 a 1.5 vezes a razao de refluxo minima PERRY & GREEN (1984). 

3.6.2 O timiz a ca o do S istema de DestilacSo com R e compre ssa o 

Direta do V a por 

A ot imizacao das condicdes operacionais, consiste em maximizar a 

economia de energia e minimizar os investimentos adicionais requer ido pela 

operacao com o sistema de recompressao do vapor FLORES et. al. (1984). 

Para cada conjunto de valores das variaveis independentes est ipuladas, serao 

obt idas novas condicdes de operacao para o sistema com bomba de calor 

(FERRE et. al. ,1985). 
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3.6.2.1 FuncSo O bje tivo 

3.6.2.1.1 M a ximiz a c§ o da e conomia de energia - CO P 

0 criterio mais importante (GELEGENIS & KOUMOUTSOS, 1996) para 

avaliar a apl icabi l idade de uma BC e o rendimento tedrico ou o "coeficiente de 

performance" (COP), e expresso pela relacao do calor fornecido ao refervedor, 

com a energia mecanica despendida: 

COP = - ^ - (3.11) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
W 

rc 

De forma a analisar (MESZAROS & FONYO, 1986) os tres t ipos de 

BC's, o COP em funcao da temperatura pinch expressa-se da seguinte 

maneira: 

C O P C F = — 7=zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA TITT (3.12) 

T B + A ^ - I T T - A T J 

T 
COP r a = (3 13) 

RE T B - T T + A T R C 

C O P R V = -  T ' J
A

+
T

A T r C
T (3.14) 

FONYO & MIZSEY (1994) concluiram a partir das equacoes acima que 

a recompressao direta do vapor e o processo termodinamico mais eficiente e 

que a BC com ciclo fechado (ou ciclo externo) apresenta o menor valor do 

COP, isto e: 

C O P C F < C O PFB < C O P R V (3.15) 
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Nas apl icacoes praticas a eficiencia, r| , e introduzida ao COP tedrico 

numa faixa considerada entre 0.5 a 0.7 (FONYO & MIZSEY, 1994), e o COP 

real passa a ser calculado levando em conta as perdas termicas e o 

rendimento do conjunto de compressao GAUSSENTE (1985). 

0 COP e bastante signif icative: quanto maior o seu valor mais 

econdmico sera o sistema com bomba de calor. Estimativas indicam um valor 

entre 3 a 5 do seu valor (FONYO & MIZSEY, 1994). zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3.6.2.1.2 M inimiza ga o dos inve stime ntos a diciona is zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> T ax a e T e m po de R e t o rno 

A principal funcao-objet ivo, considerada para o presente estudo e a 

taxa de retorno do investimento de capital (FERRE et. al. ,1985). De forma 

simples e definida como sendo a relacao entre a economia e o investimento 

obtido pelo sistema, zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Economia US$/ | zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
I /ano, 

Investimento (US$) 
TR= v ; 7 x 100 ( 3 . 1 6 ) 

esta por sua vez, corresponde ao inverso dado pelo tempo de retorno do 

investimento adicional, atraves da equacao: 

TR IA d = ——-  ( 3 . 1 8 ) 
1 K 

3.7 E stima tiva dos C ustos 

Segundo PETTERS & T IMMERHAUS (1991) uma planta de um projeto 

aceitavel deve apresentar um processo que seja capaz de operar sobre 

condicoes que fornecam lucros. E essencial (COULSON & 

RICHARDSON, 1989) que o projetista seja capaz de fazer estimativas rapidas e 

precisas de custos, a fim de decidir entre projetos alternatives e tambem para 
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C A P i T U L O IV 

METODOLOGIA DE SIMULAQAO 

4. IntrodugSo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A metodologia descrita na Figura 4.1 apresenta a estrutura empregada 

para as simulacoes em estado estacionario e um balance- economico dos 

sistemas de destilacao convencional auxiliado com bomba de calor por 

recompressao mecanica do vapor para separar a mistura aquosa de etanol, e 

assim, obter como produto o etanol hidratado de alta pureza para fins 

comerciais, como por exemplo, de uso combustivel. Parte deste conceito tern 

por necessidade verificar o "compromisso" existente entre a concentracao do 

alcool e o custo de separacao. 

4.1 Sintese da metodologia 

Neste trabalho, a metodologia aplicada divide-se em tres partes: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

(i) Simulacao do sistema de destilacao convencional (S.D.C.). 

(ii) Implantacao da bomba de calor por recompressao direta do vapor 

(S.D.R.V.) ao sistema convencional. Os parametros operacionais da coluna de 

destilacao sao os mesmos para os sistemas de destilacao conventional e com 

recompressao mecanica do vapor. 

(Hi) Comparacao dos resultados da simulacao entre os dois sistemas 

fazendo uma avaliacao economica simplificada dos sistemas com o proposito 

de definir para o S.D.C. as condicoes otimas operacionais de projeto tendo 

como funcao - objetivo os custos de capital (C.CAP.) e operacional (CO.) . Os 

calculos economicos inerentes ao S.D.R.V. envolve a Taxa de Retorno (TR) 

como funcao - objetivo. 
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4.2 Estabelecimento de metas 

Com a crise energetica, o custo de operacao passou a ter uma grande 

importancia na formacao do custo total de uma planta industrial e, de maneira 

geral, a otimizacao do sistema busca a recuperacao maxima de energia e, 

conseguentemente, um consumo minimo de utilitarios. Uma forma de atingir 

essas condigoes otimas e estabelecer metas no desenvolvimento da 

simulacao, que possam dar subsidios para chegar ao consumo minimo de 

utilitarios. 

DESTILACAO 
CONVENCIONAL 

F i g . 4 . 2 

O T I M I Z A C A O | 

PRATO 
RETROFIT 

S I M U L A C A O 

ANzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAALISE 
ECONOMICA 

C O P 

CUSTO DE 
CAPITAL 

CUSTO 
OPERACIONAL 

DESTILACAO zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
CI RECOMPRESSAO 

DO VAPOR 

F i g . 4 .8 

O T I M I Z A Q A O 

T EMPERATURA 
PINCH 

ANALISE 
ECONOMICA 

INVESTIMENTO 
ADICIONAL 

ECONOMIA 

TAXA E TEMPO 
DE RETORNO 

Figura 4.1 Sintese da simulacao 
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P A R T E I S.D.C. 

4.3 Simulacao do Sistema de Destilacao Convencional_S.D.C 

Simulou-se o S.D.C, esquematizado na Figura 4.2, para analisar a 

influencia que a posigao de alimentacao exerce sobre a carga termica, 

mediante minimizacao da razao de refluxo, para colunas com numero de 

estagios definidos. Em seguida, fez-se uma avaliacao de custos visando 

estabelecer as condicoes otimas de operacao. 

V A P O R E S . 

de TOPO 

A L I M E N T A C A O 

2 . 7 % E T O H 

E . 0 2 

1 2 

3 

- 1 
n-2 

- 1 
n-2 

I— I— 
1 

n-1 

T.01 

R E F L U X O 

E.01 

< V .01 

D E S T I L A D O 

8 5 % E T O H 

) 

R E S i D U O 

0 . 0 1 % E T O H 

Figura4.2 Configuracao do sistema de destilacao convencional 
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4.3.1 OTIMIZAQAO_ PRATO RETROFIT zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M ET A : minimizar a razao de refluxo em funcao do aumento do 

numero de estagios, variando-se a posicao do prato de 

alimentacao. 

Os dados operacionais, apresentados na Tabela 4 .1 , foram simulados 

com a coluna de destilacao operando num intervalo entre 15 a 105 estagios 

teoricos, procurando obter para cada Ne o valor da razao de refluxo minima, 

Rmin,. Algumas das variaveis citadas na tabela abaixo foram obtidas do 

trabalho de COLLURA et. al. (1988) e COSTA (1993). A coluna opera com um 

trocador de calor do tipo condensador total. 

Tabela 4.1 Variaveis operacionais 

Variaveis Nome Separagao ETOH / H20 

F (kg/h) Alimentacao, liquido saturado 112400 

X, (% ETOH) Fracao molar na alimentacao 2,7 

X* (% ETOH) Fracao molar no destilado 85 

X b (% ETOH) Fracao molar na base 0,01 

Tf (°C) Temperatura de alimentacao 98,89 

P, (atm) Pressao no topo 1 

AP (atm) Diferenca de pressao base-topo 0,01316 

• Dados de e nt rada para o HY SI M 

Antes de iniciar a simulacao da coluna, fez-se o balanco de massa 

total e por componentes para encontrar a taxa liquida no topo da coluna. Na 

Tabela 4.2, estao expostas as variaveis operacionais de entrada. 
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Tabela 4.2 Corrente de alimentacao 

Mistura Temperatura (°C) Pressao (atm) Carga de Alimentacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

liquido 

saturado 

98.89 2 5987 Kgmol/h 

Componentes Composicao 

[% molar] 

Etanol 2,7 

Agua 97,3 

Taxa de liquido 

Produto Topo Composicao[% molar] 

Etanol 161,08 Kgmoi/h 85 [topo] 

Agua 28,43 Kgmol/h 15 [topo] 

Total 189,51 Kgmol/h 

> Cham ando ope racao _ D E S T I L A C A O 

DESTILACAO Coluni ETO»/H,0 

Flmos Suspensos 

n-2 U 

-1 n-1 

I T 

c o n d e n sad o r 
Ba s e M o l a r 

T a x a V a p o r _0_ 

Ba s e M o l a r _ s i m _ 

T a x a L i q u i d o _ 1 8 9 . 5 1 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Eslagio Topo 

R a z a o R e f luxo _ 3 _ 

Es t i m a t i v a T e m p e r a t u r a _ 7 7 _ C 

P r e s sao 1 a t m 

No de Es t ag i o s 

r e f e n e do r 

Eslagio Base 

E s t i m a t e a T e m p e r a t u r a _ 9 9 _ 

P r e s s a o 

Figura 4.3 Operacao Coluna de Destilacao 
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4.3.2 Dimensionamento 

0 dimensionamento dos principals equipamentos do sistema 

convencional foi realizado mediante os resultados da simulacao. 

4.3.2.1 Meta para dimensionar a coluna de destilacao 

Com auxilio do modulo "Checklist", do pacote Hysim escolheu-se o tipo 

de coluna a ser usada. Este modulo toma por base as condicoes do processo 

e algumas consideracoes sobre o projeto a ser avaliado. 0 resultado obtido 

para esta categoria indica que um prato do tipo perfurado atende as 

necessidades do sistema. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• e spe c i f i c ac o e s do prat o t i po pe rfurado 

Apos o resultado da analise "Checklist", fez-se o dimensionamento da 

coluna para cada variacao do numero de estagios. Na simulacao, o Hysim 

divide a coluna em subsecoes de diametro constante para nao provocar seu 

sobre-dimensionamento. A cada corte da secao o diametro varia, e desse 

modo, o diametro total da coluna sera o maior valor entre as areas 

seccionadas (KISTER.1992). No projeto do prato, apenas 2 (duas) das 

especificacoes, backup maximo da calha e AP/prato, tiveram seus valores 

alterados. Os demais valores mantiveram-se inalterados conforme o padrao do 

simulador (Figuras 4.4 e 4.5). 

P R A T O P F R F l - R A D O - e n t r » d . -

F a l o r do H i l e a a : 1.00 

No de l * a r l e i po r F i o i o : 1 (nrre t I * - n o p m a i l m o ) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I M-fiiD'-nn do P r a i o : _ 2 4 . 0 0 _ lo 

Bacfcof) m a i l m o da C a j ba : _ 6 0 . 0 0 

l n un d ac ao a a t x l i u : S5 .0 0 

A P p rat o : 136 _ m m Dq 

C l e a r da C a l h a : 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.5 10 
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Figura 4.4 Especificacoes do prato Figura 4.5 Dimensoes do casco 
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4.3.2.2 Meta para dimensionar o trocador de calor 

Atraves da opcaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA "Rating", fez-se uma avaliacao aproximada da area 

de troca termica dos trocadores de calor: condensador e refervedor do sistema 

convencional. Primeiro, definiu-se o tipo, configuracao e as especificacoes de 

projeto baseado no livro de KERN (1980) e no manual de Engenharia Quimica 

PERRY & CHILTON (1985). 

Depois de fixadas as especificacoes, realizou-se a simulacao dos 

equipamentos variando o diametro interno dos tubos (Tabelas A.2 e A.4, 

Apendice - A), ou seja, variando o numero de tubos por casco e o 

espacamento da chicana. Os utilitarios foram a agua de arrefecimento a 30°C 

e vapor d'agua na pressSo de saturacSo. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• T i po e conf i guracao : trocador de calor casco-e-tubo de passe 

simples no casco e tubos com diametro externo de 3/4 in num arranjo 

triangular de 15/16 in e espessura BWG 16. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• Especificando tipo de trocador rating 

•Operacao OSlJ0R_aj*DE^\DCR • zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

loerddoTlin zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
C crrentr drcntradK 

VAPOR 

Girrtrt c dc otfndk zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tutn 

AP: 

Tutn 

AP: 
AP. 

Lami A Tubo LxMtmi a OBCD 

: lsllC-h Tipo do Trocatki: _ M h f _ 

i W i rocmax 1 

• Ge a n r t r U SSm ^f t c ada _ Trocador dc t i a k r K V I T N O I 

T k ^ * o T n a d o r ( T T > t t ) A E L 

rums LATSRAL nm; OUXK LATERAL CASOOS 

T i * o R CBCSQBOO OaopemSerKS 1 0_ 

FaocfcSjerni _ 0 « W r W U C ^ o r i f t c a l d o J 0 

T i t o , per C&s» _ F a n d c S i i o r a JO(XKXMCIMI?K.' 

ZM/XK71TXS /MDTX- a~ncA\A 

CbnpinaaD 600tO m Tipo _srrr ia_ 

Q D j o ^ i r n r n 

b_x»*a _ 1 fxMOjnn Oitef 1 >ni) 2500_ 

P a * r i S W r r m 

Laval Arpio 30 _ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

.AifUM dot ur$t«7CA ptr&nanM OTI brxrxx> itrv ccdcidnck> peis> hmsn 
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Figura 4.6 Correntes laterals Figura 4.6a Especificacoes do condensador 
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•OperacaozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA C A L G R _ R T J E R V T T X J R ; zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

laird do Tube zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 4.7 Correntes laterais Figura 4.7a Especificacoes do refervedor 

4.3.3 Otimizace.o_ Avaliac3o economica simplificada 

MET A : determinar a faixa de analise e o ponto otimo de operacao do 

sistema 

4.3.3.1 Base de Calculo para AvaliacSo Economica 

Com os resultados do dimensionamento da coluna de destilacao, do 

condensador e do refervedor do sistema convencional, avaliou-se a parte 

economica do sistema. Para efetuar os calculos de custos, dispoe-se da 

planilha de custo ( Excel) e a moeda estabelecida foi o dolar americano. 

4.3.3.1.1 Meta para o custo total anual 

0 custo total anual e dado pela soma do custo relativo ao capital 

(instalacao do equipamento) e os custos de consumo de utilitarios (custo de 

operacao). 
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> C u s t o de C a p i t a l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Para o calculo do custo de capital foram usadas as correlacoes de 

GUTHRIE atualizada por um indicador economico da M & S (Marshal & Switf 

Equpment Cost Index, 1995). Segundo GUTHRIE, o custo relativo ao capital de 

instalacao da coluna de destilacao, condensador e refervedor, 

respectivamente, pode ser dado de acordo com as seguintes equacoes: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C. ICD, US$ = 1 0 9 8 1 (D ) 1 0 6 6 •  (H)
0 8 0 2 (4.1) 

C . / C , l / S $ = 6 3 1 2 - (A)0*5 (4.2) 

C.IR,US$ = 6 3 6 5 - U ) 0 6 5 (4.3) 

Usando as correlacoes acima, calcula-se para cada numero de 

estagios resultante da otimizacao prato-retrofit, o custo relativo ao capital do 

S.D.C, que e a soma dos custos dos equipamentos dado por: 

C.CA,US$ = C.ICD+C.IC+C.IR (4.4) 

> Es t i m a t i v a do i nv e st i m e nt o de c ap i t a l f ixo _ I F C 

Para estimar o investimento de capital fixo (IFC) do sistema, fixou-se 

uma taxa de juroszyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA (i) correspondente a 20% ao ano (PETTERS & 

TIMMERHAUS, 1991), assumindo um tempo de vida util (n) para a planta de 

10 anos (MESZAROS & MEILI, 1994). A relacao obtida em OMIDEYI et. al. 

(1984) apresenta-se da seguinte forma: 

C . C A i 
I.F.C .{US$1 ano) = r ~ j (4.5) 

Onde: 

fdzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA =(1 + 0 " " (4.6) 
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> C u s t o O p e r a c i o n a l zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

0 custo de operacao (energia) e calculado em funcao dos custos e 

consumo dos utilitarios quente (vapor d'agua) e frio (agua de refrigeracao), 

mediante a Tabela 4.3 e a relacao (Equacao 4.7) obtida do trabalho de 

MESZAROS & FONYO (1986), estipulando na equacao um tempo operacional 

( HO ) para o sistema de 8000 h/ano (SILVA.1996). 

Tabela 4.3 Custos unitarios de energia (COPENE-BA, 1996) 

Ca - agua de refrigeracao = 0,02 US$/m 3 

Cv - vapor d'agua = 0,007 US$/Kg 

Ce- energia eletrica = 0,03 US$/KWh zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C.0.™/ m = H0\cvQ v+ct,Q a)zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ,4.7) 

Desse modo, o custo total anual e calculado (Tabela A.9, Apendice-A) 

atraves da expressao abaixo: 

CT.A^y^CCA + CO (4.8) 

Com o resultado do projeto economico (Figura 5.9) do S.D.C, adaptou-

se a bomba de calor por recompressao direta do vapor ao sistema 

convencional otimizado. 

PARTE II S.D.R.V._ 

4.4 Simulacao do S.D.R.V. 

Para a simulacao do sistema de destilacao com recompressao direta 

do vapor, analisou-se o caso-base da Figura 4.8 com a coluna de destilacao 

operando nas mesmas condigoes da coluna convencional otimizada. A 

avaliacao economica simplificada teve como funcao-objeto a taxa e o tempo de 
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retorno do investimento adicional, comparando-se os resultados do S.D.R.V. 

com aqueles obtidos para o sistema de destilacao convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

VAPOR 

P / C O M P R E S S A O zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ALIMENTACAO 

2 .7%ETOH 
n-2 

n-1 

R E F L U X O 

^ V . K 

T.01 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

A T C 

0 

E.03 

R E S l D U O 

V.01 

| K.100 

Pd T. 

D 

DESTILADO_ 

8 5 % E T O H 

E.04 

T c C O N D E N S A D O 

0.01%ETOH 

Figura 4.8 Configuracao da destilacao com recompresssao direta do vapor 

MET A : analisar a influencia que o aumento da pressao de descarga do 

compressor exerce sobre a diferenca de temperatura de condensacao 

(temperatura pinch) e sobre a taxa e o tempo de retorno. 
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4.4.1 Descricjio do processo 

Os vapores de topo da coluna (Figura 4.8) sao recomprimidos no 

compressor (K-100) operando com eficencia politropica de 75% calculada pelo 

HYSIM. Os vapores recomprimidos com niveis energeticos elevados, seguem 

para o refervedor - condensador (E-03) da BC, condensam-se, fornecendo 

calor de condensacao a base da coluna. Em seguida, a carga condensada e 

subresfriada no resfriador (E-04), sofre um flash isotermico na valvula de 

expansao (V-10) para retornar as condigoes especificadas, antes de ser 

separada no vaso acumulador (V-01) em carga de refluxo para a coluna e 

produto destilado. 

4.4.2 Otimizacao_Temperatura pinch e Coeficiente de 

performance zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• Me t a para de t e rm i nar a d i f e re nc a de t e m pe rat ura de 

c o nde nsac ao ( t e m pe rat ura p i nc h) no re f e rv edor-

c ondensado r da bomba de c alo r . 

Ao fixar a carga termica otima do refervedor (E-01, Figura 4.2) obtida 

do sistema de destilacao convencional no refervedor-condensador (E-03, 

Figura 4.8), simulou-se o S.D.R.V. considerando o criterio de saturacao. Na 

simulacao variou-se a pressao de descarga do compressor (P d) ate atingir o 

criterio de saturacao que estabelece a menor pressao na qual a temperatura 

de condensacao dos vapores (T c) de topo da coluna ocorra a uns poucos 

graus acima da temperatura de ebulicao do produto de base. 

i . Para o caso -base , v ar i o u-se a pre ssao de de sc arga (Pd) 

de 4 a 18 at m . 
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Para otimizar o processo, baseado no resultado da simulacao, fixou-se 

um valor pinch entre as cargas de residuo e de condensado ej fez-se um 

ajuste nos parametros operacionais. Para este procedimento usou-se a opcao 

"Adjust" utilitario do HYSIM. Deste modo, o S.D.R.V. fica adaptado para 

encontrar o novo valor da pressao de descarga do compressor. 

As operagoes unitahas usadas para a simulacao S.D.R.V, estao 

presentes na Tabela 4.4 e os seus correspondences resultados estao 

dispostos no Apendice-C. 

Tabela 4.4 Operagoes Unitahas utilizadas na simulacao do S.D.R.V. 

Operates Unitarias zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Coluna T orre -1: A L I M -R ESt DUO -DE S T I L A DO 

-Q-COND Q - R E F COMP-1 

Comp K-100: COMP-1 -COM P -2 H P -COM P 

Tipo: Politropica 

Eflciencia Adiabat ica: 71 .21% Ffk-tncia PoHtropica: 75 .01% 

Cool C O O L E R : COMP-2 -COND-3 - Q - R E F 

AP: 0.0130 atm 

Heat T R OCA-100 : COND-3 -R ESF -4 H 2 0 -F R I A -H j O -A QUE C 

UA calculado: 105383.21 K J/*C-h Passes no Casco : 1 

UA dado: KJrC-h T ipo: R A T E 

Valv V A L V E : R ESF -4 -VAV-5 

Sepa SEPA : VA L V-5 -A CUM U-L I Q -VA P 

Tec DrVT: A CUMU-L I Q -DE S T I L A DO - R E F L U X O 

Adju A J UST E : Variavel Ajustada: P R ESSA O da corrente COMP -2 

Vari ivel Dependente: T E M P E R A T UR A da corrente COND-3 

Target: corrente R ES I 

Tolerancia: 0.5000"C Step: 5066.2500 K P a 

Tipo: S E C A N T E 

• Me t a para o Co e f i c i e nt e de Pe r f o rm anc e COP 

A medida em que se Simula o sistema para cada valor de P d 

pertencente a faixa de operacao do compressor e, de posse desses 
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resultados, calcula-se o COP atraves da relacao (Equacao 4.9) entre a carga 

termica fornecida peio sistema de destilacao convencional com o trabalho de 

compressao: 

COP = (4.9) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.4.3 Dimensionamento 

Simula-se o trocador de calor do tipo resfriador, usando o mesmo 

procedimento adotado para a configuracao de projeto do condensador do 

SDC. Entretanto, para cada valor da pressao de descarga do compressor, tem-

se um valor correspondente a area dezyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA iroca termica. 

•Operacao HEAT_RESFRIADOR-

/jara'dbrrte 

Cormtfr drzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA otndm zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
CTJNK3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

IjMtrxd <k> Casco 

Conrrlr dr rrtradac 

_ifc(>Fia.\_ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tubo 

A P . _ 

Tubo 

A P . _ 
(ux-i' AP: 

l jMml  dp T*bo Lattrti do Caux> 

Czrrrr* * rrtrmk Rt>f-4_ C orrrrtr dr rttntfc J LO- A Q l BC 

UAe 

JOCfe Tipo do Troarior. J4*«TK _ 

•  Ocmctifri SlmpUncada _ Troadtr dr Caiar RATING-—— 

TV>d>Trak| TYNK) A E L 

DADOS: LATERAL 71 I K K TUDOR LATERAL CASOOS 

Tubo PMies'C*wo Cisco cm Sencs _1 0_ 

HfcT dc Sujera 00004 _C-h-rrlzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA,,KJ 
CmoncmPuskki J 0 

Tubos pox Oaco _ F«rr dc Sujara 0 a « U C4wr? K J 
HALTS: aaCAXA 

Cbrrnnmerto 6 0O00_m Tipo _srrrr>ks _ 

O D _190400jrm Onat*cao \aljcal _ 

Bspcssura J 6510jnm Cbncfoara) _2500_ 

Pttb _ 3 8130_mm Hspacarrrrto n 

Oricntscao : _ lu taunbd _ 

L»joU_Anp*): 30 _ 

brtrer* M T O aiaiadopdo hyvm 

M7ER4L 71 BO LATERAL CASCO 

arfmeUrdrowiifanrM K H H U ' C Qr6oa«rdrtra>4rea« B W C 

CVrdn dt r r r M 3 0 0136 Km Cuxk 4 rrarto 00136 arm 

! K I T i «o) rrm 
Area nt 

Figura 4.9 Operacao troc. de calor Figura 4.9a Especificando trocador rating 

4.4.4 Otimizacao_Avaliacao economica simplificada 

M ET A: determinar a taxa e o tempo de retorno do investimento 

adicional feito pela implantacao da bomba de calor ao sistema de 

destilacao convencional. 
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4.4.4.1 Base de calculo para avaliacao economica 

A base de calculo efetuada para o S.D.R.V. e praticamente a mesma 

que a desenvolvida no S.D.C. Porem, sao incluidos os calculos de custo dos 

equipamentos adicionais, compressor e resfriador, e os calculos inerente ao 

balanco economico resultante da comparacao feita entre os dois sistemas 

analisados. Usou-se o mesma planilha de custo como tambem as correlacoes 

atualizadas de GUTHRIE, a base monetaria sendo o dolar americano. 

4.4.4.1.1 Meta para o custo do Capital Adicional 

0 custo do capital adicional (C.CAd) e dado pela soma dos custos dos 

equipamentos adicionais, segundo a relagao abaixo: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

C.CAdzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA,US$ = C. I c ? + C . I R f (4.10) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> C u s t o do c o m p r e s s o r 

Com o valor do trabalho de compressao (W r c) obtido apos a simulacao 

do sistema, efetuou-se os calculos relativo ao custo do equipamento mediante 

a correlagao de GUTHRIE, abaixo: 

C . / C / > , U S $ = 7 5 4 3 - { w j m
 (4.11) 

> C u s t o do r e s f r i a d o r 

Com o resultado da area de troca termica obtida da simulacao, o custo 

do equipamento e calculado pela mesma correlagao de Guthrie utilizada no 

calculo do condensador do sistema de destilacao convencional. 

Feito isto, pode-se expressar os resultados obtidos para o C.CAd do 

sistema conforme a Tabela A.6 (Apendice-A). 



68 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.4.4.1.2 Meta para o Custo de Operacao 

Da mesma forma que foi estabelecido nos calculos do S.D.C, o custo 

operacional e dado pela soma das contribuigoes de energia. Para este 

sistema, a conthbuigao de energia elethca e a nova parcela a ser adicionada 

ao consumo de agua de refrigeracao devido a adigao do compressor. A 

relagao de MESZAROS & FONYO (1986) inclui o consumo do utilitario de 

energia elethca (Tabela 4.3) e define-se conforme a Equacao 4.13. Tambenn 

considerou-se na equacao o mesmo tempo operacional (SILVA.1996), 8000 

h/ano, designado para o servigo. 

Os resultados da estimativa para o custo operacional do sistema estao 

presentes na Tabela A.8 (Apendice-A). 

4.4.4.1.3 Meta para determinar a Funccio_Objetivo 

0 calculo da fungao-objetivo relaciona as configuragoes de projetos, 

em funcao de uma analise comparativa entre o S.D.R.V. e o sistema de 

destilacao convencional. Calcular a fungao-objetivo, significa predizer as 

vantagens ou desvantagens economicas relativa ao investimento adicional e a 

economia oferecidas pela implantacao da BC ao sistema convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

L, I n v e s t i m e n t o A d i c i o n a l 

0 investimento adicional a ser calculado e a relagao (Equacao 4.13) 

entre o custo de capital adicional fornecido pelo S.D.R.V. e o custo de capital 

(CCA) dado pelo sistema de destilacao convencional. 

(4.12) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

LAd= C.CAd. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
•SDRV 

-CCA. •SDC (4.13) 
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L L E c o n o m i a do s i s t e m a 

Fomecido o valor do custo operacional do sistema de destilacao 

convencional, calcula-se a economia (E c), Equacao 4.14, gerada pelo S.D.R.V. 

da seguinte forma: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.4.4.1.3.1 Func§o-objetivo_Taxa de Retorno 

A taxa de retorno (TR) e uma variavel economica que relaciona, 

Equagoes 4.15 e 4.16, a economia e o investimento adicional estabelecido 

pelo S.D.R.V., em termos percentuais. Com os resultados obtidos da analise 

econSmica, calcula-se seu valor e, conseguentemente, obtem-se de maneira 

inversa o tempo de retorno (TRIAd) do investimento adicional gerado pela 

adigao do compressor ao sistema de destilacao convencional. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

CO. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
SDC 

- CO. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBASDRV (4.14) 

(4.15) 

(4.16) 
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Efeito da p r e s s a o _ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

4.5 Efeito da queda de pressao na coluna zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

M ET A : analisar a sensibilidade parametrica do sistema de destilacao 

convencional por reducao da queda de pressao na coluna. 

Na simulacao do sistema de destilacao com recompressao direta do 

vapor, analisou-se o caso-base da Figura 4.8 com a coluna de destilacao nas 

condigoes da coluna convencional otimizada. 

Nesta nova situagao, modifica-se o caso-base reduzindo a queda de 

pressao (AP) da coluna sem descaracterizar as condigoes otimas do S.D.C. 

nem as especificagSes dos produtos. Com a reducao da queda de pressao na 

coluna de destilacao e necessaria nova avaliagSo economica do sistema 

convencional para determinar as condigoes operacionais e, entao, refazer a 

analise para o sistema com a recompressao do vapor. 0 procedimento da 

simulacao e dos calculos de custos e o mesmo desenvolvido, referente ao 

caso-base. 

ii. Para as alteracoes (A) e (B) do caso-base, var iou-se a pressao 

de descarga (Pd) de 3 a 7 a tm e 1.5 a 5.5 a tm , 

respect ivamente. 
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C A P I T U L O V 

R E S U L T A D O S DA S I M U L A Q A O 

5. Introdugao 

Neste capitulo serao apresentados os resultados, em forma de 

graficos, as analises da simulacao do sistema de destilacao convencional, bem 

como da destilacao auxiliada com uma bomba de calor por recompressao 

direta do vapor para a separagao da mistura aquosa de etanol. A sequencia 

dos resultados esta dividida em tres etapas: 

I. OTIMIZAQAO DO S.D.C (SISTEMA DE DESTILACAO 

CONVENCIONAL) 

• prato_retrof i t : determina a posicao do prato de 

al imentacao e a faixa de analise operacional do 

s istema. 

• avaliacao economica prel iminar: indica o pro jeto 

economico dentro da fa ixa ot ima operacional tendo 

com fungao-objet ivo os custos f ixos de capi tal (CCA) e 

de operagao (CO). 

II. OTIMIZAgAO DO S.D.R.V. (SISTEMA DE DESTILACAO C/ 

RECOMPRESSAO DO VAPOR) 

• Diferenca de Temperatura no refervedor-condensador da 

bomba de calor, AT C 0 : determina para o c a s o b a s e a 

temperaturazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pinch dentro da fa ixa de aplicagao 

economica da bomba de calor (BC) obedecendo ao 

pr incipio da recompressao do vapor. 

• Avaliacao economica prel iminar: compara 

economicamente o S.D.R.V. com o S . D . C , tendo como 

fungao-objet ivo a taxa de retorno do invest imento 

adicional. 
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III.EFEITO DA QUEDA DE PRESSAO NA COLUNA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

• analisa a sensibilidade do sistema de destilacao 

convencional, modificado por duas alteracoes na 

pressao de base da coluna. 

P A R T E I S.D.C. 

5.1 Otimizasao do Sistema de Destilacao Convencional 

O S.D.C. foi otimizado visando encontrar as condigoes otimas 

operacionais e, com isso, definir o projeto economico para implantar a BC por 

recompressao direta do vapor. 0 estabelecimento de metas para o prato -

retrofit e para a avaliacao economica, desencadeia os seguintes resultados: 

5.1.1 Prato-Retrofit 

5.1.1.1 Posicao do prato de alimentacao 

6,4r-

6,0 

5,6 

* 5,2 

o 

x 

<i 4,8 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

a: 
•S 4 - 4 

o •n* / i n N 4,0 

3,6 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

/ zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

!• ./••/ 

ft. 

i . i . i . i zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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I • ' i 
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Prato de Alimentacao, Pa 

Figura 5.1- Influencia do prato de alimentagao sobre a razao de refluxo 
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A Figura 5.1 mostra que a razao de refluxo diminui a medida que a 

posicao do prato de alimentacao aumenta em diregao ao fundo da coluna para 

determinados numeros de estagios. Observa-se que a localizagao do prato de 

alimentacao exerce uma influencia significativa sobre a razao de refluxo, 

quando o numero de estagios tende ao minimo. A partir do estagio 35, esta 

localizagao torna-se sem efeito sobre a razao de refluxo. 

Acima de colunas com 35 estagios, a posicao do prato de alimentacao 

praticamente nao influencia a razao de refluxo a qual diminui com o aumento 

do numero de estagios e comega a estabilizar ate atingir o refluxo minimo. 

Portanto, qualquer que seja a posigao escolhida, dentro da faixa de estudo, 

esta sera um ponto para introduzir a alimentacao, pois a alimentacao sendo 

liquido-saturado a concentragao em qualquer destes pontos sera 

aproximadamente igual a composigao da alimentacao. Esta avaliacao e 

compartivel com a afirmagao de KING (1971) para alimentacao em condigoes 

de liquido-saturado. 

Abaixo de colunas com 35 estagios, a razao de refluxo aumenta com a 

reducao do numero de estagios, tendo como limite o refluxo total. Este 

comportamento ocorre devido ao numero reduzido de estagios na zona de 

retificagao, pois a alimentacao sendo introduzida numa bandeja, cuja 

composigao nao esta proxima a da alimentacao, ocorre uma contaminagao por 

efeito de mistura, alterando os perfis de concentragao e temperatura ao longo 

da coluna. A reducao da eficiencia de separagao aumenta a razao de refluxo 

para capacitar a separagao especificada. Este comportamento foi tambem 

observado nos estudos feitos por COSTA (1993) para a mesma mistura 

aquosa de etanol e por SILVA (1996) para mistura etilbenzeno-estireno. 
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5.1.1.2 Faixa de operacao 
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Figura 5.2- Comportamento do numero de estagios sobre a razao de refluxo 

Os sistemas de destilacao convencional sao frequentemente 

otimizados baseado na razao de refluxo operacional que permitira a separagao 

desejada. Esta escolha afeta o custo de capital da coluna e dos trocadores de 

calor auxiliares, como tambem o custo de energia do sistema. Por esta razao e 

necessario fazer uma avaliacao de custos para encontrar o valor desta variavel 

de operacao. Desta forma, o estudo do comportamento do numero de estagios 

em funcao da razao de refluxo tern por objetivo determinar a razao de refluxo 

minima e a sua faixa de operacao. Dentro desta faixa, pode-se obter, atraves 

de um balango economico, o ponto otimo que defina o projeto economico para 

instalar a BC ao sistema convencional. 

O efeito da variagao da razao de refluxo de 3,4 a 18 esta representado 

na Figura 5.2, a qual mostra que o numero de estagios requerido foi reduzido 

de 105 para 15 mediante o aumento da razao de refluxo. Percebe-se que o 

R m i n e Ne m i n a refluxo total constituem assintotas a curva e, estas regioes 

assintoticas a nivel de projeto, deve ser evitada. Pois, uma razao de refluxo 

elevada acarreta menor numero de estagios, mas aumenta as cargas termicas 
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do refervedor e do condensador e, consequentemente a elevagao dos custos 

operacionais. Por outro lado, a diminuicao da razao de refluxo causa aumento 

do numero de estagios e uma redugao dos custos operacionais. Com um 

refluxo menor do que Rmin e impossivel realizar a operacao especificada. 

De acordo com dados da literatura (PERRY & GREEN, 1984) a razao 

de refluxo otima para uma determinada separagao encontra-se na faixa de 

(1,1 a 1,5) do valor da razao de refluxo minima. Assim sendo, o numero de 

estagios que percorre os limites da faixa operacional corresponde ao intervalo 

de 24 a 40 estagios. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.1.2 Otimizag§o_ Avaliacao econdmica simplificada 

Os resultados, sobre o projeto economico sao analisados para 

determinar a razao de refluxo otima e, consequentemente, o desempenho do 

sistema de destilagao convencional. 0 calculo financeiro leva em consideragao 

os custos de capital (CCA) dos principals equipamentos (coluna, condensador 

e refervedor) e o custo operacional (CO) de energia relativo ao gasto de agua 

de arrefecimento e vapor d'agua. 0 custo total anual (C.T.A.) e a soma dos 

custos de capital e operacional do sistema. 

5.1.2.1 Dimensionamento 

Nas Figuras 5.3(a e b) representa-se as dimensoes da coluna de 

destilacao convencional, como tambem na Figura 5.4 a estimativa de custo do 

equipamento. As variaveis correspondente a area de troca termica e ao custo 

de investimeto anual do condensador e do refervedor mostram atraves das 

Figuras (5.5 e 5.5a; 5.6 e 5.6a), respectivamente, o comportamento de cada 

equipamento projetado. 
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5.1.2.1.1 Coluna de Destilacao Convencional 
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coluna 
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As dimensoes do diametro e da altura a serem usados na correlagao 

de GUTHIER referente a coluna de destilacao estao representadas na 

Figura 5.3. Esta Figura coloca em evidencia a influencia do numero de 

estagios (Ne) sobre o diametro (D) e a altura (H) da coluna. 0 Ne evoluindo de 

24 a 70 estagios, a altura da coluna aumenta proporcionalmente, o diametro 

diminui de 2,29 m para 1,98 m, isto porque a razao de refluxo (Figura 5.2) 

decresce, fazendo com que a taxa de vapor que determina a escolha do 

diametro diminua (COULSON et. al.,1989; FOUST et. al.,1982; KING.1971). 

Numero de Estagios, Ne 

Figura 5.4 - Influencia do Ne da coluna sobre o custo de investimento total 

De acordo com a Figura 5.4 e a Tabela A.1 (Apendice-A), o custo de 

investimento da coluna aumenta em funcao do numero de estagios, 

concordando com PETERS & TIMMERHAUS (1991). Apesar do diametro da 

coluna diminuir (Figura 5.3), o custo de investimento cresce, isto porque ha 

uma elevagao na altura da coluna causada pela reducao na razao de refluxo 

(Figura 5.2). De tal modo que, a elevagao da altura da coluna gera um 

interesse economico maior do que a diminuigao do diametro, devido a reducao 
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na taxa de vapor que, consequentemente, atingira as taxas de calor removida 

e fornecida a coluna. 

0 custo operacional do vapor e da agua de arrefecimento, diminui ate 

um intervalo minimo do numero de estagios variando de 35 a 40 estagios, e 

apartir desta faixa comega a aumentar moderadamente. O custo total anual da 

coluna e a soma das duas curvas da Figura 5.4, cuja "performance" e igual a 

assintota do custo operacional o qual exerce influencia maior sobre o projeto 

economico, ja que a mistura aquosa de etanol encontra-se proximo a regiao 

azeotropica. 0 custo total anual minimo localiza-se numa faixa intermediaxia 

do numero compreendido entre 35 a 39 estagios teoricos. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.1.2.1.2 Condensador zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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Figura 5.5a - Influencia do Ne sobre o custo de investimento anual e 

taxa de vapor no condensador 

5.1.2.1.3 Refervedor 
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> I n f l ue nc i a das v ar i av e i s de pro je t o para a i nst a l ac ao do 

c o nde nsado r 

As Figuras (5.5 e 5.5a) e a Tabela A.3 (Apendice-A), evidenciam 

predominantemente o custo de investimento anual do equipamento instalado, a 

taxa de vapor e a area de troca termica do condensador sobre o numero de 

estagios. Em ambas Figuras o custo de investimento anual (C.I.A.), diminui, 

assim como decrescem a area de troca termica (Figura 5.5) e a taxa de vapor 

(Figura 5.6) a ser processada no equipamento, enquanto aumenta-se o 

numero de estagios. Em termos dimensionais de projeto do condensador, 

ocorre uma queda da area superficial de troca termica de 220 m para 153 m 

provocando, proporcionalmente, uma redugao nos custos. Ao passo que o 

numero de estagios aumenta, a razao de refluxo diminui (Figura 5.2) fazendo 

com que a taxa de vapor diminua e interfira diretamente na reducao da area de 

troca termica e, consequentemente, nos custos de investimento anual do 

condensador. 



81 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> I n f l ue nc i a das v ar i av e i s de pro je t o para a i nst a l ac ao do 

re f e rv edor 

As Figuras (5.6 e 5.6a) e Tabela A.5 (Apendice-A) representam o custo 

de investimento anual para instalacao do equipamento, a taxa de liquido e a 

area de troca termica sobre o numero de estagios. Nas duas figuras, com o 

aumento do Ne o custo de investimento anual do refervedor e minimizado num 

intervalo de 26 a 60 estagios para uma area superficial de troca termica 

minima de 348 m 2 e a taxa de liquido a ser processado no equipamento passa 

por uma faixa minima de operagao. Percebe-se entao, que a razao de refluxo 

diminui com a elevagSo do numero de estagios (Figura 5.2), fazendo com que 

a taxa de liquido minimize e interfira diretamente na area de troca termica e, 

consequentemente, no custo de investimento anual do refervedor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.1.2.2 Estimativa de custo para escolha do projeto econdmico 

0 projeto final e os parametros operacionais otimos para o sistema de 

destilacao convencional (S.D.C.) que atende as condigoes do caso-base estao 

ilustrados na Figura 5.9. A unidade opera a 8000 h/ano e o custo total anual, 

inclui, alem do custo operacional, uma estimativa para o investimento do 

capital fixo de 20% durante um periodo de operagao da planta de 10 anos. Na 

analise economica a variavel manipulada e otimizada para descrever 

completamente a coluna e a razao de refluxo. 

5.1.2.2.1 Raz3o de refluxo 6tima 

Condizente com PETERS & TIMMERHAUS (1991) as variaveis 

economicas envolvidas no trabalho sao o custo da coluna, custo do 

condensador e do refervedor, que sao representados pelas Tabelas (A.6 e 

A.7) (Apendice-A), como o custo e o investimento do capital fixo. Os custo de 

vapor e agua de arrefecimento demonstrados na Tabela A.8 (Apendice-A), 

correspondem ao custo operacional do sistema. 
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Os resultados da simulacao da unidade de destilacao convencional e 

da analise economica sobre o custo total anual para diferentes valores da 

razao de refluxo estao exibidos na Tabela A.9 (Apendice-A), e pelas Figuras 

(5.7 e 5.7a). 

Nota-se, atraves da Figura 5.7, a grande diferenca entre o custo total 

anual (C.T.A.) e o investimento do capital fixo (I.OF.) retratando quanto o 

custo de operacao influencia, signficativamente, na economia do sistema. De 

fato, para alcangar a especificagao desejada do etanol a 85% molar, este valor 

aproxima-se do ponto de azeotropia (Figura 3.5) onde a separagSo da mistura 

torna-se mais dificil por destilacao convencional devido a elevagao no 

consumo de energia (LEE & PAHL.1985). Portanto, o etanol a 85% molar esta 

no limiar da regiao azeotrbpica e, em termos economicos, este aumento de 

energia afeta o custo operacional como tambem interfere predominantemente 

no C.T.A. do sistema de destilacao convencional. 

De forma coerente, segundo GOMIDE (1888), nenhuma das situagdes 

extremas relativo a razao de refluxo otima (Figura 3.8) representa condigao 

economica de trabalho. 

Observando a Figura 5.7a, ao aumentarmos a razao de refluxo 

verifica-se a tendencia do custo de operacao do sistema aumentar, mas a 

altura da coluna diminui rapidamente, reduzindo o investimento do capital fixo 

(I.C.F.). Todavia, o diametro aumenta com a razao de refluxo e, 

consequentemente, a taxa de vapor tambem eleva-se (Figura 5.3) e interfere 

diretamente no tamanho do condensador (Figura 5.5) e do refervedor (Figura 

5.6) e a partir de uma razao de refluxo bem definida, o custo total anual 

comega a aumentar. Por outro lado, se "induzimos" a razao de refluxo a regiao 

de refluxo minimo, o numero de estagios cresce infinitamente (Figura 5.2), 

assim como o I.C.F. e apesar do custo de operacao ser reduzido, pois o refluxo 

e minimo, o C.T.A. cresce muito mais. Percebe-se, entao, que nas 

extremidades direcionadas a refluxo minimo ou a refluxo total o custo total 

anual sempre aumentara. Mas, entre estas extremidades existe uma faixa 

intermediaria da razao de refluxo que define um intervalo minimo do custo total 
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anual. Este intrevalo corresponde a uma faixa entre 35 a 39 estagios (Figura 

5.4). Nesta faixa a razao de refluxo otima cai de 3,81 para 3,69. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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> Esc o l h a do Pro je t o Ec o n o m i c o 

A razao de refluxo otima definira o projeto economico para instalacao 

da bomba de calor. Neste caso, o minimo ocorre numa razao de refluxo em 

torno de 3,72. A razao de refluxo minima exibida na Figura 5.2 e de 

aproximadamente 3,40 e, portanto, o custo total anual minimo ocorre num 

quociente de refluxo otimo igual a 1,10 dado pela Tabela A. 10 (Apendice-A) e 

Figuras (5.8 e 5.8a). Este resultado pode ser comparado com os dados citados 

por PERRY & GREEN (1980) quando estabelece uma faixa para a razao de 

refluxo otima de 1,1 a 1,5 vezes o valor de R m j n . Tambem condiz com PETERS 

& TIMMERHAUS (1991) quando avalia economicamente a razao de refluxo 

btima para separagSo do sistema benzeno-tolueno. Entretanto, como ilustrado 

na Figura 5.8, o custo total anual minimo localiza-se no extremo inferior da 

faixa correspondente ao quociente de refluxo e a medida que este quociente 

se desloca para o extremo superior devido ao aumento proporcional do refluxo, 

o C.T.A. cresce moderadamente completando toda a faixa de analise 

operacional. 

Ao definir a razao de refluxo otima mediante a analise de custo 

simplificado, fica estabelecido atraves da Tabela 5.1 o projeto economico de 

uma coluna de destilacao operando com 38 estagios de equilibho com uma 

diferenca de temperatura e de pressao atraves da coluna 

(Tabela A. 11, Apendice-A), cerca de 33,62°C e 1,50 atm, respectivamente, 

com um consumo de energia na ordem de 11063 KW. 
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Tabela 5.1 Ponto otimo de operacao p/ separagao do sistema ETANOL- AGUA zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Varaveis Operacionais 

Variaveis Referenda Valores Operacionais 

F (Kg/h) Alimentacao, liquido saturado 112.400 

Vs (Kg/h) Vapor suspenso 37.430 

D (Kg/h) Destilado 7.930 

R (Kg/h) Residuo de base 104.470 

Xf (%ETOH) Fracao molar na alimentacao 2,7 

Xd (%ETOH) Fracao molar no destilado 85 

Tb (°C) Temperatura de base 111,74 

Tt (°C) Temperatura de topo 78,12 

AT (°C) Diferenca de temperatura base-

topo 

33,62 

Pt (atm) Pressao de topo 1 

Pb (atm) Pressao de base 1,5 

AP (atm) Diferenca de pressao base-topo 0,5 

RR Razao de refluxo 3,72 

Ne Numero de estagios 38 

Pf Prato de alimentacao 19 

Qc (kw) Taxa de calor do condensador 9.663 

Qr(kw) Taxa de calor de refervedor 11.063 

Variaveis Econdmicas 

Inv.do Capital Fixo (USS/ano) 183.433,00 

Custo Operacional (USS/ano) 979.961,00 

Custo Total Anual (USS/ano) 1.163.394,00 
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PARTE II S.D.R.V. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.2 Implantacao da bomba de calor ao Sistema de Destilacao 

Convencional 

FERRE et. al.(1985) ressalta, em seu estudo, que uma das mais 

eficientes tecnicas de economizar energia nos processos de destilacao e a 

implantacao de uma bomba de calor ao sistema convencional. Entre os tres 

tipos de bomba de calor (Figuras 2.4, 2.5 e 2.6) a mais vantajosa e a 

recompressao direta do vapor, porque, alem de economizar energia admite, 

ocasionalmente, um melhor retorno de investimento do capital adicional 

(FLORES et. al.,1984). Por outro lado, observa OMIDEYI et. al. (A, 1984) tern a 

desvantagem de interferir no processo de destilacao, pelo fato de utilizar o 

fluido do processo da coluna como refrigerante. Esta desvantagem tern 

limitado bastate sua aplicagao. 

Nesta segunda parte dos resultados, analiza-se o efeito economico 

causado pela introdugao da recompressao direta do vapor ao sistema de 

destilacao convencional (Figura 5.10). E um esquema bastante simples onde e 

adicionado, alem de um compressor, um resfriador auxiliar para manter o 

equilibrio entre as correntes fluidas efluentes e, tambem, uma valvula flash 

para retornar as condigoes de refluxo otimo obtido no sistema de destilacao 

convencional. A Tabela 5.2 apresenta as caracteristicas fisicas do sistema 

etanol-agua estudado. 

Tabela 5.2 Caracteristicas do sistema ETOH - H 2 0 

PRESSAO 
a coluna opera a pressao atmosferica 

Equilibrio liquido-vapor- ELV 

a mistura tern um comporatamento 

liquido-vapor nao-ideal representado 

pelas equagoes NRTL e SRK 

AT atraves da coluna 33,62°C ou 92,51 °F 
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Figura 5.10 - Configuragao da destilacao com recompresssao direta do vapor 

5.2.1 Determinag§o da faixa de operac§o da bomba de calor 

Os dados obtidos atraves da simulacao do sistema de destilacao 

usando a recompressao dos vapores de topo estao na Tabela B.1(Apendice-

B) e esta representado na Figura 5.11. 
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Figura 5.11- Comportamento da DT de condensacao no refervedor-

condensador 

De acordo com o criterio estabelecido para atingir as condigoes de 

saturacao (FLORES et. al.,1984; GOPICHAND et. al.,1984; FERRE 

et. at.,1985; COLLURA & LUYBEN, 1988; MEILI.1990; SILVA, 1996), a menor 

pressao de descarga corresponde a temperatura de condensagao dos vapores 

(T c ) de topo da coluna em que ocorra a uns poucos graus acima da 

temperatura de ebuligao do produto de base (T B). Desta forma, a Figura 5.11 

exibe a regiao de operacao da bomba de calor para o fluido do processo, 

circulando a uma pressao de descarga acima de 12 atm. A partir deste ponto, 

em toda a regiao de operacao, a diferenga de temperatura no refervedor-

condensador e proporcional ao aumento da pressao de descarga do 

compressor. Este comportamento deve-se ao fato da coluna de destilacao 

operar a uma elevada diferenca de temperatura, como tambem operar numa 

variagao de pressao (AP) razoavelmente elevada para implantar a bomba de 

calor. Isto faz com que a compressao mecanica dos vapores de topo seja 

economicamente menor em energia, pois como observaram FERRE et. al., 

(1985) e MUHER et. al., (1990) uma diferenca de temperatura elevada na 
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coluna provoca uma alta razao de compressao, consequentemente, aumenta a 

potencia do compressor, alem de se afastar das condigoes limites da regiao 

onde os incentivos economicos existem, cerca de 16°C. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.2.2 Condigdes operacionais para a maxima economia de 

energia 

5.2.2.1 Razao de compressao e Coeficiente de performance 
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Figura 5.12 - Influencia da potencia elethca do compressor e do COP sobre a 

razao de compressao 

Conforme definida, a regiao de operagao para o sistema com 

recompressao, atraves da Figura 5.11, devido a representatividade de uma 

faixa da diferenca de temperatura de condensacao no refervedor-condensador 

(ATco) negativa, a avaliacao economica para o caso-base em estudo limita-se 

a uma analise dos dados nesta regiao. 

O parametro operacional mais importante que avalia a aplicabilidade 

da bomba de calor e o coeficiente de performance (COP) (GELEGENIS 
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& KOUMOUTSOS, 1996). 0 coeficiente que classifica a BC para uso, indica 

que quanto maior o seu valor mais economico sera o sistema em operacao. 

Nas Figuras (5.12 e 5.13) esta representado o efeito do trabalho de 

compressao e o COP sobre a razao de compressao, bem como a influencia do 

COP sobre a diferenca de temperatuta de condensacao. A partir de uma 

pressao de descarga definida de 12 atm (Figura 5.11), para cada valor desta 

pressao, existe uma razao de compressao correspondence que, aumenta com 

o trabalho de compressao e diminui com o aumento do COP (Figura 5.12) cujo 

valor varia de 4 a 3,3. Com o aumento da diferenca de temperatura de 

condensacao (DT) (Figura 5.13), o COP diminui. 

OzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 32zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA ' ' • 1 • 1 i i i i i i ' 'zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA < L _ 
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Figura 5.13 -Influencia do COP sobre a DT de condensacao 
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5.2.3 Custo e Investimento Adicional do S.D.R.V. 

Na configuracao do sistema de destilacao com recompressao direta do 

vapor (Figura 5.10) a instalacao do compressor e do resfriador gera custo de 

capital adicional (Tabela B.2, Apendice-B). No caso do resfriador, mediante o 

resultado da simulacao, foi encontrada uma area de troca termica de 

aproximadamente 36 m 2 que introduzida na correlagao de GUTHIER para o 

trocador de calor fornece um custo de instalacao equivalente a US$ 64.535,00. 

Esse valor manteve-se constante para cada dado da pressao de descarga do 

compressor, pois o resfriador projetado nas dimensoes acima atende as 

necessidades de operagSo. Consequentemente, pode-se comparar o capital 

investido com o custo de capital (US$ 765.739,00) resultante da avaliacao 

economica (Figura 5.9) do sistema de destilacao convencional e, encontrar o 

investimento adicional (I.Ad.) do sistema com bomba de calor, cujo resultado 

esta presente na Tabela B.3 (Apendice-B). 

Expressivamente, nas Figuras (5.14 e 5.15) mostra-se o 

comportamento dos parametros operacionais sobre o custo e o investimento 

adicional, e em ambas Figuras percebe-se que as variaveis economicas 

crescem em funcao da razao de compressao e a diferenca de temperatura no 

refervedor-condensador. Na Figura 5.15 observa-se uma reducao no 

investimento adicional do sistema, causada pela diferenca entre o custo do 

capital adicional e o valor estimado em aproximadamente US$ 765.739,00 do 

custo de capital fixo do SDC. Apesar desta reducao, o investimento adicional 

relativo ao custo de capital fixo do sistema convencional continua alto 

conforme a razao de compressao. 
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5.2.4 Custo operacional e Economia do S.D.R.V. 

Os resultados obtidos na simulacao do sistema de destilacao com 

recompressao direta do vapor sobre o custo operacional e a economia 

oferecida pelo sistema sao apresentados na Tabela B.4 (Apendice-B). 

Conforme mostra a Figura 5.16, o custo operacional cresce com o 

aumento simultaneo da razao de compressao e da diferenca de temperatura 

no refervedor-condensador. Na Figura 5.17 a economia do S.D.R.V., dada pela 

diferenca entre o custo operacional do sistema convencional de 

aproximadamente US$ 979961,00 e o custo operacional do sistema com 

bomba de calor, reduz-se com o aumento progressivo da razao de compressao 

e da diferenga de temperatura no refervedor-condensador. 

Razao de Compressao 

12 13 14 15 16 17 18 19 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
T < 1 ' 1 1 1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA < 1 > 1

 1 r 

Diferenca de Temperatura, DT (°C) 

Figura 5.16 - Comportamento do custo operacional sobre a DT de 

condensagao 
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Figura 5.17-Comportamento da economia, Ec sobre RC e DT para o caso_base 

5.2.5 ConsideracOes econ6micas 

O sistema de destilacao com recompressao do vapor comparado com 

o sistema de destilacao convencional produz uma reducao no custo de 

energia. Contudo, as mudangas no custo de capital sofrem, um aumento mais 

acentuado, por causa do custo adicional do compressor, o que tambem foi 

observado por COLLURA & LUYBEN, (1988). Os custos de capital e de 

energia sao duas variaveis economicas que interferem diretamente sobre a 

economia e o investimento adicional tornando-se fatores decisivos na 

implantagao de um sistema de destilacao com bomba de calor. 

Deste modo, estipulou-se a funcao objetivo como sendo a taxa e o 

tempo de retorno do investimento adicional, pois elas refletem no desempenho 

economico do sistema. 
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5.2.5.1 Taxa e Tempo de Retorno do Investimento de Capital 

0 comportamento da taxa de retorno (TR) e do tempo de retorno do 

investimento de capital (TRIAd) sobre a razao de compressao (RC) e a 

diferenca de temperatura (DT) no refervedor-condensador esta representado 

nas Figuras 5.18 e 5.19. 

Ao definir a menor pressao de descarga do compressor em funcao da 

temperatura de condensacao dos vapores de topo da coluna (Figura 5.11) 

estabeleceu-se neste ponto minimo todas as condigoes de operacao do SDRV. 

A partir deste ponto, a recompressao passa a ser desfavoravel por causa do 

aumento da RC, potencia do compressor, da diferenca de temperatura e 

moderada diminuigao do coeficiente de performance o que a torna menos 

atrativa. 

Nas Figuras (5.18 e 5.19) a taxa de retorno diminui de 7% para 3% 

quando a razao de compressao aumenta de aproximadamente 12 para 18 

juntamente com a diferenca de temperatura subindo cerca de 2,5°C para 16°C. 

Este comportamento ocorre em virtude de diferenca de temperatura atraves da 

coluna ser grande (33,62°C) gerando um maior consumo de energia elethca. A 

TR decrescente faz com que o tempo de retorno do investimento de capital 

cresga proporcionalmente de 14 para 30 anos com a razao de compressao e 

com a DT no refervedor-condensador; esse comportamento e consequencia 

notoria da relagao inversa que a expressao de TR apresenta. 
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Razao de Compressao, RC 

Figura 5.18 - Taxa e Tempo de Retorno sobre a RC para o caso-base 

Diferenca de Temperatura (°C) 

Figura 5.19 - Taxa e Tempo de retorno sobre a DT de condensacao para o 

caso-base 
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> Apre se nt ac ao do pro je t o e c o no m i c o 

Com os dados operacionais (Tabela B.5, Apendice-B) obtidos pela 

implantacao do sistema de destilacao com recompressao direta do vapor, fica 

definido, de acordo com a Tabela 5.3 e a Figura 5.20, o projeto economico que 

estabelece as condigoes de operacao do sistema. 

Tabela 5.3 Variaveis operacionais e economicas obtidos pela implantacao do 

S.D.R.V. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Variaveis Operacionais 

Coeficiente de desempenho - COP 

Pressao de descarga - Pd 

Razao de compressao - RC 

Potencia do compressor - Wrc 

Variaveis Econ6micas 

Ec (US$/ano) 

lnv.Ad.(US$) 

TR (%) 

TRIAd (ano) 

C. de Capital Adicional (USS) 

C. Operacional (USS/ano) 

Economia do sistema 

Inv. Adicional do sistema 

Taxa de Retorno 

Tempo de Retorno do Inv. Adicional 

3,92 

12 atm 

11,88 

2792 Kw 

5.113.411,00 

675.163,00 

304.798,00 

4.347.672,00 

7 

14 
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PARTE III Efeito da pressao. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.3 Sensibilidade do projeto 

Nesta terceira parte referente aos resultados da simulacao, analisa-se 

as sensibilidades ocorridas sobre o consumo de energia, os custos com 

mudangas nos parametros operacionais do caso-base, mais especificamente 

alteragoes provocadas pela reducao da queda de pressao atraves da coluna 

de destilacao e o sem efeito sobre as variaveis operacionais e economicas do 

sistema com bomba de calor. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> Caso -base modi f l cado 

Sao analisadas duas formas diferentes de reduzir pela metade a queda 

de pressao na coluna de 10 mmHg; as alteragoes A e B reduzem a pressao de 

base da coluna para 1,2 atm e para 1,1 atm, respectivamente. Assim como 

observaram COLLURA & LUYBEN, (1988), quando investigaram as 

sensibilidades no desempenho do projeto de destilagSo sem e com bomba de 

calor para a mistura aquosa de etanol, e necessario reduzir a pressao para 

que se possa produzir na coluna convencional um destilado de alta pureza. 

Nas Tabelas 5.3 e 5.4 sao exibidas as variaveis operacionais que 

foram afetadas pela reducao na queda de pressao da coluna convencional. 

Tabela 5.3: Alteracao-A / pressao de base na coluna de 1,2 atm 

Variaveis Alteradas Variaveis Inaiteradas 

T b = 105,16 °C P, = 1atm 

T, = 78.13C 

Composigao molar(%) topo/base RR = 3,7996 

ETOH 85 

AT = 27 °C H20 15 

ETOH 

H20 

0,01 

99,99 
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Tabela 5.4: Alteracao-B / pressao de base na coluna de 1,1 atm zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Variaveis Alteradas Variaveis Inalteradas 

T b = 101,66 9 C P, = 1 atm 

T, = 78,13 °C 

Composigao molar(%) topo/base RR = 3,8259 

ETOH 85 

AT = 24,5 °C H20 15 

ETOH 0,01 

H20 99,99 

5.3.1 Analise comparativa entre os sistemas 

Comparando com a destilacao convencional, o S.D.R.V. provoca um 

custo significativamente elevado de investimento adicional e pequeno custo de 

operagSo. A substituigao da energia termica por energia elethca fornece uma 

economia de aproximadamente 74,76% ao sistema, mas o retorno no 

investimento de capital e alto e a taxa percentual para este investimento e 

baixa. Tudo isto deve-se, como dito anteriormente, ao fato do sistema de 

destilagao convencional operar proximo da regiao azeotropica onde os niveis 

de energia sao mais elevados, causando a onerosidade do sistema. 

5.3.1.1 Caso-base versus Alterac6es A e B 

Nesta parte serao apresentados os graficos mais relevantes, pois a 

sua analise define o mesmo comportamento exibido no caso-base, o que 

tornaria a exposigao de todos eles, muito exaustiva. 

Entre os sistemas com bomba de calor, as alteragoes feitas no caso-

base sofre mudangas perceptiveis e altamente significantes desde os 

resultados dos custos de capital, de operagao e o custo total anual do S.D.C. 

que sofreram novas variagoes atraves das Tabelas B.6 a B.11 (Apendice-B), 

ate os novos valores obtidos no sistema com a recompressao mecanica do 

vapor. 
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Na nova analise economica do S.D.C. o resultado do custo de 

instalacao para a coluna de destilacao e cerca de US$ 316.223,00 para um 

diametro de 2,29 m e uma altura equivalente a 22 m em ambas alteracoes. Na 

instalacao dos trocadores de calor a area de troca termica de 174 e 144 m 

para o condensador fomece um custo de cerca de US$ 180.604,00 e de USS 

159.809.00 para as alteracoes A e B, respectivamente. A area de troca termica 

do refervedor de 218 e 180 m 2 fomece um custo de instalacao de cerca de 

USS 210.757,00 e USS 186.487,00 nas alteracoes A e B, respectivamente. 

O efeito que a reduc§o na queda de pressao da coluna causa sobre o 

S.D.R.V. acarreta os seguintes resultados: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.3.1.1.1 CondicSes operacionais para maxima economia de 

energia zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

> F a i x a Ope rac i o nal 

Com a reducao da queda de pressao na coluna de destilacao, o 

intervalo da pressao de descarga do compressor diminui e, 

consequentemente, houve um decrescimo na faixa de operacao da bomba de 

calor como mostra a Figura 5.21. Deste modo, o ponto pinch define-se em 5 

atm e 2,27°C e de 3,5 atm e 2°C para as alteragoes A e B, respectivamente. 

Diferenja de Temperatura DT ( °C) 

-25 - 20 -15 -10 -5 0 5 1 0 15 20 

Drferenfa be Temperatura (°C) 

Figura 5.21 - Comportamento da RC sobre a diferenga de temperatura de 

condensacao 
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> R az ao de Co m pre ssao e Co e f i c i e nt e de Pe r f o rm anc e - COP 

Analisando o efeito que o trabalho de compressao e o COP exerce 

sobre a razao de compressao na Tabela B.12 (Apendice-B) percebe-se para a 

Alteracao-A que a RC situou-se numa faixa expressiva de aproximadamente 5 

a 7 e os valores do COP deslocaram-se para um intervalo razoavelmente 

maior de 4,8 a 6. Para a Alteracao-B, a semelhanca nos valores e a mesma 

(Tabela B.13, Apendice-B) reduzindo o intervalo da razao de compressao de 

aproximadamente 3,5 a 5,5, o COP aumenta consideravelmente de 5,5 a 7,7. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5.3.1.1.2 Avaliacao econfimica 

> Cust o e I nv e st i m e nt o do Cap i t a l A d i c i o na l 

A adicao do resfriador ao sistema gera um custo de instalagSo 

equivalente a USS 44.858,00 fomecido por uma area de troca termica de 

aproximadamente 20 m 2 e um custo de USS 64.539,00 dado por uma area de 

troca termica de cerca de 36 m 2 para a alteracao-A (relativo a 1,2 atm) e 

alteragao-B (relativo a 1,1 atm), respectivmente. No caso do compressor, o 

fornecimento de energia elethca gera custos maiores. 

Desta forma, o custo e o investimento adicional para Alteragoes A e B 

comparado com o caso-base baixaram na mesma proporgao (Tabelas 

B.14eB.15, Apendice-B) que ocorre a reducao no intervalo da razao de 

compressao. 

> Cnst o o pe rac i o nal e Ec o n o m i a 

O custo de energia para as Alteragoes A e B reduziu-se (Tabelas 

B.16eB.17, Apendice-B) diminuindo desta forma a economia do sistema 

enquanto que no caso-base esses valores sao bastantes sigificativos. 
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T ax a e T e m po de R e t o rno do I nv e st i m e n t o A d i c i o nal zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

ALTERACAO-A. P =1.2 atm 

T R f » ) \ TRIAD (.no) 

10 
ft 
n 

• 5 
8 

7 I • 
3 

2 4 6 8 10 12 14 

Drferenc. de tempemtur. de condensacao, DT («C) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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— 20 
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i 
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8 12 
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3 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA
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5 f 

0 2 4 6 8 10 12 14 16 

Diferenca de temperatura de condensacao, DT (»C) 

Figura 5.22 - Taxa e Tempo de retorno sobre o efeito da queda de pressao na 

coluna de destilacao convencional 

Na Figura 5.22 expressa-se a influencia que a taxa (TR) e o tempo de 

retorno (TRIAd) exerce sobre a diferenca de temperatura no refervedor-

condensador para as Alteracoes A e B. 

De acordo com o criterio adotado, para atingir as condigSes de 

saturacao, a menor pressao de descarga e aquela em que a tamperatura de 

condensacao dos vapores (T c ) de topo da coluna ocorra a uns poucos graus 

acima da temperatura de ebuligao do produto de base (T B). Desta forma, o 

ponto pinch define-se em 5 atm e 2,27°C e de 3,5 atm e 2°C para as Alteragoes 

A e B, respectivamente. 

Nas Tabelas B.18 e B.19 (Apendice-B) os dados references a analise 

feita entre os sistemas expressam de forma bastante clara o quanto o sistema 

de destilacao com recompressao e sensivel ao efeito da reducao na queda de 

pressao da coluna de destilacao. Este fato so confirma o que 

COLLURA & LUYBEN (1988) afirmaram na sua analise de projeto com relagao 

a produgao do etanol com uma pureza mais elevada. 
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C A P I T U L O VI 

C O N C L U S A O 

No presente estudo, os sistemas de destilagao convencional e com 

bomba de calor por recompressao direta do vapor sao comparados 

economicamente, tendo a taxa e o tempo de retorno do investimento adicional 

como funcao objetivo. Mediante os resultados que foram obtidos durante a 

simulacao dos sistemas, conclui-se que: zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Sobre as c o ndi c o e s do S i s t e m a de De st i l ac ao 

Co nv e nc i o nal . 

6.1. Todo o sistema foi otimizado por dois metodos: prato - retrofit 

(escolha do prato de alimentacao) e atraves de uma analise 

economica simplificada (razao de refluxo otima). 

6.2. A otimizacao por prato - retrofit e um fator importante na reducao 

do consumo energetico. 0 estudo do prato de carga propoe uma 

ideia aproximada do projeto economico. 

6.3. No intervalo da razao de refluxo entre 5 a 3,68 correspondendo a 

um numero de 24 a 40 estagios define-se a faixa operacional do 

sistema. 

6.4. A otimizagao feita pela analise economica tern como funcao 

objetivo os custos de capital e operacional. 

6.5. A otimizacao feita pela avaliacao economica, indica o projeto 

economico na faixa operacional otima variando de 35 a 39 

estagios de equilibrio teoricos. Nesta faixa, a razao de refluxo 

otima corresponde a 3,81 e 3,69, respectivamente. 
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6.6. A razao de refluxo otima define o projeto economico para 

instalacao da bomba de calor por recompressao direta do vapor. 

6.7. A razao de refluxo minima e de aproximadamente 3,40 e o C.T.A. 

minimo ocorre num quociente de refluxo otimo igual a 1,10. 

6.8. Para este estudo, o resultado da analise economica fomece uma 

razao de refluxo otima de 3,72. Esse valor estabelece uma coluna 

de destilacao operando com 38 estagios sob condigoes 

atmosfericas de 1 atm , queda de pressao de 0,50 atm e uma 

diferenca de temperatura atraves da coluna de cerca de 33,62 °C 

gerando um consumo de enrgia da ordem de 11063 KW. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Sobre as condi goes do S i s t e m a de De st i l ac ao c o m 

R e c o m pre ssao de Vapor 

6.9. A otimizacao do sistema baseia-se no criterio de saturacao no 

qual estabelece a menor pressao de descarga do compressor e 

tern como funcao objetivo a taxa de retorno do investimento 

adicional. 

6.10. A diferenca de temperatura de condensacao no refervedor-

condensador da bomba de calor de 2,55°C define as condigoes 

economicas e operacionais favoraveis a recompressao direta do 

vapor. Neste ponto pinch, a pressao de descarga no compressor 

e de 12 atm, a razao de compressao cerca de 11,88, o coeficiente 

de performance que caracteriza a bomba de calor e de 3,96 e o 

trabalho de compressao de 2792 KW. 
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6.11. Acima do ponto pinch (diferenca de temperatura de condensacao, 

DT) a razao de compressao, o trabalho de compressao 

aumentam e o coeficiente de performance diminui fazendo com 

que o S.D.R.V. torne-se menos atrativo. 

6.12. Alem dos criterios operacionais tais como: diferenca de 

temperatura base-topo da coluna pequena, queda de pressao 

reduzida e uma faixa estreita da volatilidade relativa da mistura, 

os custos de capital e de operacao sao duas variaveis 

economicas que interferem diretamente sobre a economia e o 

investimento adicional sao fatores decisivos para implantacao da 

bomba de calor 

6.13. A implantacao da recompressao direta do vapor ao sistema de 

destilacao convencional produz uma reducao no consumo de 

energia, mas gera elevado custo de investimento adicional. 

6.14. A substituigao da energia termica (cerca de 11063 KW) por 

energia elethca (2792 KW) fomece uma economia de 

aproximadamente 74,76% ao sistema, mas o retorno no 

investimento de capital e'alto e a taxa percentual para este 

investimento e baixa. 

6.15. A diferenca de temperatura de condensacao tern de ser a menor 

possivel, caso contrario, acarretaria um aumento da razao e do 

trabalho de compressao e moderada diminuigao do coeficiente de 

performance. 

6.16. A introdugao da recompressao do vapor gera uma reducao no 

custo operacional, mas causa aumento brusco no investimento 

adicional reduzindo a taxa e aumentando o tempo de retorno. 
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6.17. Foram observados duas alteracoes sobre a pressao de base da 

coluna convencional: operando a 1,2 atm e 1,1 atm. 

6.18. 0 sistema e sensivel as mudancas na queda de pressao atraves 

da coluna de destilacao convencional. 

6.19. A razao de refluxo nao exerce nenhuma influencia sobre a taxa 

de retorno. 

6.20. A reducao da queda de pressao diminui o intervalo da razao de 

compressao e do trabalho de compressao e a energia elethca 

fornecida ao sistema, afetando diretamente o investimento 

adicional e a economia do sistema e, consequentemente, a taxa 

de retorno. 

6.21. A reducao da queda de pressao na coluna torna menor o 

intervalo da pressao de descarga do compressor promovendo um 

decrescimo na faixa de operagao da bomba de calor. Deste 

modo, o ponto pinch define-se em 5 atm e 2,27°C e de 3,5 atm e 

2°C para as alteragoes da pressao de 1,2 atm e 1,1 atm, 

respectivamente. 
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> Co nc l nsao F i n a l 

Por estar proximo da regiao azeotropica, o Sistema de Destilagao 

Convencional apresenta elavados custos de capital e operacional para 

produzir como destilado o etanol a 85% molar. Contudo, a introdugao da 

recompressao direta de vapor gera uma reducao significativa no custo 

operacional, mas causa um aumento brusco no investimento adicional, que por 

sua vez interfere na Taxa de Retorno. 

Portanto, a implantacao da recompressao do vapor ao Sistema de 

Destilacao Convencional nao e viavel economicamente, visto que a Taxa de 

Retorno e apenas de aproximadamente 7% ao ano num periodo 

correspondente a 14 anos. 

Mas, ao reduzir a queda de pressao na coluna, a Taxa de Retorno 

sobe para aproximadamete 14% ao ano e o tempo de retorno diminui para 7 

anos; quando se reduz a pressao de base da coluna para 1,2 atm; eleva-se 

para 22% ao ano gerando um Tempo de Retorno de 5 anos para a pressao de 

base da coluna de 1,1 atm, o que a torna nestas condigoes bastante atrativa. 
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C A P i T U L O VII 

S U G E S T O E S P A R A T R A B A L H O S F U T U R O S 

Com intuido de promover melhorias ao sistema de destilacao com 

recompressao direta do vapor, algumas sugestoes sao apresentadas a seguir: 

7zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.1. Fazer um estudo rigoroso da performance dos trocadores de 

calor utilizando o modulo opcional STX - RATE do HYSIM. 

7.2. Verificar se as variaveis operacionais e economicas do sistema 

serao influenciadas com o aumento da concentragao de etanol na 

alimentacao. 

7.3. Analisar a viabilidade economica do S.D.R.V. com a coluna de 

destilacao operando a pressoes subatmosferica ou a vacuo, 

usando a coluna com recheios. 

7.4. Efetuar um estudo detalhado sobre a escolha do tipo de 

compressor. 
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7.5. Utilizar a linguagem FORTRAN para elaborar um programa capaz 

de determinar o tipo de bombas de calor e a viabilidade 

economica do sistema, adaptando-o como periferico no HYSIM. 

7.6. Fazer um estudo minucioso sobre a eficiencia do sistema de 

controle relativo ao dois sistemas, especificamente no S.D.R.V., 

considerando as variaveis a serem manipuladas e controladas 

tais como: pressao de descarga do compressor e diferenca de 

temperatura ( zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBAP I N C H ) gerada no refervedor-condensador da BC. 

7.7. Analisar o S.D.R.V. usandozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA tecnologia PINCH (LINNHOFF et. 

al., 1983; WALLIN et. al., 1990; WALLIN & BERNTSSON, 1994). 

7.8. Estudar a viabilidade economica para separagao da mistura 

aquosa de etanol usando o sistema de destilacao por multiplo-

efeito. 
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A P E N D I C E A zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

PARTE I zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela A . l Custo de investimento da coluna de destilagao do S.D.C. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Numero 

de 

Estagios 

Diametro 

(m) 

Altura 

(m) 

Taxa de 

Vapor 

(Kg/h) 

Inv.Capital 

Fixo 

(US$/ano) 

Custo C.T.A. 

Operacional 
(USS/ano) 

(USS/ano) 

24 2,29 13,41 48.428 51.060,00 1.193.223,00 1.244.283,00 

25 2,29 14,02 46.673 52.913,00 1.152.276,00 1.205.189,00 

26 2,29 14,63 45.139 54.750,00 1.117.157,00 1.171.907,00 

28 2,29 15,85 42.518 58.380,00 1.074.614,00 1.132.994,00 

30 2,29 17,07 40.696 61.955,00 1.033.364,00 1.095.319,00 

35 2,13 20,12 38.137 65.742,00 987.589,00 1.053.331,00 

36 2,13 20,73 37.887 66.989,00 984.782,00 1.051.771,00 

37 2,13 21,34 37.634 68.539,00 981.857,00 1.050.396,00 

38 2,13 21,95 37.425 70.133,00 979.961,00 1.050.094,00 

39 2,13 22,56 37.271 71.691,00 979.479,00 1.051.170,00 

40 2,13 23,17 37.158 73.217,00 980.767,00 1.053.984,00 

45 1,98 26,21 36.835 74.798,00 987.036,00 1.061.834,00 

50 1,98 29,26 36.613 81.702,00 1.011.771,00 1.093.473,00 

55 1,98 32,31 36.404 88.443,00 1.021.736,00 1.110.179,00 

60 1,98 35,36 36.219 95.080,00 1.030.260,00 1.125.340,00 

65 1,98 38,4 36.038 101.605,00 1.039.365,00 1.140.970,00 

70 1,98 41,45 35.868 108.028,00 1.048.414,00 1.156.442,00 



Tabela A.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA2 Dimensionamento do condensador 

Numero 

de 

Estagios 

Diametro 

(minimo do 

casco) 

Dl (in) 

Numero 

de tubos 

Nt 

Area de 

troca 

termica 

(m2) 

Agua de 

resfriamento 

VACUA (m3/h) 

Carga 

Termica 

Qc(KW) 

24 27 602 220 393 12.503 

25 27 602 220 358 12.050 

26 27 602 220 331 11.656 

28 25 506 185 372 10.978 

30 25 506 185 330 10.508 

35 25 506 185 282 9.847 

36 25 506 185 278 9.783 

37 25 506 185 274 9.714 

38 25 506 185 270 9.661 

39 25 506 185 268 9.622 

40 25 506 185 266 9.592 

45 25 506 185 261 9.508 

50 25 506 153 346 9.453 

55 23,25 420 153 340 9.397 

60 23,25 420 153 334 9.350 

65 23,25 420 153 329 9.303 

70 23,25 420 153 325 9.261 



Tabela A.3 Investimento anualzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pi o condensador do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Area 

(m2) 

Taxa de Vapor 

(Kg/h) 

Inv. Capital Fixo 

(USS/ano) 

24 220 48.428 50.311,00 

25 220 46.673 50.311,00 

26 220 45.139 50.311,00 

28 185 42.518 44.938,00 

30 185 40.696 44.938,00 

35 185 38.137 44.938,00 

36 185 37.887 44.938,00 

37 185 37.634 44.938,00 

38 185 37.425 44.938,00 

39 185 37.271 44.938,00 

40 185 37.158 44.938,00 

45 185 36.835 44.938,00 

50 153 36.613 39.814,00 

55 153 36.404 39.814,00 

60 153 36.219 39.814,00 

65 153 36.038 39.814,00 

70 153 35.868 39.814,00 



Tabela A.4 Dimensionamento do refervedor zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Numero Diametro Numero Area de Vapor Carga 

de 

Estagios 

(minimo do 

casco) 

Dl (in) 

de tubos 

Nt 

troca 

termica 

(m2) 

d'agua 

VVAPOR Kg/h) 

Termica 

Q R ( K W ) 

24 31 878 400 20.185 5.607.007 

25 31 878 400 19.553 5.431.479 

26 29 762 348 19.003 5.278. 591 

28 29 762 348 18.126 5.035. 016 

30 29 762 348 17.509 4.863.503 

35 29 762 348 16.830 4.674.934 

36 29 762 348 16.792 4.664.320 

37 29 762 348 16.752 4.653.248 

38 29 762 348 16.728 4.646.531 

39 29 762 348 16.726 4.646.093 

40 29 762 348 16.754 4.653.912 

45 29 762 348 16.880 4.688.979 

50 29 762 348 17.080 4.744.356 

55 29 762 348 17.275 4.798.606 

60 29 762 348 17.442 4.845.034 

65 31 878 400 17.619 4.894.167 

70 31 878 400 17.794 4.942.633 



Tabela A.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA5 Investimento anual p/ o refervedor do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Area 

(m2) 

Taxa de 

Liquido 

(Kg/h) 

Inv. Capital 

Fixo 

(USS/ano) 

24 400 21.185 74.909,00 

25 400 20.520 74.909,00 

26 348 19.938 68.362,00 

28 348 19.010 68.362,00 

30 348 18.357 68.362,00 

35 348 17.626 68.362,00 

36 348 17.583 68.362,00 

37 348 17.540 68.362,00 

38 348 17.511 68.362,00 

39 348 17.506 68.362,00 

40 348 17.531 68.362,00 

45 348 17.648 68.362,00 

50 348 17.841 68.362,00 

55 348 18.030 68.362,00 

60 348 18.191 68.362,00 

65 400 18.361 74.909,00 

70 400 18.529 74.909,00 



Tabela A.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA6 Custo de instalacao dos equipamentos principals do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Custo da 

Coluna 

(USS) 

Custo do 

Condensador 

(USS) 

Custo do 

Refervedor 

(USS) 

Custo de 

Capital 

(USS) 

24 213.149,00 210.023,00 312.707,00 735.879,00 

25 220.885,00 210.023,00 312.707,00 743.615,00 

26 228.555,00 210.023,00 285.377,00 723.955,00 

28 243.708,00 187.593,00 285.377,00 716.678,00 

30 258.631,00 187.593,00 285.377,00 731.601,00 

35 274.440,00 187.593,00 285.377,00 747.410,00 

36 279.645,00 187.593,00 285.377,00 752.615,00 

37 286.118,00 187.593,00 285.377,00 759.088,00 

38 292.769,00 187.593,00 285.377,00 765.739,00 

39 299.276,00 187.593,00 285.377,00 772.246,00 

40 305.643,00 187.593,00 285.377,00 778.613,00 

45 312.246,00 187.593,00 285.377,00 785.216,00 

50 341.066,00 166.204,00 285.377,00 792.647,00 

55 369.205,00 166.204,00 285.377,00 820.786,00 

60 396.913,00 166.204,00 285.377,00 848.494,00 

65 424.151,00 166.204,00 312.707,00 903.062,00 

70 450.964,00 166.204,00 312.707,00 929.875,00 



TabelazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA A.7 Investimento de capital fixo do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Custo de Capital 

C.CAP(US$) 

Investimento 

de Capital Fixo 

I.C.F.(US$/ano) 

24 735.879,00 176.280,00 

25 743.615,00 178.133,00 

26 723.955,00 173.423,00 

28 716.678,00 171.680,00 

30 731.601,00 175.255,00 

35 747.410,00 179.042,00 

36 752.615,00 180.289,00 

37 759.088,00 181.839,00 

38 765.739,00 183.433,00 

39 772.246,00 184.991,00 

40 778.613,00 186.516,00 

45 785.216,00 188.098,00 

50 792.647,00 189.878,00 

55 820.786,00 196.619,00 

60 848.494,00 203.256,00 

65 903.062,00 216.328,00 

70 929.875,00 222.751,00 



Tabela AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.8 Custo operacional do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Taxa de agua p/ 

arrefecimento 

Qa (m3/h) 

Taxa de vapor 

Qv (Kg/h) 

Custo Operacional 

(US$/ano) 

24 392,79 20.185,28 1.193.223,00 

25 358,04 19.553,38 1.152.276,00 

26 331,19 19.002,98 1.117.157,00 

28 372,20 18.126,11 1.074.614,00 

30 330,49 17.508,66 1.033.364,00 

35 282,00 16.829,81 987.589,00 

36 277,83 16.791,60 984.782,00 

37 273,50 16.751,74 981.857,00 

38 270,11 16.727,56 979.961,00 

39 267,65 16.725,98 979.479,00 

40 265,85 16.754,13 980.767,00 

45 260,84 16.880,37 987.036,00 

50 345,67 17.079,73 1.011.771,00 

55 339,59 17.275,03 1.021.736,00 

60 334,37 17.442,17 1.030.260,00 

65 329,36 17.619,05 1.039.365,00 

70 324,85 17.793,53 1.048.414,00 



Tabela AzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.9 Resultado geral da analise economica simplificada do S.D.C. 

Numero Razao Inv.Capital Fixo Custo Operacional Custo Total 

de 

Estagios 

de 

Refluxo 

I.C.F. (US$/ano)* C.O.(US$/ano) 
Anual 

C.T.A. (US$/ano) 

24 5,1046 176.280,00 1.193.223,00 1.369.503,00 

25 4,8839 178.133,00 1.152.276,00 1.330.409,00 

26 4,6893 173.423,00 1.117.157,00 1.290.580,00 

28 4,3596 171.680,00 1.074.614,00 1.246.294,00 

30 4,1295 175.255,00 1.033.364,00 1.208.619,00 

35 3,8074 179.042,00 987.589,00 1.166.631,00 

36 3,7755 180.289,00 984.782,00 1.165.071,00 

37 3,7446 181.839,00 981.857,00 1.163.696,00 

38 3,7183 183.433,00 979.961,00 1.163.394,00 

39 3,6992 184.991,00 979.479,00 1.164.470,00 

40 3,6847 186.516,00 980.767,00 1.167.283,00 

45 3,6436 188.098,00 987.036,00 1.175.134,00 

50 3,6156 189.878,00 1.011.771,00 1.201.649,00 

55 3,5892 196.619,00 1.021.736,00 1.218.355,00 

60 3,5659 203.256,00 1.030.260,00 1.233.516,00 

65 3,5429 216.328,00 1.039.365,00 1.255.693,00 

70 3,521 222.751,00 1.048.414,00 1.271.165,00 

I.C.F.* - calculadozyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA cl taxa de juros de 20% a.a. pi um periodo de 10 anos da 

planta em operacao 



Tabela A.zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 10 Custo e quociente de refluxo otimo do S.D.C. 

Numero Razao Quociente Inv.Capital Fixo Custo Custo Total 

. . de refluxo Operacional Anual 

Estagios Refluxo 
otimo -Y-

I.C.F.(US$/ano) 
(USS/ano) (USS/ano) 

24 5,1046 1,50 176.280,00 1.193.223,00 1.369.503,00 

25 4,8839 1,44 178.133,00 1.152.276,00 1.330.409,00 

26 4,6893 1,38 173.423,00 1.117.157,00 1.290.580,00 

28 4,3596 1,28 171.680,00 1.074.614,00 1.246.294,00 

30 4,1295 1,22 175.255,00 1.033.364,00 1.208.619,00 

35 3,8074 1,12 179.042,00 987.589,00 1.166.631,00 

36 3,7755 1,11 180.289,00 984.782,00 1.165.071,00 

37 3,7445 1,10 181.839,00 981.857,00 1.163.696,00 

38 3,7183 1,10 183.433,00 979.961,00 1.163.394,00 

39 3,6992 1,09 184.991,00 979.479,00 1.164.470,00 

40 3,6868 1,09 186.516,00 980.767,00 1.167.283,00 

45 3,6436 1,07 188.098,00 987.036,00 1.175.134,00 

50 3,6156 1,06 189.878,00 1.011.771,00 1.201.649,00 

55 3,5892 1,06 196.619,00 1.021.736,00 1.218.355,00 

60 3,5659 1,05 203.256,00 1.030.260,00 1.233.516,00 

65 3,5429 1,04 216.328,00 1.039.365,00 1.255.693,00 

70 3,521 1,04 222.751,00 1.048.414,00 1.271.165,00 



Tabela A . lzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 Custo e variaveis de projeto do S.D.C. 

Numero 

de 

Estagios 

Razao 

de 

Refluxo 

Diferenca de 

Temperatura 

AT(oc) 

Queda 

de Pressao 

AP(atm) 

Custo Total Anual 

C.T.A. 

(US$/ano) 

24 5,1046 29,81 0,32 1.369.503,00 

25 4,8839 30,04 0,33 1.330.409,00 

26 4,6893 30,20 0,34 1.290.580,00 

28 4,3596 30,91 0,37 1.246.294,00 

30 4,1295 31,34 0,39 1.208.619,00 

35 3,8074 32,78 0,46 1.166.631,00 

36 3,7755 33,08 0,47 1.165.071,00 

37 3,7446 33,38 0,49 1.163.696,00 

38 3,7183 33,62 0,50 1.163.394,00 

39 3,6992 33,82 0,51 1.164.470,00 

40 3,6847 34,02 0,52 1.167.283,00 

45 3,6436 35,38 0,59 1.175.134,00 

50 3,6156 36,68 0,66 1.201.649,00 

55 3,5892 37,88 0,73 1.218.355,00 

60 3,5659 39,04 0,79 1.233.516,00 

65 3,5429 40,15 0,86 1.255.693,00 

70 3,521 41,26 0,92 1.271.165,00 



PARTE II zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

APENDICE B zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela.B .l Variaveis operacionais sobre a faixa de operagao da B C segundo 

o criterio de saturacao zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Pressao Temperatura Temperatura Diferenca Razao Coeficiente Trabalho 

de 

; carga 

(atm) 

do 

destilado 

Td(°C) 

de 

condensacao 

Tc(°C) 

de 
temperatura 

de 

condensacao 

DT f°C) 

de 

compressao 

RC 

de 

performance 

COP 

de 
compres 

sao 

W r c (kw) 

4 161,84 79,31 -32,44 3,96 7,68 1441 

5 176,15 86,21 -25,53 4,95 6,5 1701 

6 188,04 91,93 -19,81 5,94 5,76 1920 

7 198,21 96,82 -14,92 6,93 5,25 2106 

8 207,16 101,1 -10,64 7,92 4,87 2272 

9 215,15 104,9 -6,84 8,91 4,57 2421 

10 222,37 108,32 -3,42 9,9 4,33 2540 

11 228,97 111,43 -0,31 10,89 4,13 2680 

12 235,07 114,29 2,55 11,88 3,96 2792 

13 240,72 116,92 5,18 12,87 3,81 2900 

14 246,00 119,37 7,63 13,86 3,69 2996 

15 250,96 121,66 9,92 14,85 3,58 3089 

16 255,70 132,82 12,08 15,84 3,48 3176 

17 260,09 125,85 14,11 16,83 3,39 3259 

18 264,30 127,76 16,02 17,82 3,31 3338 



Tabela B.2 Custo adicional do S .D.R.V. 

Pressao Diferenca de Custo de instalacao Capital 

de temperatura do compressor Adicional 

descarga de condensacao (USS) (USS) 

Pd (atm) DT (°C) 

12 2,55 5.048.876,00 5.113.411,00 

13 5,18 5.208.474,00 5.273.009,00 

14 7,63 5.349.441,00 5.413.976,00 

15 9,92 5.485.229,00 5.549.764,00 

16 12,08 5.611.592,00 5.676.127,00 

17 14,11 5.731.566,00 5.796.101,00 

18 16,02 5.845.247,00 5.909.782,00 

Custo do resfriador: USS 64.535,00 

Tabela B.3 Investimento adicional do S.D.R.V. 

Pressao 

de 

descarga 

Pd (atm) 

Diferenca de 

temperatura 

de condensacao 

Investimento 

do 

S.D.R.V. 

(USS) 

Investimento 

Adicional 

I.Ad. (USS) 

12 2,55 5.113.411,00 4.347.672,00 

13 5,18 5.273.009,00 4.507.270,00 

14 7,63 5.413.976,00 4.648.237,00 

15 9,92 5.549.764,00 4.784.025,00 

16 12,08 5.676.127,00 4.910.388,00 

17 14,11 5.796.101,00 5.030.362,00 

18 16,02 5.909.782,00 5.144.043,00 

Custo de capital do S.D.C: USS 765.739,00 



Tabela BzyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA.4 Custo operacional e Economia do S.D.R.V. 

Pressao Diferenca de Razao Agua Custo Economia 

de temperatura de de Operacional 

descarga de compressao resfriamento 

condensacao (US$/ano) Ec 

Pd (atm) Wrc (kw) Vagua (US$/ano) 

DT (°C) (m3/h) 

12 2,55 2792 31,77 675.163,00 304.798,00 

13 5,18 2900 35,83 701.733,00 278.228,00 

14 7,63 2996 40 725.440,00 254.521,00 

15 9,92 3089 44,32 748.451,00 231.510,00 

16 12,08 3176 48,8 770.048,00 209.913,00 

17 14,11 3259 53,42 790.707,00 189.254,00 

18 16,02 3338 58,21 810.434,00 169.527,00 

Custo operacional do S.D.C: USS 979.961,00 

Tabela B.5 Resultado geral sobre a Taxa e o Tempo de retorno do 

S.D.R.V. 

Pressao Diferenga Economia Investimento Taxa Tempo de 

de de Ec Adicional de Retorno 
Retorno do 

l n \ / o c t i m o n t1zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA r\ 

descarga 
temperatura i n V c b l l !zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA 1 l e i u u 

Adicional 

de 
condensacao 

(USS/ano) I.Ad. (USS) TR (%) TRIAd (ano) 

Pd (atm) 
DT (°C) 

12 2,55 304.798,00 4.347.672,00 7,01 14,26 

13 5,18 278.228,00 4.507.270,00 6,17 16,2 

14 7,63 254.521,00 4.648.237,00 5,48 18,26 

15 9,92 231.510,00 4.784.025,00 4,84 20,66 

16 12,08 209.913,00 4.910.388,00 4,27 23,39 

17 14,11 189.254,00 5.030.362,00 3,76 26,58 

18 16,02 169.527,00 5.144.043,00 3,3 30,34 



PARTE III zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Analise Economica / S.D.C. zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

Tabela B.6 Custo de instalacao dos equipamentos principals. 

Numero Custo da Custo do Custo do Custo de Capital 

de 
Coluna Condensador 

Refervedor C.CAP 

Estagios 
(USS) (USS) 

(USS) (USS) 

38 316.223,00 180.604,00 210.757,00 707.584,00 

ALTERACAO-A: P b = 1,2 atm 

Tabela B.7 Custo de instalacao dos equipamentos principais. 

Numero Custo da Custo do Custo do Custo de Capital 

de 
Coluna Condensador 

Refervedor 

Estagios 
(USS) (USS) 

(USS) (USS) 

38 316.223,00 159.809,00 186.487,00 662.519,00 

ALTERACAO-B: P b = 1,1 atm 

Tabela B.8 Custo operacional 

Numero Vazao de agua de 

de arrefecimento 

Estagios Qa (m3/h) 

Vazao de vapor 

d'agua 

Qv (Kg/h) 

Custo 

Operacional 

(USS/ano) 

38 344 15600 928.561 

ALTERACAO-A: P b = 1,2 atm 

Tabela B.9 Custo operacional 

Numero Vazao de agua de 

de Estagios arrefecimento 

Qa (m3/h) 

Vazao de vapor 

d'agua 

Qv (Kg/h) 

Custo 

Operacional 

(USS/ano) 

38 489 15180 928.359 

ALTERACAO-B: P b = 1,1 atm 



Tabela B.10 Custo total anual p/ALTERAQAO-A: P b = 1,2 atm. 

Numero 

de 

Estagios 

38 

Custo de 

Capital 

Investimento 

do capital fixo zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

I.F.CA (USS/ano) 

Custo Operacional Custo Total 

Anual 

(USS/ano) 

(USS/ano) 

707.584,00 169.502,00 928.561,00 1.098.063,00 

Tabela B.11 Custo total anual p/ALTERAQAO-B: P b = 1,1 atm. 

Numero 

de 

Custo de 

Capital 

Investimento 

do capital fixo 

Estagios (USS) 

Custo Operacional Custo Total 

Anual 

(USS/ano) 

(USS/ano) 

38 662.519,00 158.706,00 928.359,00 1.087.065,00 

Implantacao da BC / S.D.R.V 

Tabela B.12 Faixa de operacao p/ALTERAQAO-A: P b = 1,2 atm. 

Pressao Temperatura Temperatura Diferenca de Razao Trabalho Coeficiente 

de do de temperatura de de de 

descarga destilado condensacao de compressao compres performanc 

condensacao sao e 

Pd (atm) Td (°C) Tc (oC) DT A (oC) RC Wrc (kw) 
COP 

3 79,54 92,35 -12,81 2,97 1143 9,11 

3,5 88,52 96,84 -8,32 3,47 1318 7,90 

4 96,38 100,77 -4,39 3,96 1473 7,07 

4,5 103,38 104,27 -0,89 4,46 1612 6,46 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

5 109,69 107,43 2,27 4,95 1738 5,99 

5,5 115,44 110,30 5,14 5,45 1853 5,62 

6 120,71 112,94 7,78 5,94 1959 5,32 

6,5 125,58 115,37 10,21 6,44 2058 5,06 

7 130,11 117,63 12,47 6,93 2150 4,84 

Dados: Tb=105,16oC; Ps=1,01 atm; Qr=10415kw 



Tabela B.13 Faixa de operacao p/ALTERAQAO-B: P b=1,1 atm. 

Pressao Temperatura Temperatura Diferenca de Razao Trabalho Coeficiente 

de do de temperatura de de de 
descarga destilado Condensacao de compressao compres performance 

condensacao sao COP 
Pd(atm) Td (°C) Tc (oC) DTB (oC) RC Wrc (kw) 

1,5 59,40 81,03 -21,63 1,49 403 25,25 

2 75,06 88,86 -13,80 1,98 706 14,42 

2,5 87,50 95,08 -7,58 2,48 949 10,72 

3 97,84 100,25 -2,41 2,97 1153 8,82 zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,5 106,69 104,67 2,01 3,47 1330 7,65 

4 114,44 108,55 5,89 3,96 1485 6,85 

4,5 121,34 112,00 9,34 4,46 1625 6,26 

5 127,55 115,11 12,45 4,95 1751 5,81 

5,5 133,21 117,93 15,27 5,45 1867 5,45 

Dados: Tb=102,66 °C; Ps=1,01 atm; Qr=10171 kw 

Tabela B.14 Custo e investimento adicional p/ALTERAQAO-A: 

P b = 1,2 atm. 

Pressao Trabalho Custo Investimento 

de de Investido Adicional 

descarga compressao (USS) (USS) 

Pd (atm) Wrc (kw) 

5 1738 4.325.321,00 3.617.737,00 

5,5 1853 4.565.385,00 3.857.801,00 

6 1959 4.785.064,00 4.077.480,00 

6,5 2058 4.987.121,00 4.279.537,00 

7 2150 5.174.868,00 4.467.284,00 

Custo de capital do S.D.CA.: USS 707.584,00 



Tabela B.15 Custo e investimento adicional p/ALTERAQAO-B: 

P b = ,1 atm. 

Pressao 

de 

descarga 

Pd (atm) 

Trabalho 

de 

compressao 

Wrc (kw) 

Custo 

Adicional 

(USS) 

Investimento 

Adicional 

(USS) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,5 1330 3.474.066,00 2.811.547,00 

4 1485 3.810.687,00 3.148.168,00 

4,5 1625 4.107.949,00 3.445.430,00 

5 1751 4.374.051,00 3.711.532,00 

5,5 1867 4.615.382,00 3.952.863,00 

Custo de capital do S.D.CB.: USS 662.519,00 

Tabela B.16 Custo Operacional e Economia p/ALTERAQAO-A: P b = 

1,2 atm. 

Pressao 

de 

descarga 

Pd (atm) 

Trabalho 

de 

compressao 

Wrc (kw) 

Vazao de agua p/ 

resfriamento 

Vagua (m3/h) 

Custo 

Operacional 

(USS/ano) 

Economia 

Ec 

(USS/ano) 

5 1738 38 423.095 496.466,00 

5,5 1853 48 452.323 476.238,00 

6 1959 59 479.663 448.898,00 

6,5 2058 73 505.550 423.011,00 

7 2150 90 530.481 398.080,00 



Tabela B.17 Custo Operacional e Economia p/ALTERAQAO-B: P b = 

1,1 atm. 

Pressao Trabalho Vazao de aguazyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA pi Custo Economia 

de de resfriamento Operacional Ec 

descarga compressao (US$/ano) (US$/ano) 

Pd (atm) Wrc (kw) Vagua (m3/h) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,5 1330 21 322.376 605.983,00 

4 1485 25 360.473 567.886,00 

4,5 1625 30 394.708 533.651,00 

5 1751 34 425.817 502.542,00 

5,5 1867 39 454.407 473.952,00 

Tabela B. 18 Taxa e Tempo de retorno p/ ALTERAQAO-A: P b = 1,2 

atm. 

Pressao 

de 

descarga 

Pd (atm) 

Economia 

Ec 

(USS/ano) 

Investimento 

Adicional 

I.Ad 

(USS) 

Taxa 

de Retorno 

TR (%) 

Tempo de 

Retorno 

TRIAd (ano) 

5 496.466,00 3.617.737,00 13,72 7,29 

5,5 476.238,00 3.857.801,00 12,34 8,10 

6 448.898,00 4.077.480,00 11,01 9,08 

6,5 423.011,00 4.279.537,00 9,88 10,12 

7 398.080,00 4.467.284,00 8,91 11,22 



Tabela B.19 Taxa e Tempo de retorno p/ALTERAQAO-B: P b = 1,1 

atm. 

Pressao 

de 

descarga 

Pd (atm) 

Economia 

Ec 

(US$/ano) 

Investimento 

Adicional 

I.Ad 

(USS) 

Taxa 

de Retorno 

TR (%) 

Tempo de 

Retorno 

TRIAd (ano) zyxwvutsrqponmlkjihgfedcbaZYXWVUTSRQPONMLKJIHGFEDCBA

3,5 605.983,00 2.811.547,00 21,55 4,64 

4 567.886,00 3.148.168,00 18,04 5,54 

4,5 533.651,00 3.445.430,00 15,49 6,46 

5 502.542,00 3.711.532,00 13,54 7,39 

5,5 473.952,00 3.952.863,00 11,99 8,34 



A P E N D I C E C 


