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RESUMO

A destilagdo € um processo gque consome grande quantidade de
energia e representa uma fragdo consideravel dos custos de capital e
operacional nas industrias quimicas e petroquimicas. A implantagdo de uma
bomba de calor no sistema de destilagdo € uma técnica que reduz o custo
operacional, em virtude da economia de energia gerada pelo processo, apesar
do investimento adicional ser altamente elevado. O objetivo deste estudo é
verificar a viabilidade econémica do sistema de destilagdo com recompressao
mecanica do vapor para separa¢io da mistura etanol-agua tendo como fungéo
objetivo a taxa e o tempo de retorno do investimento adicional. Neste estudo
dividido em trés etapas, utiliza-se um simulador comercial (HYSIM versao
C2.54). Na primeira etapa, simula-se a unidade de destilagdo convencional e
faz-se uma avaliag@o dos custos, visando estabelecer condigbes otimas de
operacao. Na segunda etapa, simula-se o sistema de destilagdo adaptado com
bomba de calor por recompressa@o direta do vapor e nesta etapa e feita a
avaliacdo econdmica, do processo mediante comparagdo dos resultados com
aqueles obtidos para o sistema de destilagdo convencional, cuja condigao de
operagdo € a estabilidade mecanica (pressao 1,5 atm) na base. Finalmente,
analisa-se o efeito da queda de pressdo através da coluna de destilagdo.
Nestas condigbes, os resultados mostram que o uso da recompressao direta
do vapor nao é viavel economicamente (taxa de retorno de 7,0% ao ano). Por
outro lado, modificando-se a pressdo de base, para 1.2 atm, esta taxa aumenta
para 14% ao ano. Este resultado reflete na sensibilidade do projeto a presséo

e 0 quanto a sua redugo viabiliza o sistema com bomba de calor.

PALAVRAS CHAVES: Destilagdo, Bomba de Calor, Simulagao, Custos




ABSTRACT

Distillation 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 distillation 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 objective
of is this study is to verify the economic viability of the system of
distittation with mechanic recompression of vapor for separation of the
mixture ethanol-water with tax and time of return on additional investment
as objective function. The study, divided in three parts, used for simulation
of the systems with commercial simutator (HYSIM version C2.54). In the
first stage, a conventional distillation unit is simulated and an evaluation
of the costs done, aiming at to establish excellent conditions of operation.
An adapted distillation system with a direct recompression vapor heat-
pump is simulate in the second stage, with an economic evaluation,
comparing the resuits with those of a convencional distillation system
operating at 1,5 atm. Fially, the effect of the pressure drop through the
distillation column is investigated. In that condition, the results shows the
use of a vapor recompression scheme is not economically 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 sensibility of the project regarding the pressure and how much

its reduction tums available the heat-pump scheme.

KEY WORDS: Distillation, Heat-pump, Simulation, Custs




CAPITULO |
Introducgao

A separacdo de misturas de espécies quimicas por destilagdo, € um
processo relativamente simples, baseado nas diferengas de pontos de
ebulicdo num determinado numero de estagios de vaporizagbes e
condensagdes, € um dos mais populares métodos de separagdo, mas que
consome grande quantidade de energia nas industrias de processos quimicos.
Dependendo do tipo de planta, cerca de 30 a 60% da energia total é,
necessarios para a demanda de calor nas colunas de destilagéo {(MEIL1, 1990).

Existem muitas técnicas usadas para reduzir o consumo de energia em
plantas de destilagdo, mas antes de aplica-las & necessario reconhecer os
custos de capital, de operagdo e a operabilidade da planta (PETTERSON
et. al.,1977). Mesmo que o refluxo numa coluna de destila¢gac seja reduzido, o
custo total de operagdo pode aumentar e, portanto, ndo se pode reduzir a
entrada de energia sem que os efeitos dos custos operacionais totais sejam
considerados. Neste contexto, a otimizagdo dos custos de energia busca as
melhores condigbes operacionais, incluindo o tipo de equipamento e sua

configuragdo, para executar a operagdo de um processo a custos minimos. A

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

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

Entre os diversos mélodos de conservagdo de energia existentes, a
introducdo de uma bomba de calor por recompress&o mecanica do vapor no
sistema de destilacdo, ndo sd oferece redugdo no consumo energético
(FLORES et. al., 1984 MEILI, 1993; COSTA, 1993 e SILVA 1996), mas também,
proporciona um melhor retorno do investimento do capital adicional (FERRE et.
al 1985 OMIDEYI et. al. A,1984 e MESZANQOS & FONYO ,1986). Neste tipo
de arranjo, ocorre a compressao dos vapores de topo da coluna a niveis de
temperatura e presséo elevados, para fornecer calor de condensagao ao
produto de fundo da coluna. Sua aplicagéo limita-se, entre outros critérios de

aplicabilidade, a sistemas que possuem uma alta razao de refluxo e a uma




diferenga de temperatura entre o topo e a base da coluna pequena e,
consequentemente, a sistemas binéarios de dificil separagdo por apresentarem
baixa volatilidade relativa entre os componentes.

COLLURA & LUYBEN (1988), estudaram as opg¢bes econdmicas de
energia na destilagdo de uma mistura aquosa de etanol, para produzir um
destilado préximo da mistura azeotropica. Baseado neste estudo, COSTA
(1993), constatou uma grande economia de energia para a destilagdo da
mistura com recompress@o direta do vapor e, sugeriu que se fizesse uma
avaliagdo sobre a viabilidade econdmica, analisando o investimento adicional,
a taxa e o tempo de retorno obtido com a implantagdo da bomba de calor. Esta
é a proposta base deste trabalho, a qual usa a simulagéo de processos como
ferramenta de trabalho para auxiliar nos célculos de desempenho do projeto
econémico dos sistemas de destilagdo com recompressado direta do vapor, os
resultados obtidos sdo comparados aos da destilaglo convencional, a serem

analisados.

Objetivo

Neste estudo pretende-se fazer uma analise econdmica simplificada do
sistema de destilagdo com recompressdo mecanica do vapor e, comparar 0s
resultados obtidos com o sistema de destilagio convencional, com o intuito de
conhecer a viabilidade econdmica da implantagdo da bomba de calor ao
sistema de destilagdo convencional, em termos de custos, envolvidos na
separagdo da mistura aquosa de etanol. Analisa-se também a sensibilidade
parameéirica do sistema de destilagdo convencicnal através do efeito da
reducdo da queda de pressao na coluna sobre a taxa e o tempo de retorno do
investimento adicional feito pela implantagdo da bomba de calor ao sistema

convencional, sem descaracterizar as especificagbes do produto desejado.




CAPITULO I

REVISAQ BIBLIOGRAFICA

2. Introducgao

Segundo CONAN (1985), o aumento excessivo dos pregos do petréleo

gue seguiram as duas ultimas crises petrolifera de 1873 e 1978, levaram as

industriais 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 indistrias de processos quimicos e petroquimicos formam
um setor predominante, acnde o consuma de vapor vivo pode ser fortemente
reduzido ou mesmo suprimido pela instalagdo de um sistema de compresséo
mecanica de vapores. Em geral, uma instalag&o de compress8o mecanica de
vapor é simplesmente uma bomba de calor em circuito aberto. CONAN (1985)
observou que o desenvolvimento desta técnica abrange setores industriais, como
usinas de acucar, nas destilarias e nos lacticinios. O compressor, apresenta um
interesse pratico intimamente relacionade ao custo de energia mecanica ou
elética. De uma maneira geral, a evolugdo dos fatores econdmicos se revela

favoravel a todas as formas de bombas de calor.

2.1 Economia de energia nos sistemas de destilagao

A industria quimica €& caracterizada pelo uso intensivo de energia,
especialmente de energia térmica (GONZALEZ, 1985). Com o aumento de prego
do petrdleo, principal fonte de energia, a industria quimica foi particularmente
atingida, sobre tudo, nos custos operacionais, de tal forma que, 0 aumento de
preco dos combustiveis foi proporcionalmente maior que © aumento de prego das
matérias-primas derivadas do petréleo, provocando uma mudanga de estrutura e
fazendo com que o prego dos combustiveis baixasse. Consequentemente, essa
situag&o 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.




2.1.1 Métodos alternativos

Devido .a grande quantidade de energia requerida pelo processo e ao
aumento dos custos energéticos, hd uma grande preocupagio em avaliar metodos
econdmicos para recuperagdo de calor nos sistemas de destilagao.

Segundo KING (1971), as técnicas utilizadas na conservagdo de energia

s#o divididas em duas categorias: as que modificam e as que ndo modificam o

~ processo de destilagdo que subdividem em técnicas de separacgao eficiente e uso

de calor eficiente.
Algumas dessas técnicas especificas estio listadas abaixo:
A. NAO MODIFICAM O PROCESSO
1. Separagdo mais eficiente
a) Retroajuste de controle (Control Retrofit)

b) Retroajuste dos pratos (Tray Intemals Retrofit)

2. Uso de calor mals eficlente
a) Isolamento
b) Trocador de calor “retrofit”
B. MODIFICAM O PROCESSO

1. Separag¢do mais eficiente
a) Destilag&o azeotropica
b} Destilagao extrativa
¢) Extragdo liquido-liquido
d) Cristalizagao
2. Uso de calor mais eficiente
a) Bombas de calor
b) Trocadores de calor intermediarios

b) Calor em cascata

Seqgundo MIX et al. (1978), um decréscimo de 10% no consumo de
energia conservaria o equivalente a 100 barris diarios de dleo, utilizando métodes

simples tais como: "Tray Retrofit " e “Control Retrofit °.




Segundo KENNEY (1978), 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 retificagdo de aromaticos e posterior separagio de

propano.

Varias propostas de meétodos para conservagao de energia, sdo discutidas
por STEPHENSON & ANDERSON (1980), além de mostrar como uma simples
analise baseada na energia minima de separagio pode resolver, na pratica, 0 uso
de destilagio ineficiente.

RUSH (1980), considerou a substituicdo do sistema de destilagdo
convencional por outras técnicas de separagdo, como arranjos de extragao
liquido-liquido, colunas multiplo-efeito, cristalizagdo por congelamento €
recompress&o do vapor para a recuperagdo do dimetiformamide (DMF) de

solugdes aquosas.

WEINSTEIN (1985), classifica o problema de conservagao de energia nos
processos de destilagao, em trés areas distintas:
¢ melhorias operacionais em colunas existentes, com
pequenos investimentos (taxa de refluxo, isolamento térmico,
prato de alimentagao, incrustagio, efeito de presséo de operagao,
pré-aquecimento da alimentagao, auxiliares e controle),
+ modificacdes extensas no equipamento existente (integracao
de calor numa coluna, alimentagdo pré-aquecida e bombas de
calor, integracdo de calor com outras correntes do processo e
destilagdo extrativa),
¢ outros processos de separacdo com alternativa a destilacéo
(cristalizagAo por congelamento, extrag&o liquido-liquido, osmose

reversa e adsorgao).




2.1.1.1 Uso das bombas de calor como método alternativo

Entre os varios métodos disponiveis, o consumo especifico de energia
pode ser fortemente reduzido pela instalagdo de um sistema com bomba de calor.
Muitos trabalhos mostrando as vantagens econdmicas oferecidas por esse

sistema adaptado a coluna de destilag8o j& foram publicados na literatura:

PETTERSON et al. (1977) estudaram vérios métodos para reduzir o
consumo de energia nos processos de destilaglo, entre os quais, destaca-se a
recompress3o 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 configurag8o é mais vantajosa quando o sistema
de fracionamento tem pequena diferenca de temperatura através da coluna. Caso
contrario, o custo da energia reciclada cresce com ¢ aumento da diferenga entre o
topo e a base da coluna, tornando-a menos atrativa.

A bomba de calor por recompressdo mecénica do vapor vem sendo
discutida na literatura por quase meio século. Entretanto, sistemas de destilagao
com bomba de calor foram aceitos pela industria somente nos anos recentes por
causa dos aumentos nos custos de energia ocomdo na década de 70 (MEIL!
,1987).

Alguns pesquisadores: (NULL,1976; PETTERSON et al 1877,
DANZIGER, 1979, KENNEY, 1979, QUADRIA 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 gue o sistema com bomba de calor (BC) reduz o
consumo de energia nas colunas de destilagdo, quando as seguintes condigbes
forem satisfeitas:

¢ a energia ndo ¢ disponivel de outras fontes do processo (fontes
externas);

¢+ baixas temperaturas de operacdo (limitacdo térmica do
COMPpressor);

¢ pressao moderada;




¢ diferenca de temperatura entre topo e base da coluna é pequena,

(moderada razao de compressao)

NULL (1976) investigou os trés tipos de BC, e mostrou qgue a
recompressao direta dos vapores de topo é a aplicagdo mais vantajosa. A partir
dos sistemas propostos, o autor estudou a otimizagdo da compress&o de energia,
avaliando os custos de capital dos equipamentos para varios tamanhos de
refervedores e diferengas de temperatura e concluiu que, as bombas de calor
(BC's) tem extensa aplicabilidade quando a refrigeragdo direta ou a agua de

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

FINELT (1979), otimizou o sistema propano-propilenc (P-P) usando uma
coluna com pressdo 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 press8o de operagdo & a varidvel de processo inicial na
otimizacdo do projeto para a separagdo do P-P por destilagdo. A volatilidade
relativa € maior a pressbes na faixa de 50 - 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 diferengas dos custos de investimento e de
energia. FINELT (1979), ressalta que as BC's sdo usadas quando o aumento
significante na volatilidade relativa faz efeito na redugao 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 é
baseado na compressao dos vapores de topo da coluna e cita algumas condigbes
para se aplicar as BC's:

¢ Pequena diferenca de temperatura entre o topo € a base da
coluna.

¢ Necessidade ou desejo de eliminar o uso de vapor de
aquecimento para o refervedor.

¢ Incentivo econdmico para reduzir ou eliminar vapor na

planta.




¢+ Uma operagao e/ ou incentivo econdémico para reduzir ou
eliminar o uso de agua de refrigeragao.

¢ Queda de pressio pequena comparada com a pressio
absoluta da coluna.

As analises feitas por FINELT (1979), mostraram que a pressao de
operaGao Otima avalia o projeto econdmico para o sistema com recompressao
direta do vapor operando a 260, 125 e 50 psia. Este fato levou FINELT (1979) a
concluir que a operagdo com BC diminui o requerimento de agua de refrigeragao e
elimina o uso de vapor, entretanto, aumenta a necessidade da poténcia na forma
de energia eletrica. O custo total da planta aumenta consideravelmente com o
decréscimo da pressdo e o custo total de operagdo vana em fungao do custo
unitario de energia. O sistema com BC operando & 125 psia € o projeto otimo entre

as trés plantas consideradas.

DANZIGER (1979) montou uma planta piloto com uma coluna de
destilacdo operando com bomba de calor por recompressio direta de vapor e
comparou os resultados obtidos aos da planta industrial. DANZIGER (1979)
estabeleu para a planta industrial as mesmas condigdes operacionais, exceto
quanto & alimentagao e o diametro da coluna que foram de 100 a 10 vezes a da
planta piloto, respectivamente. O autor afirma que a recompress&o de vapor € o
meétodo mais promissor de economizar energia numa planta de destilagao.

O autor concluiu que: (i) houve uma economia de energia acima de 80%
comparada com aquela de uma coluna de destilagdo convencional, (i) 0 uso de
um compressor ¢ adequado quando a diferenga do ponto de ebuligdo dos
componentes € pequena e a queda de pressao é baixa; (i) uma coluna com
recompressao de vapor € mais econdmica se a energia requerida excede 1,5 a2
MW.

QUADRI {A,1981), analisou os aspectos de projeto de processo da
retificacdo com termocompressado (bombas de calor) por recompresso direta do
vapor, para separagdc do propanc-propileno P-P. Este autor examinou varios

esquemas de processo alternativos, usando equagdes generalizadas para a




modelagem do processo completo e salientou a importancia da selegdo do
compressor € do condensador-refervedor. Alem dessas variaveis, |dentificou a
interrelacao entre capacidade e curva de operag&o do compressor, a diferenga de

temperatura do refervedor e a carga da coluna.

Dando continuidade ao estudo, QUADRI (B, 1981) investigou a otimizagéo
do processo para o sistema P-P, a partir das correlagdes generalizadas descrita
anteriorrmente (QUADRI, A, 1881). QUADRI (B, 1981} sugenu que 0s sistemas de
retificagdo convencional, duplo-efeito e com bomba de calor poderiam ser usados
para a separaglo do sistema P-P. No entanto, comparando a economia do
sistema de retificag8o com BC com os outros sistemas altemnativos, este autor
observou que a retificacdo com BC deve, entdo, tomar-se a solugio preferida para
a separagao do sistema P-P.

LINNHOFF et. al. (1983) estudaram varios esquemas de integragdo
térmica para melhorar a eficiéncia energética em colunas de destilagdo, entre
estes, 0 bombeamento de calor. O estudo baseou-se nos fundamentos da
tecnologia pinch, por onde a coluna de destilag8o opera sobre o ponto pinch
(Figuras 2.1 e 2.2). Segundo WALLIN & BERNTSSON (1994) para integrar uma
bomba de calor, & necessario ter um bom conhecimento do processo e, sobre este
aspecto, a tecnologia pinch é uma ferramenta poderosa que possibilita identificar
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 diferenga de temperatura
entre o topo e a base da coluna aumenta. Portanto, o uso da BC sera favoravel
para pequenas diferengas entre o topo e a base da coluna. LINNOHFF et al.
(1983) afirmam também que: os esquemas de bombeamento de calor s¢ serao,
provaveimente atrativos em ajustes de plantas onde existem restricbes rigidas

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

MEILI (1993) apresenta um diagrama de blocos mostrando alguns critérios
possiveis para as aplicagdes das bombas de calor nos sistemas de destilagao,

como Hlustra a Figura 2.3,

O consumo de energia de uma unidade de destilagdo em vanos pontes e
de vanas formas € assunto que merece uma maior aten¢do nao apenas durante a
" elaboracdo de novos projetos mas também, para a adaptag8o de unidades ja
existentes a novas realidades de pregos, de custos e ate da propna disponibilidade
de algumas formas de energia (GONZALEZ,1985; GAUSSENT,1985).
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2.1.2 Aplicagbes econémicas das BC's ao sistema de destilagao

Nos ultimos 15 anos, © aumento no custo de energia tem impulsionado o
balango econdmico 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).0s autores, afirmam ainda, que as BC's s&o o0s mais
importantes arranjos de separagio de eficiéncia energetica de misturas com

pontos de ebulicdo proximos, auxiliado aos sistemas de destilagio.

2.1.2.1 Bombas de calor

Conceito: Entende-se, por bomba de calor, um conjunto de magquinas
com as quais se pode “bombear* o calor para uma temperatura mais alta, a qual
pode ser utilizada (BAUDER,1981).

Funcdo: S30 usadas para promover energia térmica pela recuperagéo 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 Tipos de bomba de calor

> A Figura 2.4 ilustra um sistema de destilagdo com bomba de calor com
fluido de trabalho externo, onde o condensador toma-se o evaporador e
o refervedor o condensador do sistema com bomba de calor. Apds sua
evaporac¢ao, o fluido de trabalho (fluido refrgerante) € comprimido e cede
calor latente a niveis elevados de temperatura e pressao no condensador
da bomba de calor. O fluido condensado €, em seguida, evaporado
através de uma valvula de expansao e retoma para o evaporador da
bomba de calor para fechar o ciclo.
|
'i
|
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Na Figura 2.5, a bomba de calor é adaptada por um flash de base. Neste
armranjo ¢ produto de base da coluna sofre um flash isotérmico e passa
atraves da valvula de expans&o evaporando no refervedor-condensador.
Em seguida, o vapor é comprimido até a pressdo de base da coluna

antes de retomar ao sistema.

No esguema apresentado na Figura 2.6, os vapores de topo sao
recomprimidos por um compressor acionado por energia elétnca. A
energia elétrica é convertida em energia mecanica que sdo absorvidas
pelos vapores, aumentando  assim seu nivel  energético
(GONZALEZ,1985). Este tipo de arranjo consiste em condensar o vapor
do topo no refervedor da propria coluna. Os vapores do topo sao,

primeiramente, comprimidos a uma pressao correspondente a uma
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temperatura maior do que &quela da base da coluna. Os vapores
comprimidos sao, entdo, condensados no refervedor e em seguida sdo
usados como refluxo e produto do destilado (O'NEILL et. al.,1985).

2.1.2.3 Ciclo da bomba de calor

O ciclo de uma bomba de calor corresponde fisicamente ao ciclo de
refrigeracdo por recompressdo (GELEGENIS & KOUMOUTSOS,1896). De acordo
com a Figura 2.7, uma bomba de calor € composta de um evaporador, de um

compressor, de um condensador, e de uma valvula.

Evoluciao do ciclo

12 ETAPA (4 -1 ) - Vaporizacéo do fluido de trabalho - o fluido volatil evapora
a temperatura T, e pressao P,, recebendo calor latente Q, de uma fonte a baixa
temperatura.

22 ETAPA (1 - 2) - Compressao do fluido de trabalho - 0 vapor € comprimido
para uma pressao P, elevada pelo consumo de energia elétrica W. '

39 ETAPA (2 - 3) - Condensacao do fluido de trabalho - 0 vapor produzido,
passa através do condensador fomecendo calor latente Q. a niveis elevados de
temperatura T, e pressao de descarga Ps.

49 ETAPA (3 - 4) - Expanséo do fluido de trabalho - 0 fluido passa atraves da

vélvula de expansdo e, finalmente retorna para o evaporador € repete o ciclo.
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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 inicio do século como um equipamento de utilidade
doméstica, como por exemplo o refrigerador. Mas, seu usc nas Industrias de
Processos Quimicos (IPQ's), ainda, & bastante limitado, devido:

¢ ao aumento do custo de capital dos equipamentos;

+ a temperatura elevada encontrada nos processos industriais;

¢ a outras complexidades associadas ao seu uso.

GELEGENIS & KOUMOUTSOS (1996), citam alguns fatores que podem
mudar esta situagao:

+ 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 eficiéncia;

¢ a elaboracao de programas computacionais para promover sua

aplicacéao.
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CARVALHO & RAVAGNANI (1996) analisaram a recuperagdo de energia
em colunas separadoras de xilenos mistos do tipo: etil - benzeno, para - xileno,
meta - xileno, orto-xilenc e 1,24 -trimetil -benzeno através de um estudo
comparativo do consumo energético da coluna convencional e com recompressao
de vapor. Os autores observaram que a aplicagdo da recompressdo de vapor €
altamente favoravel para este processo e que © ganho energético ¢ de

aproximadamente 80% quando comparado com o sistema convencional.

2.1.3 Aplicagdes econdémicas das bombas de calor

OMIDEY!T et. al. (A,1984), apresentaram um projeto e um modelo
econdmico para fazer uma analise econdmica preliminar do sistema de destilagao
auxiliado por bomba de calor. Estes autores destacam que: o projeto, a operagdo
g os proprios fatores econdmicos, s&o alguns para@metros que influenciam a
economia global do sistema. E que no projeto, dois pontos s&o relevantes: o
problema de unir as cargas témmicas entre a bomba de calor e 0s estagios de
destilagdo e a selegdo do fluido de trabalho da BC. Além disso, descrevem as
egquacdes usadas no modelo, um algoritmo do projeto e um fluxograma para o
programa de computador do modelo econdmico. OMIDEYI etal. (A,1984)
consideraram que, o fator econdmico é sem duvida o pnncipal critério para
adaptagdo de uma BC ao sistema de destilagdo, mas é preciso otimizar alguns
parametros envolvidos no projeto. Na otimizacdc econdmica do sistema
convencional, a razdo de refluxo tem sido solicitada e bem aceita como um fater
crucial. Por outro 1ado, na otimizag&o do sistema de destilagdo auxiliado por BC,
um parametro a ser investigado é a diferenga de temperatura nos dois principais
trocadores de calor. Aumentando AT e AT., Significa uma redugdo no custo do
capital fixo dos trocadores de calor e, consequentemente a redugéo do custo de
capital do sistema global. Por outro lado, aumentando T., e T., aumenta a
elevacdo de temperatura (T -Tev ) requerida pela BC. Por sua vez, reduz o
coeficiente de “performance” (COP), para o sistema, que reduz o potencial
econdmico de energia e, consequentemente aumenta o custo operacionai do

sistema.
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Os referidos autores afimaram também que, em termos de economia de
energia, o sistema de destilagdo auxiliado por bomba de calor é potencialmente o

Mais promissor.

Continuando o estudo, GOPICHAND et. al. (1984), usaram o projeto e o
modelo econdmico apresentado por OMIDEYI et al. (A, 1984) para analise
econdmica preliminar do sistema de destilagdo com fluido de trabalho extemo da
mistura etanol-agua. Estes autores avaliaram a sensibilidade econdmica da
mistura etanol-agua sobre varios aspectos: sele¢do do fluido de trabalho, projeto e
variaveis econdmicas e operacionais adotando como criterio econdmico o tempo
de retomo do investimento. GOPICHAND et al. (1984), constataram que as
condicbes 6timas da viabilidade econdmica mostraram que o tempo de retomo &
muito sensive! a diferenca de temperatura permitida no projeto do refervedor e
condensador e &, significantemente, influenciado pela escolha do fiuido de

trabalho, contudo, relativamente insensivel 4 raz&o de refluxo escolhida.

Na terceira parte do estudo, OMIDEY! et. al. (B,1984) analisaram e
compararam a viabilidade econdmica do sistema, usando o modelo econdmico
desenvolvido por eles para trés misturas de alcool: metanol-dgua, etanol-agua e
metanol-etanol, Estes autores, venficaram que: a mistura metanol-etanol com uma
diferenca de temperatura, 13°C, é a mais economicamente eficaz; o sistema
metanol-4gua com uma diferenga de temperatura de 35°C é o menos atraente,
quando o tempo de retorno do investimento de capital ¢ o principal critério
econdmico. Os resultados indicam que o tempo de retomo vana de 2, 2.6, 3 anos
para as misturas metanol-etano!, etanol-agua e metanol-agua, respectivamente; e

que a raz&o de refluxo n&o influencia no tempo de retomo.

Na quarta e ultima parte, OMIDEYI et al. (C,1985) fizeram ﬁma avaliagao
experimental do sistema de destilacio 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 destilagao
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para reciclar o calor recuperado do destilado até o refervedor e que a reciclagem
da energia pode ser bastante significante com misturas de pontos de ebuligbes
préximos.

FLORES et al. {1984) avaliaram a economia de energia nos sistemas de
destilagcdo com recompressao direta do vapor e que, segundo os autores, entre as
diferentes altemativas econdmicas de energia esta, geralmente, admite melhor
retomo do investimento de capital. Os autores citam também que, a introdugio da
recompressdc do vapor numa coluna de destilagic, n&o apenas envolve
economias drasticas de energia pela condensagido dos vapores Suspensos
comprimidos no refervedor, como também admite o uso de uma pressdo de
operacgio reduzida. O estudo realizado por FLORES et al. (1984) apresenta uma
comparagso dos valores econbmicos entre a recompressao do vapor e o projeto
convencional, ilustrando as vantagens do projeto e das condigdes operacionais
6timas para a separagio da mistura propano-propileno (P-P). Pois, a mistura
possui volatilidade relativa similar e a separagdo requer uma coluna com elevado
numero de estagios, operando a uma alta razdo de refluxo. Para ofimizar o
sistema, foi utiizado um algoritmo complex com a meta de maximizar os valores
econdmicos e minimizar 0s investimentos adicionais requeridos pela operagaoc
com o sistema de recompressaoc do vapor.

Os resultados obtidos por eles, mostram que:

¢ a agua de resfriamento é reduzida em 68% e o vapor
consumido € substituido pela eletricidade consumida,

¢ a energia consumida é reduzida em 66.5%;

¢ ¢ obtida uma taxa de retorno de 46.6%, equivalente a um
tempo de retorno do investimento de capital de 2.5 anos.

¢ a pressao de base, a raz@o de refluxo e a pressao de saida
do compressor influenciam nas condigdes oOtimas do

sistema.
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BECKER & ZAKAK (1985) estudaram os sistema de destitagdo com
recompressdo mecanica do vapor usando um compressor helicoidal de
deslocamento positivo para as aplicagbes praticas da extracdo de xileno numa
planta de refinaria & para a separago dos vapores de iso-butano numa torre de
extragdo. Segundo os autores, o compressor de hélice aumenta a eficiéncia de
energia nos sistemas de destilagcdo. Por causa da sua capacidade de comprimir
vapor umido, o fluido fica homogéneo e em equilibrio termodinamico durante a
compressdo. Estes autores concluiram que: (i) as condigdes de operagio otima
sao fixadas através dos custos de utilidades e de capital; (i) as economias sao
obtidas pela redugdo das exigéncias de aquecimento e esfriamento da coluna; (iii)
e, finalimente que o tempo de retomo do investimento adicional &
aproximadamente inferior a 1{um) ano para a extrago do xileno e, cerca de
2(dois) anos para a destilagio do iso-butano.

BROUSSE et. al. (1985) montaram uma unidade de destilagao com
recompressdo do vapor em estado estacionano 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 destilagdo adaptado com
a bomba de calor. Os resultados da anélise experimental levaram BROUSSE et.
al. (1985) a concluir que, o melhoramento no desempenho da transformagao
energética passa por um controle de processo computadorizado mediante
elaboracho de modelos. Com o auxilio dessa ferramenta computacional estes
autores conseguiram aumentar o valor do COP (coeficiente de performance) na
ordem de 15,2 em relagdo ao COP da ordem de 6,0 obtido por BROUSSE et. al.,
(1982,1983) a partir dos pnmeiros expenmentos. '

FERRE et al. (1985) estudaram a viabilidade econdmica mediante
otimizacao de uma coluna de destilagio convencional adaptada com bomba de
calor (BC) por recompress&o mecanica do vapor, tendo como fung@o objetivo a

taxa e o tempo de retomo do investimento de capital. Estes autores mostraram,
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através de separacgdo dos sistemas etilbenzeno-estireno e etilbenzeno-xileno, que
este processo exige um grande numero de estagios de equilibrio, altas razbes de
refluxo e, consequentemente, um grande consumo de energia. No entanto com a
implantacdo da BC em ambos os casos, ocorre uma drastica redugdo no consumo
de energia. Para os dois exemplos citados, FERRE et. al. (1985) concluiram que o
consumo de energia ¢ reduzido em tomao de 50% e o tempo de retomo do capital
adicional foi menor do que 2,5 anos. A situag&o mais favoravel foi obtida para
separagio do etiibenzeno-estireno, no qual o consumo de energia € reduzido ate

31%, comrespondente a um tempo de retomno do capital adicional de 1,7 anos.

MESZAROS & FONYO (1986), apresentaram a bomba de calor como
sendo uma altemativa de integragio térmica das mais promissoras tecnicas de
economizar energia nos sistemas de destilagdo. Estes autores afirmam que a
bomba de calor reduz os custos operacionais e, ocasionalmente, pode minimizar
os gastos de capital pela adicdo do compressor. Além de desenvolverem uma
analise econdmica preliminar baseada no coeficiente de “performance” e nos
custos de energia. Os autores referenciados prop&em um projeto estratégico para
dois exemplos préaticos e sefecionaram um sistema de destilagdo mais econdmico,

baseado no fator de custo de energia e no tempo de retomo do investimento de
capital.

MESZAROS & FONYQ (1986) concluiram que:

¢ A integracao de calor é preferida para recuperacido de
energia através do processo de bomba de calor.

¢ Os trés tipos de BC’s sdo considerados.

¢ O fator do custo de energia (FCE) é usado para reconhecer a
mais provavel economia da bomba de calor.

¢ Os atrativos processos de BC sdao medidos pelo tempo de
investimento do excesso de capital.

¢ O tempo de investimento do excesso de capital é 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 opgdes de
economia de energia para a destilagdo de uma solugdo aquosa de etanol
produzindo um destilado préximo da composi¢do do azedtropo. Analisaram 9
(nove) configuragdes de projeto; especificamente, os modelos de destilagéo

convencional (Figura 2.8) e os de recompressdo mecéanica do vapor (Figura 2.9),
juntamente com as especificagdes.

P=1.2atm
Q:=32MMBTU/h

"1 D=4s0Lmoln
eacg Xo= 0.83
(65! | RR= 3.29
F=13200 Lmol/h | |
Z,=0.029 i
218°C 35 | C.CAPITAL:S 1.10 MM
T C.ANUAL:S$ 2.33 MM/ano
s0°c :
. I _ l____dl ENERGIA:37.6 MM BTU/h
T.= 238°C T l
Qn= 37.6 MM BTU/h i | [B= 12740 Lmol/h
l | Xe=0.0001
|
1
]
1

Figura 2.8 Coluna de destilag&o convencional
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Figura 2.9 Coluna com recompress&o mecanica

Além dessas variaveis, COLLURA & LUYBEN (1988) fixaram a pressao
de descarga do compressor em 4.1 atm, uma diferenga de temperatura de 15 °F
no refervedor-condensadoer da bomba de calor, o numero de estagios reais em 65
e 63, respectivamente, para a destilacdo convencional e para o sistema com
recompressao mecanica do vapor (RMV). O modelo termodinamico de Van Laar
foi adotado para representar a ndo idealidade da fase liguida. Segundo COLLURA
& LUYBEN (1988) a adicdo do compressor ao sistema convencional para
pressurizar o vapor de topo da coluna de destilagdo & uma modificagdo onerosa,
porém resulta em economia substancial sobre os custos de operagio. Enquanto o
sistema RMV necessita de um investimento de capital muito grande (USS 2.6 MM),
a reduc@o dos custos de operagdo (US$ 1.63 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 energético e de custo com mudangas nos parametros

operacionais do caso-padrdo. Concluiram que, para o destilado de alta pureza, a
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recompressio mecanica do vapor € a altemativa mais eficaz, mesmo que 08
custos de capital sejam relativamente elevados, mas é compensado pela redugao

nos custos anuais de energia comparado com as outras configuragdes.

MUHER et. al. (1990), relataram genericamente 0s resuitados de um
estudo detalhado da simulagao quantitativa do controle da recompressao do vapor
nas colunas de destilagdo para dois sistemas especificos: propano-propileno e
etancl-agua. Os autores afiimam que entre os trés tipos de bomba de calor a
recompress&o direta de vapores de topo € a mais aplicada nos sistemas de
destilagdo, pois oferece em aigumas separagdes, significante economia no
consumo de energia. Apesar do aumento na complexibilidade do projeto de
recompressdo do vapor, o sistema de controle desenhado para uma coluna
convencional pode ser aplicado para uma coluna com recompressao do vapor
pela simples substituicBo do controle de entrada de calor por controle do
compressor (velocidade varigvel, valvula de sucgfo, 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 através da coluna tem um
impacto importante na economia atrativa dos sistemas de recompressdo do vapor.
Isto devido a uma grande diferenca de temperatura sobre a coluna gue implica
numa alta razdo de compressdo e aumenta a poténcia do compressor. Estes
autores comentaram ainda, que a recompressao do vapor &, desde os anos 80,
considerada economicamente viavel & custos energéticos para separagbes que
possuem AT's menores que cerca de 60 °F. De modo que, segundo os autores, os
sistemas propanc-propileno e etanocl-d3gua podem ser vistos como uma
aproximagdo das condigdes limites da regido onde os incentivos econdmicos
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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¢ 0 pProcesso nao requer uma estrutura complexa de controle;
4+ a pressdo é controlada pelo resfriamento auxiliar;
. 4 a recompressao do vapor oferece economia de energia nos
sistemas com baixa volatilidade relativa e com grande

numero de pratos;

Segundo MEILI {1990) a recompress3o mecanica do vapor &€ um método
eficiente para transferir o calor de topo para a base da coluna de destilag8o. Ele
destaca que uma das vantagens em usar esta técnica & que o meio de
transferéncia de calor apropriado estd sempre disponivel, ou seja, o fluido de
processo é o proprio fluido refrigerante. A desvantagem para alguns sistemas, €
que o produto-chave n&o possa ser usado como um fluido de troca térmica. Neste
tipo de bomba de calor (BC), ressalta o autor, a razio de compress&o atraves do
compressor € baixa em relagZo as BC's com circuito auxiliar. Sobre o critério
econdmico, MEILI (1990) afirma que, alguns pré-requisitos para o uso econdmico
da recompress&o direta do vapor inclui:

4 a carga térmica no refervedor deve ter no minimo 2MW;

¢ a elevacao da temperatura no compressor deve ser menor
que S0°C;

¢ custo alto no desperdicio de calor para aquecimento da
coluna;

4+ a pressao no topo da coluna excede 100 mbar (10 Pa}.

MEILI (1990) afirma também que a relagao entre a energia transferida no
refervedor e a poténcia do compressor, 0 chamado Coeficiente de Performance
(COP), é usado para avaliar a economia da bomba de calor. Dependendo da
razao dos custos de energia térmica e os custos de energia mecénica, 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 {(19980) faz uma analise econdmica, comparando o
sistema de destilagdo convencional e uma instalagdo com BC por recompressao
direta do vapor para a separagdo dos sistemas etilbenzeno-estireno, propano-

propileno (P-P) e o isopropanol-agua. Este estudo relata que:
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+ Na produg8o do estireno, a destilac8o foi efetuada sob vacuo, e
que © uso de coluna de recheio estruturado com BC toma a
operagio destas plantas mais econdmica.

+ Na produgdo do propileno, a destilagido ¢ dificultada devido aos
pontos de ebulicdo da mistura serem muito préximos. Com © uso
da BC, o custo de energia pode ser reduzido drasticamente.

+ Na produgdo do isopropanol, foram adaptadas 5(cinco) colunas
de pratos conectadas em série, produzindo o isopropanol na
ultima coluna. Para aumentar a capacidade de operagao, as
colunas foram convertidas em coluna de recheio, e na ultima
coluna foi instaiada uma BC, por n&o existir vapor disponivel para
aumentar a capacidade de operagao.

Como conclus8o, para os trés sistemas analisados economicamente, a
separagdo do isopropanol-agua obteve uma melhor redugdo nos custos
operacionais e, para as separagdes do etilbenzeno-estireno e propano-propilenc

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

MEILI (1993), estudou as vantagens e desvantagens do uso da agua
como fluido de trabalho em bombas de calor (BC's) com ciclo extemo de
refrigeracdo, e a economia de energia oferecida pelo sistema com a implantagao
da bomba de calor para as separagdes do xileno e do estireno. O autor cita que a
4gua, além de ser uma substincia quimica nobre, mais barata e com estabilidade
térmica, ndo causa problemas na sele¢do do material de construgdo do
equipamento e, principalmente, ndo oferece riscos ao meio ambiente. Possui
igualmente caracteristicas favoraveis a transferéncia de calor, requerendo taxas
de fluxos mMassicos extremamente pequena e area minima nos equipamentos de
troca térmica. MEILI (1993) ressalta também que o coragdo de um sistema com
BC é o compressor. Embora o arranjo com ciclo externo seja mais complexo que o
arranjo com recompress&o direta do vapor, o compressor € um fator decisivo na
escolha do sistema padrdo. Comparando os custos de investimento e operacional
de uma coluna de destilag3o convencional aquecida a vapor com um sistema de

destilacio auxiliado com bomba de calor, este autor conclui que:
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+ Para a separagdo do xileno, um sistema de bomba de calor (BC)
deve ser usado em fungio da dificuldade operacional, por causa
da mistura apresentar pontos de ebuligdo bastante proximos.
Neste caso, ndo existe energia de aquecimento disponivel (Figura
2.3) e trés altemativas foram avaliadas. As altermativas com BC's
s30 as mais atrativas em termos dos custos econdmicos de
energia. O tempo de retomo de capital adicional € na ordem de
3.5 e 2.8 anos, para os sistemas com BC por recompressao direta
do vapor e por ciclo exteno, respectivamente.

+ Na separagdo do estireno, a técnica da recompressao direta do
vapor de topo da coluna, n&o pode ser aplicada porque oS
vapores do estireno n3o s3o adequados para a compressao.
Neste caso, a BC com ciclo extemo usando agua como fluido de
trabalho é a altemativa (Figura 2.3) mais eficaz e o melhor meio
de transferéncia de calor, visto que a maioria dos refrigerantes
comuns ndo sao considerados aceitaveis por razdes ambientais.
Os resultados indicam que o tempo de retorno de capital adicional
para o sistema refrigerante & pequeno (de 10 e 15 meses) para a
BC usando os refrigerantes diclorotetrafluoretanc (R114) e agua

(R718}, respectivamente.

COSTA (1993) estudou a reducBo do consumo de energia através do
controle operacional do sistema de destilag2o com recompressdo mecanica do
vapor para o sistema aquoso de etanol. Segundo o autor, a separagao do sistema
etanol-agua é o principal problema na produgao do alcool via fermentagao, pois a
alimentagio € diluida, necessitando de grande quantidade de energia para a sua
recuperagdo, até proximo da sua composigdo azeotropica feita por destilagao
convencional. O estudo foi dividido em duas partes: (i) destilagdo convencional e
(i) destilagdo com recompressdo mecanica do vapor. Na primeira parte, o autor
simulou e otimizou o sistema convencional avaliando, em seguida, a fiexibilidade
do sistema, em termos de variagdes de temperaturas e composigbes de

alimentacdo e do destilado. Na segunda parte, foi simulado dois modelos de
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destitagdo com recompressdo mecanica do vapor. a baixa e alta pressdo no vaso
de refluxo. Comparando os resultados do consumo energético dos modelos com
os obtidos para a destilagio convencional, COSTA (1993) concluiu que:
¢ para a mesma especificacdo do processo, o modelo & baixa
pressao mostrou-se mais eficiente que o modelo & alta pressao;
¢+ para o projeto da coluna convencional, a especificagao maxima
de etanol no topo é 85% molar. Acima dessa composi¢do ocorre
aumento excessivo da carga térmica;
¢ ficou evidenciado a alta economia (Tabela 2.1) de energia obtida
com a implanta¢do do sistema de compressdo a baixa pressao
mas, a viabilidade de adaptacao da BC ao sistema convencional

esta intimamente ligado ao custo de energia elétrica.

Tabela 2.1 Resultados obtidos por COSTA (1993)

Numero Carga Térmica Razao de Trabalho de | Economia
de (GJM) Refluxo compressao
Estagios ' (GJm) (%)
30 SDC SDRV SDC | SDRV 54267 84.77
356272 | 346360 | 27922 | 2.89590

FONYO & MIZSEY (1994), pesquisaram a influéncia dos parametros
econdmicos mais relevantes num sistema de destilagido auxiliado com bomba de
calor e os resultados sdo comparados com o sistema de destilagdo convencional.
Eles destacaram que o uso das BC's deve ser feito quando a refngeragao direta
ou a agua de arrefecimento s&o requeridas para a condensagio e, também para
misturas que apresentem pontos de ebuligdo préximos e pequena diferenga de
pressao.

Além de avaliar o projeto, as analises econdmicas preliminar e do sistema
com bomba de calor e sua aplicabilidade com relagdo aos aspectos energetico e
econdmico FONYO & MIZSEY (1994) propuseram um projeto econdmico




28

estratégico para selecionar o sistema de destilagdo mais econdmico com oS trés
diferentes tipos de BC, baseado na tecnologia Pinch, taxa priméaria de energia,
fator de custo energetico e no tempo de retomo do investimento do excesso de
capital. Foram analisados trés casos praticos:
CASO - 1; uma mistura quatemaria de hidrocarbonetos (HC's)
(propano, iso-butano, n-butano, n-pentano) para separar
O propano puro;
CASO - 2; isbmeros de butano separados;
CASO - 3; separagao de HC's leves (C3-Cs )

Em cada caso, os valores do coeficiente de performance (COP), da raz&o
de energia primana (PER) e o fator do custo de energia (ECF) s&o calculados para
comparar a melhor utilizagdo da bomba de calor, por absorgao ou por
compress&0o, a ser empregado nos casos estudados. FONYO & MIZSEY (1994)
concluiram que: os tipos de bomba de calor por recompressdo do vapor, flash de
base e ciclo fechado pode ser substituto econdmico de projeto de destilagao
convencional em separagdo de mistura com pontos de ebuli¢gdo proximos. O seu
uso diminui 0 consumo de energia priméarna e minimiza o impacto negativo de

grandes demandas de aquecimento e arrefecimento sobre o ambiente.

MESZAROS & MEILI (1994), analisaram 12 (doze) diferentes processos
de destilacdo operando com duas colunas, tomando possivel estudar a
integrabilidade de calor para a separagio do 1-buteno das fragdes de butano (C.).
Devido a pequena diferenca de temperatura entre a base e o topo da coluna, 0s
processos auxiliados com BC seriam uma técnica bastante promissora. Para
analisar a viabilidade econdmica dos processos, 0 tempo de retomo do excesso
de capital foi a fungdo objetivo a ser determinada e todos os processos foram
rigorosamente simulados por computador. Segundo os autores 0 processo otimo
pode variar, dependendo da composig3o da alimenta¢do e das condigdes locais,
tais como: o fomecimento de dgua de resfriamento e os pregos de energia.

Os resultados obtidos através de uma exaustiva analise, indicam que uma
combinag3o entre integragdo térmica e a recompressac do vapor $ac 0s

esguemnas mais econdmicos para promover a separagao do 1-butenoc.
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SILVA (1996) estudou a viabilidade econémica da separagdo do
etilbenzeno-estireno através da implantagdo de uma bomba de calor ao sistema
de destilacio convencional. O estudo é feito em trés etapas: simulagdo e
otimizagao do sisterna convencional, simulagéo e otimizagao do sistema com BC
por recompress&o direta do vapor e por ciclo extemo usando os fluidos de
trabalho agua (R718) e triclorometano (R20) e, finalmente, o autor faz uma analise
econdmica dos custos de investimentos e operacionais, comparando o sistema de

destilagao convencional e o sistema com os arranjos de bomba de calor. Ele
destaca que:

¢ Os arranjos de BC com recompressao do vapor ¢ com ciclo
externo sdo alternativas econdmicas para substituir o sistema
de destilagdo convencional.

+ Entre os arranjos de BC’s estudados, a recompressao do vapor
é a mais vantajosa técnica de recuperacgao de calor, com um
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 uma demanda de energia muito menor do que
a do sistema convencional. O investimento em capital é muito
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 fluidos 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
aplicagdes das BC's nas indUstrias de processos quimicos, incluindo criterio de
aplicabilidade, selegdo da bomba de calor e do fluido de trabalho e escolha do tipo
de compressor. E traz, um exemplo aplicativo de uma planta de desalinizagéo da
&gua do mar por destilagdo multiplo-efeito auxiliada por uma bomba de calor com
fluido de trabalho extemno.
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CAPITULO 111

FUNDAMENTOS DA SIMULAGAO

3. Destilagao

Conceitos:

Destilagdo é um método direto de separagdo baseada nas diferengas
de volatilidade dos componentes. Na destilagdo, a fase vapor noc ponto de
orvalho' entra em contato com a fase liquida no ponto de botha® até proximo
ao equilibrio, ocorrendo transferéncia simultanea de massa do liquido por
vaporizagado e do vapor por condensagac. O efeito final & o aumento da
concentragdo do compeonente mais volatii no vapor e do componente menos
volatil no liquido FOUST et. al. (1982).

Segundo GOMIDE (1988) a destilagdo € uma operagdo unitaria que
visa separar 0s componentes de uma fase liquida através de sua vap'oriza(;éo
parcial. Os vapores produzidos s&o normalmente mais ricos nos componentes
mais volateis do que © liquido, o que possibilita a separagdo de fragbes

enriguecidas nos componentes desejados.

3.1 Estagio de equilibrio

Segundo PERRY & CHILTON (1980) para vencer as dificuldades em
criar um modelo direto dos processos de transferéncia de massa e energia
numa coluna de destilagcdo real, o modelo do estagio de equilibrio supde que
as correntes de liquido e de vapor que deixam o estagio de equilibrio estao em
completo equilibrio uma com a outra. Pode-se entdo, usar as relagdes

termodinamicas para determinar as concentragdes nas duas correntes. Ao citar

‘Ponto de orvalho é a temperatura na qual principia a condensac8o, ou seja, ¢ a temperatura
onde ocarre o aparecimento da primeira gota de liquido no vapor.

“Ponto de bolha é a temperatura na qual principia a vaporizagdo, ou seja, é a temperatura
onde ocorre 0 aparecimenio da primeira bolha de vapor no liguido.
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os tipos de estagios tedricos, KISTER (1992) define que o tipo de estagio ideal

. obedece trés critérios basicos:

1-A operacao ocorre no estado estacionario tendo como
produtos liquido e vapor.

2-Todo o vapor e o liquido que entra no estagio estéo
intimamente ligados e perfeitamente misturados.

3-Todo o vapor e o liguido que deixa o estagio estdo em

equilibrio.
3.1.1 Equilibrio liquido - vapor

A destilacdo ¢ o processo de separagdo mais importante da industria
de processos quimicos, e sao necessarios dados do ELV (equilibrio liquido -
vapor) para obter a estimativa do numero de estagios tedricos para o projeto
da coluna de destilagdo COULSON et. al. (1989).

Segundo SMITH & VAN NESS (1985) o critério que deve ser satisfeito
para ocorrer o equilibrio entre uma fase liquida e uma fase vapor, nas mesmas

condigdes de temperatura e presséo, e:

-

.f;'ll- — j‘;‘L -] (i: 192?37""3’1) (31)

onde fi\-é a fugacidade do componente i na fase vapor e fiL e a fugacidade

do componente i na solugao liquida.
Para um componente na fase vapor,

fl=¢"(PY) | 52

onde y, ¢, e P sado afragio molar, o coeficiente de fugacidade do componente

i na fase vapor e P & a pressdc do sistema, respectivamente.




de correcio de Poynting (KISTER,1992).
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Para um componente na fase liquida,

fl=xy.1° (3.3)

onde X, v; e f°sdo, respectivamente, a fragdo molar do componente i no

liquido, o coeficiente de atividade do componente i na sclugdo liquida e a

fugacidade do componente i no estado padréo.

A relagao geral do critério de equilibrio entre as fases liquida e vapor €

dada por;

yvoP=xyf’ , (1=123,..n) | (3.4)

Quando a fugacidade padrdo do componente i puro obedece a regra

de Lewis-Randall ocorre que; (f-l°=fiL), onde fiLé a fugacidade do

componente i puro na solugao liquida dada por:

1t [ 1 )f ,,( RT) 1
In—"—=|— V. ——1dP .
P T\Rr L'[o )Y 9
A solugdo detalhada desta equagdo encontra-se no texto

termodinadmico de PRAUSNITZ et al. (1988). Com a resolugdo da equagao

(3.5) obtém-se que:

fE=P" ¢y (3.6)

sal

onde ¢ = F é o coeficiente de fugacidade do vapor saturado e ¥/, é o fator

1}

A corregao de Poynting € uma fungdo exponencial da pressao; onde
esta correcdo é pequena para pressdes baixas, mas pode tornar-se grande a

pressdes altas ou a baixas temperaturas.
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Como deduzido (PRAUSNITZ et. al,1986), em pressdes baixas ou
moderadas o fator de corregdo Poynting é igual a unidade, portanto da

Equacéo (3.6) tém-se;

f.° - fLi — fjsal — ¢§at . Pisa! (3.7)

1 3

Considerando que a fase vapor tem comportamento ideal (i = 1),

deduz-se a partir da equagao (1.4) que:

sal
X,;Y P,

Yi = P

(3.8)

A constante de equilibrio do componente i numa mistura é definida

como:
y.
k== - (3.9)
X,
Portanto, comparando-se a Equagao (3.8} com a Equacgdo (3.9), tém-
se:
t
¥ P*
k, = ‘P‘ (3.10)
3.1.2 Refluxo

E um meio ou processo no qual a taxa de liquido circulante serve para
remover ou absorver os componentes menos volateis da mistura gasosa que

desce dos pratos superiores da coluna de destilagao.

3.1.2.1 Tipos de refluxo

A. Refluxo de Topo

0 estabelece o gradiente de temperatura na torre

0 gera o refluxo interno na torre
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¢ controla a temperatura de topo da torre

¢ pode ser liquido saturado ou subresfriado

B. Refluxo Interno
| ¢ € o que desce prato a prato no interior da coluna
¢ & um refluxo do tipo liquido saturado

¢ estabelece o fracionamento na coluna
C. Refluxo Total

A condig&o de refluxo total existe quande todo o vapor do topo da
coluna é condensado e retorna como refluxo. Esta condi¢gdo requer um menor
numero de estdgios para efetuar o fracionamento mas, em contrapartida,
aumenta a carga térmica do refervedor e do condensador FOUST
et. al. (1982).

D. Refluxo Minimo

A razdo de refluxo minimo é definida como a razéo que, se for

diminuida de uma grandeza infinitesimal, exigiria um numero infinito de
estagios para efetivar uma dada separagdo PERRY & CHILTON (1980).

3.2 Modelagem de uma coluna de destilagao

MODELAGEM ¢é a reprodugdo de uma realidade fisica de um

determinado sistema através de equacgbes adequadas.

Naphtali e Sandhoin (1971) desenvolveram uma técnica altamente
flexivel para o projetc de uma coluna de destilagdo multicomponente em
estado estacionario. As equagdes de conservagao de massa, de energia e
as relactes de equilibrio sao fixadas para cada componente e para cada
numero de estagios, formando uma funglo discrepancia de estrutura de
blocos tridiagona! que € resolvida utilizando c metodo iterativo de Newton-

Raphson por corregdes simultaneas de rapida solugao.
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3.2.1 Andlise operacional da coluna

Devem ser usadas as seguintes variaveis de acordo com as
Figuras 3.1 e 3.2

a) namero de estagios;

b) eficiéncia de estagios;

c) localizagoes da alimentacéo e correntes laterais;

d) composicoes da alimentagéo, taxas de fluxo e estados
térmicos;

e) pressao da coluna;

f) condicoes das correntes laterais e taxas de fluxo;

g) razao de refluxo;

h) taxa de fluxo do destilado.

CONDENSADOR
PARCIAL

DESTILADO

i REFLUXO

—L—I; ALIMENTACAO
e—

S aci

' ALIMENTACAO
L A ' '
sta 7

2
vl
( 1 PRODUTO de FUNDO

REFERVEDOR

Figura 3.1 Configuraga@o da coluna de destilagéo
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V.

Yo
Llﬂ Hl
hr*l . .
las1 S\';S\'-'

Figura 3.2 Nomenclatura de um estagio

Onde na Figura 3.2 o subscrito: n - fluxo do estdgion; n = 1,2,3,...,N
i -componentei;i = 1,2,3,....M
H - entalpia da fase vapor
h - entalpia da fase liquida
h, - entalpia da alimentagao
V - fluxo total de vapor
v - fluxo de vapor do componente i
L - fluxo total de liquido
| - fluxo de liquido do componente i
F - fluxo total da alimentacao
f - alimentacao do componente i
S' - corrente lateral de liquido

SY - corrente lateral de vapor
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3.2.2 Procedimento do calculo na coiuna de destilagdo

Definir seperacio da
mistura
+Componentes
+Modelo Termodindnmico

—{Conﬁgura;io da Colunal.'

nil d tigios, estdglon de
slua::u:i: n“zio ;: "gﬂulm cilcula do fluze total de vapor ¢ liquido em cada
composkdes ¢ vazdo da alimentacho, i . estigho: L, eV,
produto de base, carrentes Intersis ¢ cstimative inkcial da temperatura ¢ perfh de
pressdo da coluna concentragho
Calkculo da constante de equllibrio
Kn A
Determinacio dns derhvadas de
e - L
- l\iJ"ﬂll.l;TnJ
T
PN
!
.
s I Resobver o3 balangos materiais por
I cemponcnte p / cada estiagio com on novos
vilores do fater de corregda
‘:LI:”L'KHJ’ 4 Ln
SIM,

01 novos vulores

lim itex

das taxas de flutos especificados

stdo proximos dos valore,

estimudos?

Fxcreva os resultados dus composicdes dos produtes de base,
topo, destilado e dos perfis de concentragdo ¢ de temperatura
da coluna

Figura 3.3 Procedimento simplificado para os calculos da coluna de destilagao
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3.3 Simulagao

Simulagao, é a utilizagdo de um modelo matematico ou um conjunto de
equacbes empiricas, para reproduzir o comportamento real de um processo ou
fendmeno. Este modelo ou equagdes empiricas pode ser o resultado de uma
analise rigorosa do fendmeno PERRY & CHILTON (1980).

SATYRO et. al. (1990), ressalta que a necessidade de simular um
sistema admite varias respostas:

¢ Para melhor conhecer um determinado processo
identificando “problemas” de produgao, modificagoes
viaveis ao processg, etc.

¢ Otimizagdo do processo em termos energéticos, de
especificacdes de produtos de saida, ou ainda no
consumo de matéria-prima.

¢ Avaliacdo da unidade para outras condigées além das
condi¢des normais de processo.

+ Avaliagdo de desempenho econdmico.

¢ Avaliagao de segurancga e controle ambiental.

Segundo SATYRO et. al. (1990) o sucesso para uma dada simulagio
depende dos métodos numéricos e das propriedades fisicas utilizadas, e com

analise cuidadosa dos resultados.

3.3.1 Simulador de processos

O emprego dos simuladores de processos, varia desde avaliagbes
preliminares de um processo até a analise da operagdo de uma unidade de
produgdo. Cada emprego atribui uma exigéncia diferente sobre o sistema de
simulagdo e € imprescindive! gue este tenha eficiéncia diversificada.

No presente trabalho foi empregado o simulador de processos HYSIM

(versdo C2.54,1994) desenvolvido pela HIPROTECH Ltda (Alberta, Canada).
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3.3.1.1 Introducgéo e filosofia do Hysim

O HYSIM e um simulador de processos completamente iterativo que
realiza balangos de massa e de energia no estado estacionario, desenvolvido
comercialmente para o processamento do gas, refinagdo do oleo, para as
industrias quimica e petroquimica, e industrias de combustiveis sintéticos.
Possui uma estrutura modular ndo-sequéncial e de propagagdo bidirecional.
Com esta filosofia, cada operagdo pode ser usada separadamente, dando
condigdes de obter informagdes parciais sobre todas as qualquer unidades

envolvidas num dado processo.

3.3.1.2 Estrutura operacional

Estruturs Operacionsl

HYSIM
|

[ | Caso Novo | l
s N
¥ A
M o

leia o caso velho Inicralizacdo
Fscolha
Modelo Termodindmico
/’—-ﬁ\\
Comando Prinripa.q)— I Sele¢do dos Componentes ]

\\__-

Worksheet @ e Suspender
Continuar
Eapectfi

o =

Hestuwrar

Figura 3.4 Estrutura Operacional do HYSIM
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3.4 Selecdo do método das propriedades termodinamicas

O banco de dados, disponivel no HYSIM, referente as propriedades
termodinamicas dos componentes, engloba misturas de hidrocarbonetos -
(HC's) leves até componentes complexos de Oleos e sistemas quimicos
fortemente ndoc-ideais. Sendo igualmente disponivel as equagdes de estado
para o tratamento rigoroso de sistemas de HC's; modelos semi - empiricos e
de pressdo de vapor para sistemas de HC's pesados; predigbes das
propriedades de energia; e modelos dos coeficientes de atividade para os
sistemas quimicos.

Quanto ao modelo termodinamico, adotou-se 0 modelo NRTL para
representar a nao idealidade da fase liquida, por apresentar melhores
resultados para sistemas diluidos. A equagdo de Non - Random - Two - Liquid
(Distribuigdo n&o - aleatbria dos Dois Liquidos - NR.T.L.) &
termodinamicamente consistente e pode ser aplicada a sistemas parcial ou
completamente misciveis, terndrios ou de ordem elevada usando parametros
regredidos dos dados de equilibrio binario. E para representar a fase vapor

usou-se a equagao de Soave-Redlich-Kwong (PRAUSNITZ et. al.,1386).

100

G 80 |

0 &0

040 ;

Fraco molar do etano! na fase vapor

000 020 040 060 G BO 100
Fragao molar do etanol na fase liguida

Figura 3.5 Curva de equilibrio obtido pelo modelo N.R.T.L. p/ mistura

etanol / agua
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Os dados obtidos pelo modelo N.R.T.L. para a mistura aquosa de
etanol sdo representados pela curva de equilibrio na Figura 3.5 exibindo o
ponto de azeotropia em 89 % molar sob condigbes de 1 atm e 78,15°C
(PERRY & CHILTON,1980).

3.5 Selegdo e projeto dos principais equipamentos

Neste trabalho avaliar-se o projeto dos principais equipamentos
(coluna de destilacao, trocadores de calor e a eficiéncia do compressor) para
estimatimar economicamente os sistemas de destilagdo convencional e 0
sistema com bomba de calor por recompressac direta de vapor. Toda a parte

relativa ao dimensionamento dos equipamentos foi simulado usando o HYSIM,

3.5.1 Coluna de Destilagao

COULSON et. al. (1989) sugeriu dividir o projeto de uma coluna de
destilagaoc nos sequintes passocs:

a) Especificar o grau de separagdo desejada mediante
especificagdes dos predutos. _ |

b) Selecionar as condigbes de operagao: batelada ou
continua; pressaoc de operagao.

¢} Selecionar o tipo de contato: pratos ou recheio.

d) Determinar o numero de estagios.

e) Tamanho da coluna: didmetro, nimero de estagios reais.

f) Desenho dos internos da coluna: pratos, distribuidores,
suportes de recheio.

g) Desenho mecéanico: vaso e instalacoes internas.

3.5.1.1 Equipamento de contato

As colunas de prato ou bandejas sao as mais preferidas, apesar de
nao serem as de menor custo. Constam essencialmente de um casco cilindrico
no interior do qual ha pratos que podem ser de uma variedade de tipos:

perfurados, com campanulas, valvulados ou tipo grelha. Apesar de serem mais
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dispendiosas (manutengdo frequente e onerosa) apresentam muitas
vantagens, como a auséncia absoluta de curto-circuito, bons coeficientes de

transferéncia de massa e flexibilidade operacional.

3.5.1.2 Prato tipo perfurado

Este é o tipo de prato tipico de fluxo cruzado. O vapor passa atraves
das perfuragdes no prato e ¢ liquido € retido no prato pelo fluxo de vapor. O
liquido é transferido de prato a prato através de calhas verticais e o excesso

de liquido é retido no prato por um vertedor de saida.

3.5.2 Trocadores de Calor

Trocador de calor & um equipamento que promove a transferéncia de
calor de um fluido para outro, através de uma fronteira metalica. Para alcangar
0 maximo de economia, os fabricantes adotaram linhas padronizadas de
trocadores e a sua selegdo requer, além de uma analise téermica, que 0s
cadigos de seguranga da ASME (American Society of Mechanical Engineers)
sejam satisfeitos e, para isso, devem ser observadas as normas da TEMA

(Tabular Exchanger Manufactures Association).

3.5.21 Descricdo dos trocadores do tipo tubo e carcaga

Estes trocadores sa@o constituidos basicamente de um feixe de tubos
inseridos em uma carcaga, onde um des fluidos escoa entre a carcaga e ©
exterior do feixe tubular (lado do casco) orientado por chicanas. O outro fluido
escoa no interior dos tubos (lado dos tubos), sendo distribuidos e coletados
através de cabecgote instalados nas extremidades do feixe composto por:
tubos, espelhos, chicanas. Quando ambas as correntes fluidas atravessam o©
trocador de calor apenas uma vez, diz-se que o trocador € de passe simples.
Se ambos os fluidos escoam na mesma dire¢ao, o trocador € do tipo correntes

paralelas, ou se no sentido contrario do tipo correntes opostas.




3.5.2.2 Tipos de trocadores de calor selecionados para o caso
base

I. Condensador - condensa um vapor ou uma mistura de vapores,
seja isoladamente, seja na presenga de um gas ndo condensavel.
v Condensador total - condensa os vapcres até uma temperatura
de armazenamento, préxima de 100 °C. Usa a agua como
refrigerante, o que significa que o calor € perdido no processo.
H. Resfriador - resfria um liquido ou gas utilizando agua de
refrigeragdo ou ar atmosférico.
A Figura 3.6 exibe um trocador de calor de espelhos fixos, com carretel

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

L -
C 3

Figura 3.6 Trocador de calor Casco - e - Tubo

servigo.

0 TEMA tipo E - é o tipo de construgdo mais comum. Seu
uso & restrito as condigdes de servigo envolvendo baixa

intersegao de temperatura.

|. Refervedor - opera ligado ao fundo da torre de fracionamento

fornecendo calor necessario & destilagdo. O meio de

aquecimento empregado pode ser 0 vapor de agua ou um fluido

térmico.
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A Figura 3.7 ilustra um trocador de calor para a fungdo de refervedor
com espelhos fixos de carretel e tampa removiveis, tipo A K M, designado para

0 Servigo.

—+
1T
T

vapor

vapor d’agua

— | b

refervedor tipo K

agua e vapor

liquido

produto de base

v

Figura 3.7 Refervedor tipo K operandec na base da coluna de destilagdo

¢ TEMA tipo K - é utilizado para refervedores e vaporizadores,
com o fluido sendo vaporizado no casco. A segéo de didmetro
maior permite a separagdo do vapor formado no propric
trocador. Nos refervedores, os tubos sd3o0 mantidos
permanentemente submersos por meio de um vertedor e o
liquido ndo vaporizado & removido por sobre o vertedor para |
outro compartimento, sendo entdo retirado por controle de

nivel.

3.5.2.3 Dimensionamento

» Operaciao - Trocador de Calor

O HYSIM projeta e classifica os calcules para o tipo de trocador casco -
e tubo e, ainda, detalha o projeto e analisa a classificagdo e os custos do trocador
de calor. Seu fundamento teérico é baseado nos modelos termodinadmicos simples

no estado estacionario com duas saidas laterais e célculos do balango material.




7 Instalando um Trocador de Calor tipo RATING

A opgdo rating seleciona o trocador de calor fisico, ja existente, para que
possa ser instalado no fluxograma. Apos as especificagdes fisicas do trocador, 0
hysim fornecera calculos detalhados sobre queda de pressdo e coeficientes de
transferéncia de calor e usard estes resultados para determinar o desempenho
operacional do processo. O rate usa correlagbes generalizadas para o calculo da
transferéncia de calor e da queda de pressdo. Estas correlagbes apresentam
resultados aproximados que caracterizam bem o modelo operacional do trocador de
calor.

3.5.3 Sele¢do do Compressor

As técnicas econdmicas das BC's (BECKER & ZAKAK,1985) utilizam
um compressor para reciclar o calor latente dos vapores do topo da coluna e,
entdo, recomprimir os vapores em condigdes apropriadas para acionar calor ao
refervedor da base da coluna, chegando a reduzir a admissdo de energia na
coluna cerca de 10 a 15% da energia normalmente consumida no refervedor.
Os autores citam alguns fatores para a escolha do compressor:
v Confianga mecanica
v Eficiéncia
v Capacidade
v Capacidade “turndown”
v Custo
Os compressores mais usados (GELEGENIS & KOCUMOUTSOS,1996)
sa0 os dos tipos reciprocos e centrifugos
A. Compressores reciprocos -sd0 mais comuns devido a sua
simplicidade e eficiéncia razoavel. Podem ser usados para cargas
elevadas (acima de 150 KW ou mais) e a baixa poténcia (menor que
5 KW) que competem com compressores de hélice rotativo.
B. Compressores centrifugos - sdo tipicos de aplicagdes, com taxas de
fluxo muito altas (acima de 100 m%s) nas industrias de processos

guimicos. Tambem s&o vidveis nos projetos operando com um ou
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- dois estagios, mas possui razdo de compresséo limitada pelo ponto

maximo de velocidade e depende da construgdo e do tipo de material.

3.6 Otimizagdo

Segundo COULSON et. al. (1989) projetar & otimizar. O projetista
procura a solugdo melhor, 6tima, para um problema. Ao comegar a otimizar
qualquer sistema, a primeira etapa é identificar com clareza o objetivo: o
critério a ser usado para julgar a qualidade do funcionamento do sistema. Em
projeto de engenharia a meta sera invariavelmente um objetivo economico.

A otimizagdo busca os valores das variaveis no processo que
produzam o melhor critério de classificagdo do projeto, que usualmente
envolvem *compromissos™ entre os custos de capital e operacional EDGAR
& HIMMELBLAU (1988).

3.6.1 Otimizagdo do Sistema de Destilagdo Convencional

3.6.1.1 Razdo de refluxo 6tima

O projeto de uma unidade de destilagdo € comumente baseado nas
especificagdes, que dado o grau de separagao desejado, para uma alimentagio
fornecida numa dada composicédo, temperatura e taxa de fluxo conhecidas. O
projetista deve determinar o tamanho da coluna e a razdo de refluxo
necessarias para encontrar as especificacdes PETERS & TIMMERHAUS
(1991).
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4— Custo total

orweCc O

Razéo de refluxo 6timo

Figura 3.8 Determinagdo das condigdes 6timas de refluxo

De acordo com a Figura 3.8; nenhuma das situagdes extremas (refluxo
minimo ou refluxo total) representa condigdo econdomica de trabalho, pois em
ambas, o custo de equipamento torna-se inviavel GOMIDE (1988). O ponto
correspondente ao minimo custo total de operagao indica o valor da raz&o de
refluxo 6tima. Este valor depende de uma série de fatores locais, como 0s
custos de equipamentos, energia, agua e amortizagdes. Portanto, a obtengao
da razdo de refluxo que melhor ajuste-se ao sistema, dependera de um
balango econdmico. No entanto, estudos indicam que o valor étimo situa-se na
ordem de 1.1 a 1.5 vezes a razdo de refluxo minima PERRY & GREEN (1984).

3.6.2 Otimizagao do Sistema de Destilagdo com Recompressao
Direta do Vapor

A otimizagdo das condigbes operacionais, consiste em maximizar a
economia de energia e minimizar os investimentos adicionais requerido pela
operagao com o sistema de recompressdo do vapor FLORES et. al. (1984).
Para cada conjunto de valores das variaveis independentes estipuladas, seréo
obtidas novas condigdes de operagdo para o sistema com bomba de calor
(FERRE et. al.,1985).
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3.6.2.1 Fungao Objetivo
3.6.2.1.4 Maximizagao da economia de energia - COP

O critério mais importante (GELEGENIS & KOUMOUTSO0S,1996) para
avaliar a aplicabilidade de uma BC ¢é o rendimento tedrico ou o “coeficiente de
performance” (COP), é expresso pela relagdo do calor fornecido ao refervedor,

com & energia mecanica despendida:

ch

T

COP = (3.11)

De forma a analisar (MESZAROS & FONYQ,1986) os trés tipos de

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

maneira:
COFer =17 A’E J:(A{m— AT,) (3.12)
COP,, = .o T1;”+ AT (3.13)
COP,, = TBE;;T[:T—W T (3.14)

FONYO & MIZSEY (1994) concluiram a partir das equagdes acima que
a recompressao direta do vapor é o processo termodinamico mais eficiente e
que a BC com ciclo fechado (ou ciclo externo) apresenta o menor valor do
COP, isto &:

COP < COP < COPgy (3.15)




50

Nas aplicagbes praticas a eficiéncia, n , € 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 térmicas e o0
rendimento do conjunto de compressdao GAUSSENTE (19895).

O COP é bastante significativo: quanto maior o seu valor mais
econdmico serd o sistema com bomba de calor. Estimativas indicam um valor
entre 3 a 5 do seu valor (FONYO & MIZSEY,1994).

3.6.2.1.2 Minimizacdo dos investimentos adicionais

» Taxa e Tempo de Retorno

A principal fungdo-objetivo, considerada para o presente estudo é a
taxa de retorno do investimento de capital (FERRE et. al.,1985). De forma
simples é definida como sendo a relagédo entre a economia e o investimento
obtido pelo sistema,

) Economia (US$ ano)
~ Investimento (USS)

TR 1 (3.16)

esta por sua vez, corresponde ao inverso dado pelo tempo de retorno do

investimento adicional, através da equacéao:

100
TRIAd = —
TR (3.18)

3.7 Estimativa dos Custos

Segundo PETTERS & TIMMERHAUS (1991) uma planta de um projeto
aceitavel deve apresentar um processo que seja capaz de operar sobre
condicbes que fornegcam 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 alternativos e também para
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CAPiTULO IV

METODOLOGIA DE SIMULAGAO

4, Introdugdo

A metodologia descrita na Figura 4.1 apresenta a estrutura empregada
para as simulagbes em estado estacionario e um balango econdmico dos
sistemas de destilagdo 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 tem
por necessidade verificar o “‘compromisso” existente entre a concentragdo do
alcool e o custo de separagao.

4.1 Sintese da metodologia

Neste trabalho, a metodologia aplicada divide-se em trés partes:

(7)) Simulacdo do sistema de destilagdo convencional (S.D.C.).

(i) Implantagac da bomba de calor por recompressac direta do vapor
(S.D.R.V.) ao sistema convencional. Os paradmetros operacionais da coluna de
destilagdo sdo os mesmos para os sistemas de destilacao convencionat e com
recompressdo mecanica do vapor.

(iii) Comparagéo dos resultados da simulagdo entre os dois sistemas
fazendo uma avaliagdo econdmica simplificada dos sistemas com o proposito
de definir para o S.D.C. as condigdes otimas operacionais de projeto tendo
como fungéo - objetivo os custos de capital (C.CAP.) e operacional {C.0.). Os
célculos econdmicos inerentes ao S.D.R.V. envolve a Taxa de Retorno (TR}

como fung&o - objetivo.
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4.2 Estabelecimento de metas

Com a crise energética, o custo de operacac passou a ter uma grande

importancia na formagao do custo total de uma planta industrial e, de maneira

geral, a otimizagdo do sistema busca a recuperagdo maxima de energia e,
conseguentemente, um consumo minimo de utilitarios. Uma forma de atingir
essas condigdes otimas é estabelecer metas no desenvolvimento da

simulagdo, que possam dar subsidios para chegar ao consumo minimo de

utititarios.
| simuLacAo |
DESTILAGAO : DESTILAGAD
CONVENCIONAL C/RECOMPRESSAO
Fig. 4.2 DO VAPOR
Fig. 4.8
[oTimizacAo | —
[oTimizacAo |
PRATO ANALISE COP TEMPERATURA
RETROFIT ECONOMICA PINCH
|
CUSTO DE CUSTO e — ANALISE
CAPITAL OPERACIONAL ECONOMICA

1
X

INVESTIMENTO ECONCMIA
ADICIONAL i

TAXA E TEMPO
DE RETORNO

Figura 4.1 Sintese da simulag&o
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4.3 Simulagao do Sistema de Destilagdo Convencional_S.D.C

Simulou-se o S.D.C., esquematizado na Figura 4.2, para analisar a
influencia que a posigdo de alimentagcdo exerce sobre a carga térmica,
mediante minimizagdo da razdo de refluxo, para colunas com numero de
estagios definidos. Em seguida, fez-se uma avaliagdo de custos visando

estabelecer as condigbes otimas de operagao.

[ de TOPO 1V 85% ETOH
E.02 T—
|
\
[ 2 REFLUXO
3 ! |
: | T.01
ALIMENTAQAO _~—|
2.7% ETOH 2
. 1
|
n-1 ‘
__
E.01
__REsibuo |
0.01%ETOH

Figurad4.2 Configuragao do sistema de destilagéo convencional




4.3.1 OTIMIZAGAO_ PRATO RETROFIT

META: minimizar a razao de refluxc em fungdo do aumento do
numero de estagios, variando-se a posigdo do prato de

alimentacao.

Os dados operacionais, apresentados na Tabela 4.1, foram simulados
com a coluna de destilagdo operando num intervalo entre 15 a 105 estagios
tedricos, procurando obter para cada Ne o valor da razdo 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 Separagdo ETOH/H20

F {kg/h) Alimentagédo, liquido saturado 112400

X; (% ETOH) Fracdo molar na alimentagéo 2,7

X4 (% ETOH) Fragdo molar no destilado 85

Xy (% ETOH) Fragdo molar na base 0,01

- Te(°C) Temperatura de alimentagao 98,89
P, {atm) _ Pressao no topo 1
AP (atm) Diferenca de pressao base-topo 0,01316
w - 0 Dados de entrada para o HYSIM

Antes de iniciar a simulacdo da coluna, fez-se o balangoc de massa
total e por componentes para encontrar a taxa liquida no topo da coluna. Na

Tabela 4.2, estdo expostas as variaveis operacionais de entrada.
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Tabela 4.2 Corrente de alimentagdo

 Mistura  Temperatura °C)  Pressdo (atm) Carga de Alimentacio

liquido 98.89 2 5987 Kgmol/h
saturado
Componentes Composigéo
[% molar]
Etanol 2,7
Agua 97,3
Taxa de liquido
Produto Topo Composi¢ao[% molar]
Etanol 161,08 Kgmol/h 85 [topo]
Agua 28,43 Kgmol/h 15 [topo]
Total 189,51 Kgmol/h

» Chamando operacdo DESTILACAO

DESTILAGAOC Coluras ETOH /1,0

Fluxos Suspensos

Base Molar

condenssdor | v | Taxa Vapor 0_
-1

Base Molar _sim_
Taxa Liquido _189.51_

Estagio Topo
Razio Refluxo 3
Fstimativa Temperatura _77.°C
Pressio _1_atn

No de Estagios

"]--[:—‘ n Estdgio Base
refervedor Estmativa Temperatura 99 _

Pressio

Figura 4.3 Operacgédo Coluna de Destilagdo
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4.3.2 Dimensionamento

O dimensionamento dos principais equipamentos do sistema

convencional foi realizado mediante os resultados da simulagao.

4.3.2.1 Meta para dimensionar a coluna de destilagdo

Com auxilio do médulo “Checklist”, do pacote Hysim escolheu-se o tipo
de coluna a ser usada. Este médulo toma por base as condi¢gdes do processo
e algumas consideragdes sobre o projeto a ser avaliado. O resultado obtido
para esta categoria indica que um prato do tipo perfurado atende as
necessidades do sistema.

o especificacdes do prato tipo perfurado

Apos o resultade da analise “Checklist”, fez-se o dimensionamento da
coluna para cada variagdo do numero de estagios. Na simulagdo, o Hysim
divide a coluna em subseg¢des de diametro constante para ndo provocar seu
sobre-dimensionamento. A cada corte da segdo o diametro varia, e desse
modo, © diametro total da coluna sera o maior valor entre as areas
seccionadas (KISTER,1992). No projeto do prato, apenas 2 (duas) das
especificagbes, backup maximo da calba e AP/prato, tiveram seus valores
alterados. Os demais valores mantiveram-se inalterados conforme o padr&o do

simulador (Figuras 44 e 4.5).

PRATO_PERFURADO - entrada Dimensbes do Casce - informagoes

[S—
i
Falor do Sileme 1.00 Nowe da Secie:
o de Partes por Floxo: 1 (el branco p maximo)

S o T ST Tipo de Cabecore: _ Fliproidal _
: B ks ceiv 0o Prato: 24.00_ 1o Materialdo (ascol _ Aga carbone _
len.::.:.:;:;' l:)‘t:; :. Corrosio permissivel: _0.250 _In
;_BE, . . -y
AP praip: 136 mm kg Efciencin JOINT: _B.850 _
Clear da Calba: 1.%0_ln

Tipe do Vertedoure: _ relo_ e CODdIcIes do Projein

Mé:;:o“‘i;;?_"{;d:;f#- defautt: 120 % de P-T max
Tipo dn Calba: _vertical
Espmsurado Prato: 0122 In Presiao: psha
Dlamctro do Furo: _0.187_1a
Es realo do Furg: 000 in

Temperatara:

Materinl: _ o carbono_
Mimetro do Prato:

{ 30 espedficsdo s dasyfiado) _

Figura 4.4 Especificagbes do prato Figura 4.5 Dimensdes do casco
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4.3.2.2 Meta para dimensionar o trocador de calor

Atraves da op¢do ‘Rating”, fez-se uma avaliagdo aproximada da area
de troca térmica dos trocadores de calor: condensador e refervedor do sistema
convencional. Primeiro, definiu-se o tipo, configuragdo e as especificacdes de
projeto baseado no livio de KERN (1980) e no manual de Engenharia Quimica
PERRY & CHILTON (1985).

Depois de fixadas as especificagdes, realizou-se a simulagdo dos
equipamentos variando o diametro intemo dos tubos (Tabelas A2 e A4,
Apéndice - A), ou seja, variando o numero de tubos por casco e 0
espacamento da chicana. Os utilitarios foram a Agua de arrefecimento a 30°C

e vapor d’agua na pressdo de saturagdo.

o Tipo e configuracdo: trocador de calor casco-e-tubo de passe

simples no casco e tubas com digmetro externo de 3/4 in num arranjo
triangular de 15/16 in e espessura BWG 16,
u Especificando tipo de trocador rating

Opcracio CALOR CONDENSADOR Geometris Smplficads  Trocader de Calar RATTN
Tipe do Trocadar { TEMA ) A_F_L
Laterd do Tadbo Lateral do Gasco
Cormorte de ortrads Correrte de otrads
VAR AUUARESE DHDE LATERUL TTAS M LATFRAL CASTE
- N - —_— - Tubo Pames Canco 2 _ CeramSmes 10,
| | Fater de Suvarm _0 (KK _Coharf 1] CasnamPmaldo 10
i : Tubos pr (oo Fax & Spara 0D Chaf K
Tubo HIXE TTHY THIXE TGS
Qrpumots S0 m Tqo wnpha
i KR S — oty 1940 mn Cootwie _vatad
Eypemyn 16510 min QrieMeam) 250
Pach VR0 Expgzmono _
(et honantd
Linau_Angbo A7
" _— Alpon dou soparts por braroo sevd aaladnd pelo fasin
Laveral s Tubo Lasal & Canco do P praTTTITIA ST e e prick
Corrente de entracke CONDENSAIX). Correrse e evtracie_ACEAURC LATER4L. TUHD LUERL CLSD
Jcfoate e medatoa R h-C Cocdode demandatas . W hm <l
7 - ek e reme (0 Suech de oo _00_am
‘UAcaecbade _ KMKGh  Tipo do Troowr: _Rating Slmn e T
LA ek KIC-h Penos rocmc 1 Aren T

Figura 4.6 Correntes laterais Figura 4 6a Especificagbes do condensador
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2 REFERVEDOR ; ;
Operagao CALOR - Geometris Simplificads_ Trocakr de Calor RATING ==
eral do Tido I erdd dbo & Tiro do Trooador { TEMA) A K L
Correrte de entrade Correntie de entrads
Qi _EOYAP DAIXCE LATERAL TLHES DADCS: LATERAL CARTE
Tubo Precs O 2 Cwcoan Ses: 30
Fakr de Speira:_ QO04_Crha B CmcemPaalda 10
Tubo Tubos por Gy 762 Faer e Sger | CLO(IIN Chat 87
AR NS TLBUS HIXOS (FICAN
AP o AP Cargrimets. &B00 m Tipa _sirrples _
—— Qn ;19040 _rm ientada vatical
Bposz L6510 mm Cortes (Pedreay 000
Fah 1 5810 mm Pt 5.8
[Cnotaio @ horareal
' Lyt feogde 0
Loerd b Tido I el do Coxco mhquwﬂmmw
Cirrese de etrade VAP-1_ Correke de cotrace_JLOLLIQ) LATERAL TUHD IATERAL CASD
Crefioae de tamiarinas_ Kihad X Cocfiiste de trardvirean_ K vad €
Qe i prewsio 07 Quech depromio 02
TiA cnlouincke: lCK"-h Pames ro cmarx 3 : A

Figura 4.7 Correntes laterais Figura 4.7a Especificagdes do refervedor

4.3.3 Otimizacdo_ Avaliagao econdmica simplificada

META: determinar a faixa de analise e o ponto 6timo de operagdo do

sistema

4.3.3.1 Base de Calculo para Avaliagdao Econdmica

Com os resultados do dimensionamento da coluna de destilagao, do
condensador e do refervedor do sistema convencional, avaliou-se a parte
econdmica do sistema. Para efetuar os calculos de custos, dispbe-se da

planitha de custo ( Excel ) e a moeda estabelecida foi o ddlar americano.

4.3.3.1.1 Meta para o custo total anual

O custo total anual é dado pela soma do custo relativo ao capital
(instalacdo do equipamento) e os custos de consumo de utilitérios {custo de

operagao).
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» Custo de Capital

Para o calculo do custo de capital foram usadas as correlagdes de
GUTHRIE atualizada por um indicador econdmico da M & S (Marshal & Switf
Equpment Cost Index, 1985). Segundo GUTHRIE, o custo relativo ao capital de
instalacdo da coluna de destilagdo, condensador e refervedor,

respectivamente, pode ser dado de acordo com as seguintes equagdes:

C.I.,,US$=10981(D)"* -(H)"** (4.1)
C.1.,US$=6312- (4)** (4.2)
C.1,,US$ = 6365 -(4)" (4.3)

Usando as correlagbes acima, calcula-se para cada numero de
estagios resultante da otimizacdo prato-retrofit, o custo relativo ao capital do

8.D.C., que é a soma dos custos dos equipamentos dado por:

C.CA,US$=C.1,+C.I.+C.I, 4.4)

» Estimativa do investimento de capital fixo _ IFC

Para estimar o investimento de capital fixo (IFC) do sistema, fixou-se
uma taxa de juros (i) correspondente a 20% ao ano (PETTERS &
TIMMERHAUS, 1991), assumindo um tempo de vida Util (n) para a planta de
10 anos (MESZAROS & MEIL], 1994). A relagdo obtida em OMIDEYI et. al.

{1984) apresenta-se da seguinte forma:

C.CA

[.F.C (USS$/ano) = Tl#f—)— _ (4.5)
“ 4

Onde:

f, = (1+i)” | (4.6)




62

S

> Custo Operacional

O custo de operagdo (energia) é calculado em fungdo dos custos e
consumo dos utilitarios quente (vapor d'agua) e frio (dgua de refrigeracao),
mediante a Tabela 4.3 e a relagdo (Equagdo 4.7) obtida do trabatho de
MESZAROS & FONYO (1986), estipulando na equagido um tempo operacional
( HO ) para o sistema de 8000 h/ano (SILVA,1996).

Tabela 4.3 Custos unitarios de energia (COPENE-BA, 1996)

Ca - 4gua de refrigeragdo = 0,02 US$/m*
Cy - vapor d'agua = 0,007 US$/Kg
Ce - energia elétrica = 0,03 US$/KWh

C.0., %% =HO - (c\,Q\, + caQa) (4.7)

Desse modo, o custo total anual e calculado (Tabela A.9, Apéndice-A)

através da expressao abaixo:

CT.A.,%%,,=CCA + CO (4.8)

Com o resultado do projeto econdmico (Figura 5.9) do S.D.C., adaptou-
se a bomba de calor por recompressao direta do vapor ao sistema

convencicnal otimizado.

PARTE Il SDRV._

4.4 Simulagdo do S.D.R.V.

Para a simulag@o do sistema de destilagdo com recompressao direta
do vapor, analisou-se o caso-base da Figura 4.8 com a coluna de destilagao
operando nas mesmas condigdes da coluna convenciona! otimizada. A

avaliagdo econdmica simplificada teve como fungéo-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 destilagdo convencional.

E
: DESTILADO
V.01 ——
B5%ETOH
—
VAPOR 5
P/COMPRESSAO
Tr
REFLUXO
l;
3 P
I V.10 *
amewiacro| | .o
LT%ETOH'JEL* I”I K.100
; -1 | PaTs £.04
| | —_—
! _——/ ATco
’ E.03
| _[ =
; - la==
r T, % T.  CONDENSADO |
|
‘ . REsiDuO
0.01%ETOH

Figura 4.8 Configuragao da destilagdo com recompresssao direta do vapor

META: analisar a influéncia que o aumento da pressado de descarga do
compressor exerce sobre a diferenga de temperatura de condensagao

(temperatura pinch) e sobre a taxa e o tempo de retorno.
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4.4.1 Descrigdo do processo

Os vapores de topo da coluna (Figura 4.8) sdc recomprimidos no
compressor (K-100) operando com eficéncia politrdpica de 75% calculada pelo
HYSIM. Os vapores recomprimidos com niveis energéticos elevados, seguem
para o refervedor - condensador (E-03) da BC, condensam-se, fornecendo
calor de condensacdo a base da coluna. Em seguida, a carga condensada é
subresfriada no resfriador (E-04), sofre um flash isotérmico na valvula de
expansao (V-10) para retornar as condi¢des especificadas, antes de ser

separada no vaso acumulador (V-01) em carga de refluxo para a coluna e
produto destilado.

4.4.2 Otimizagdo_Temperatura pinch e Coeficiente de
performance

0 Meta para determinar a diferenca de temperatura de

condensacio {temperatura pinch] no refervedor-

condensador da bomba de calor.

Ag fixar a carga térmica Stima do refervedor (E-O1, Figura 4.2) obtida
do sistema de destilagdo convencional no refervedor-condensador (E-03,
Figura 4.8), simulou-se o S.D.R.V. considerando o critério de saturagao. Na
simulagdo variou-se a pressdo de descarga do compressor (Pq) até atingir o
critério de saturagdo que estabelece a menor pressdo na qual a temperatura
de condensagdo deos vapores (T.) de topo da coluna ocorra a uns poucos

graus acima da temperatura de ebuligdo do produto de base.

i. Para o caso-base, variou-se a pressdo de descarga (Pu)

de4a 18 atm.
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Para otimizar o processo, baseado no resultado da simulagéo, fixou-se
um valor pinch entre as cargas de residuo e de condensado g fez-se um
ajuste nos parametros operacionais. Para este procedimento usou-se a 0pgao
“Adjust” utilitario do HYSIM. Deste modo, o S.D.R.V. fica adaptado para
encontrar 0 novo valor da press&o de descarga do compressor.

As operagbes unitarias usadas para a simulagdo S.D.RV., estdo
presentes na Tabela 44 e os seus correspondentes resultados estao
dispostos no Apéndice-C.

Tabela 4.4 Operacdes Unitarias utilizadas na simulagdo do S.D.R.\V.

Operagdes Unitdrias
Coluna  Torre-l: ALIM -RESIDUO  -DESTILADO
-Q-COND  Q-REF COMP-1

Comp K-100: COMP-1 -COMP-2 HP-COMP
Tipo: Politropica :
Eficiéncia Adiabitica: 71.21% Eficéncia Politropica: 75.01%

Cool COOLER: COMP-2 -COND-3 -Q-REF
AP: 0.0130 atm
Heat TROCA-100: COND-3 -RESF-{ H,0-FRIA -H,0-AQUEC
UA cakulsdo: 105383.21 KJ/"C-h  Passes no Casco: 1
UA dado: KJ/C-h Tipo: RATE
Valv VALYE: RESFH -VAV.S
Sepa SEPA: VALV-S -ACUMU-LIQ -VAP
Tee DIV]: ACUMU-LIQ -DESTILADO -REFLUXO

Adju AJUSTE: Varawl Ajustada: PRESSAO da corrente COMP-2
Variavel Dependente: TEMPERATURA da corrente COND-3

Target: ~—— corrente RESI
Tolerancia: 0.5000°C Siep:  5066.2500 KPa
Tipo: SECANTE

o Meta para o Coeficiente de Performance _COP

A medida em que se simula o sistema para cada valor de Pq

pertencente a faixa de operagdo do compressor e, de posse desses
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resultados, calcula-se o COP através da retagdo (Equagéo 4.9) entre a carga

térmica fornecida pelo sistema de destilagéo convencional com o trabatho de

COP = Q%’Vm | (4.9)

4.4.3 Dimensionamento

COmMpressao:

Simula-se o trocador de calor do tipo resfriador, usando 0 mesmo
procedimento adotado para a configuragdo de projeto do condensador do
SDC. Entretanto, para cada valor da press&o de descarga do compressor, tém-

se um valor correspondente a area de troca térmica.

pemmtsss (e rac 30  HEAT  RESFRIADOR: Geanctria Simplificads _ Trocadar de Cabor RATING=
{averad do Twbes Latrd! do Camco Tipe do Trocader | TEWA) A_E_L
Correrie & erracie Cormerte de ertrmi
s -IROFRA, THOCE: LATERAL TT DS DADGE LATERAL CARTS
Tubo PamesCias 2 _ Casvembenss 10
Fauer de Sugms _ 0O Chenf BJ Cas oniParabedo 1 0
Tabo Tuben o Camcn Faor de Suera 000U Cohrt K0
AR DUXE TTAOS DHIXE: (FBCANA
= (aaco AP (rrpamento. 6000m Tipo _sumples
- o _19040 _mm Onatagio _wrucal
Egexan 1 6510_om Cune (Rearea) 500
Pach G R130_mm Eacammio 0
Orkrtmohe  _hortmntal _
Lavout_Arguo: 30 _ o
Loewrad db Tubo Laterd o (B> Alpurs &8 Lopartes parteretra on browo serd aalodado pelo Ingie
Corverse dr evtrmce RENF-d_ Corverte e entradee HOWAQUECT LATERAL TUBOD LATERAL CAYT?
Ciefie de naslorira_ K0 o C Chefodne & ruwdoos Kha £
" e NWCh  TgodoT . Rutig Queds & promic_00136_wm Lmhdmmmlsé__m
Unodadeds _ KICh  Pmssmoms 3 Doy Oaco - 0

Figura 4.9 Operag3o troc. de calor Figura 4.9a Especificando trocador rating

4.4.4 Otimizagdo_Avaliagdo econdmica simplificada

META: determinar a taxa e o tempo de retorno do investimento

adicional feito pela implantagdo da bomba de calor ao sistema de

destilagao convencional.




67

4.4.4.1 Base de célculo para avaliagdo econdmica

A base de célculo efetuada para o S.D.R.V. é praticamente a mesma
que a desenvolvida no S$.D.C. Porém, sdo incluidos os calculos de custo dos
equipamentos adicionais, compressor e resfriador, e os calculos inerente ao
balanco econdmico resultante da comparagdo feita entre os dois sistemas
analisados. Usou-se 0 mesma planilha de custo como também as correlagbes

atualizadas de GUTHRIE, a base monetaria sendo o délar americano.

4.44.1.1 Meta para o custo do Capital Adicional

O custo do capital adicional {C.CAd) & dado pela soma dos custos dos

equipamentos adicionais, segundo a relagdo abaixo:

C.CAd,US$=C.1., + C. I, (4.10)

» Custo do compressor

Com o valor do trabalho de compressdo (W..) obtido apds a simufagao
do sistema, efetuou-se os calculos relativa ao custo do equipamento mediante

a correlagao de GUTHRIE, abaixo:
C.I.,.US$=7543 (W) (@11)

» Custo do resfriador

Com o resultado da area de troca termica obtida da simulagéo, o custo
do equipamento é calculado pela mesma correlagdo de Guthrie utilizada no
célculo do condensador do sistema de destilagao convencional.

Feito isto, pode-se expressar os resultados obtidos para o C.CAd do

sistema conforme a Tabela A.6 (Apéndice-A).
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44.4.1.2 Meta para o Custo de Operagado

Da mesma forma que foi estabelecido nos calculos do S.D.C., o custo
operacional é dado pela soma das contribuicbes de energia. Para este
sistema, a contribuicdo de energia elétrica € a nova parcela a ser adicionada
ao consumo de agua de refrigeragdo devido a adigdo do compressor. A
relacdo de MESZAROS & FONYO (1886) inclui o consumo do utilitario de
energia elétrica (Tabela 4.3) e define-se conforme a Equagdo 4.13. Tambeéem
considerou-se na equagao o mesmo tempo operacional (SILVA,1996), 8000
h/ano, designado para ¢ servigo.

C.O.gyy = HO -(cﬂ{c +caQa) (4.12)

Os resultados da estimativa para o custo operacional do sistema estao

presentes na Tabela A 8 (Apéndice-A).

44413 Meta para determinar a Fungdo_Objetivo

O célculo da funcio-objetivo relaciona as configuragbes de projetos,
em fungdo de uma andlise comparativa entre o S.D.RV. e o sistema de
destilagdo convencional. Calcular a fungac-objetivo, significa predizer as
vantagens ou desvantagens econdmicas relativa ao investimento adicional e a
economia oferecidas pela implantagéo da BC ao sistema convencional.

i Investimento Adicional

O investimento adicional a ser calculado e a relagdo (Equagéo 4.13)
entre o custo de capital adicional fornecido pelo S.D.R.V. e o custo de capital

(CCA) dado pelo sistema de destilagao convencional.

[.Ad=CCAd.qy — C.CA. (4.13)
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iiLEconomia do sistema

Formecido o valor do custo operacional do sistema de destilagao
convencional, cdlcula-se a economia (Ec), Equacgéo 4.14, gerada pelo SD.R.V.

da seguinte forma:

Ec= COg¢ —~ COgppy (4.14)

4.4.4.1.3.1 Fungao-objetivo_Taxa de Retorno

A taxa de retorno (TR) é uma varidvel econdmica que relaciona,
Equagdes 4.15 e 4.16, a econcmia e o investimento adicional estabelecido
pelo S.D.R.V., em termos percentuais. Com os resultados obtidos da analise
econdmica, calcula-se seu valor e, conseguentemente, obtém-se de maneira
inversa o tempo de retomo (TRIAd) do investimento adicional gerado pela

adigcao do compressor ao sistema de destilagao convencional.

E
[TR].% = %Ad (4.15)

[TRI1Ad],ano = I»A%C (4.16)




[ TY

70

PARTE lii Efeito da pressao__

4.5 Efeito da queda de pressdo na coluna

META: analisar a sensibilidade paramétrica do sistema de destilagao

convencional por redu¢do da queda de pressao na coluna.

Na simulagio do sistema de destilacdo com recompressdo direta do
vapor, analisou-se 0 caso-base da Figura 4.8 com a coluna de destilagio nas
condigdes da coluna convencional otimizada.

Nesta nova situagdo, modifica-se o caso-base reduzindo a queda de
pressdo (AP) da coluna sem descaracterizar as condiges 6timas do S.D.C.
nem as especificagbes dos produtos. Com a redugdo da queda de pressao na
coluna de destilagdo é necessdria nova avaliagdo econdmica do sistema
convencional para determinar as condigbes operacionais e, entdo, refazer a
analise para o sistema com a recompressdo do vapor. O procedimento da
simulagio e dos calculos de custos € o mesmo desenvolvido, referente ao

caso-base.

ii. Para as alteracoes (A) e (B) do caso-base, variou-se a pressao
de descarga {Py) de 3 a 7 atm e 1.5 a 5.5 atm,

respectivamente.
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CAPIiTULO V
RESULTADOS DA SIMULAGAO
5. Introdugio

Neste capitulo serdo apresentados os resultados, em forma de
graficos, as andlises da simulacao do sistema de destilagdo convencional, bem
como da destilagdo auxiliada com uma bomba de calor por recompresséo
direta do vapor para a separagdo da mistura aquosa de etanol. A sequéncia
dos resultados esta dividida em trés etapas:

l. OTIMIZAGAO DO S.0.C (SISTEMA DE DESTILAGAO
CONVENCIONAL)

o prato_retrofit: determina a posicdo do prato de
alimentacdo e a faixa de andlise operacional do
sistema.

o avaliagdo econdmica preliminar: indica o projeto
econdmico dentro da faixa 6tima operacional tendo
com funcdo-objetivo os custos fixos de capital (CCA} e
de operacao {CO).

Il. OTIMIZACAO DO  S.D.R\V. (SISTEMA DE DESTILACAO C/
RECOMPRESSAO DO VAPOR) ,

o Diferenca de Temperatura no refervedor-condensador da
bomba de calor, AT.: determina para o caso_base a
temperatura pinch dentro da faixa de aplicacao
econdmica da bomba de calor {BC) obedecendo ao
principio da recompressao do vapor.

o Avaliacdo econdmica preliminar: compara
economicamente o S.D.R.V. com o S.D.C., tendo como
funcdo-objetivo a taxa de retorno do investimento

adicional.
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HI.EFEITO DA QUEDA DE PRESSAQO NA COLUNA
o analisa a sensibilidade do sistema de destilagao
convencional, modificado por duas alteragdoes na

pressao de base da coluna.

PARTE | SD.C

5.1 Otimizagao do Sistema de Destilagdo Convencional

O S.D.C. foi otimizado visando encontrar as condigbes otimas
operacionais e, com isso, definir o projeto econdmico para implantar a BC por
recompressdo direta do vapor. O estabelecimento de metas para o prato -

retrofit e para a avaliagdo econdmica, desencadeia os seguintes resultados:

5.1.1 Prato-Retrofit

5.1.1.1 Posigao do prato de alimentacao

6.4 Ne de estagios da coluna
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Figura 5.1- Influéncia do prato de alimentagéc sobre a razéo de refluxo
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A Figura 5.1 mostra que a razdo de refluxo diminui a medida que a
posicdo do prato de alimentagdo aumenta em diregdo ao fundo da coluna para
determinados numeros de estagios. Observa-se que a localizagdo do prato de
alimentagdo exerce uma infludncia significativa sobre a razdo de refluxo,
quando o nimero de estagios tende ao minimo. A partir do estagio 35, esta
localizagdo torna-se sem efeito sobre a razdo de refluxo.

Acima de colunas com 35 estagios, a posigdo do prato de alimentagao
praticamente ndo influéncia a razdo de refluxo a qual diminui com ¢ aumento
do numero de estagios e comega a estabilizar até atingir o refluxo minimo.
Portanto, qualquer que seja a posigdo escolhida, dentro da faixa de estudo,
esta sera um ponto para introduzir a alimentagdo, pois a alimentagdo sendo
liguido-saturado a concentragdo em qualquer destes pontos sera
aproximadamente igual a composicdo da alimentagdo. Esta avaliagdo €
compartivel com a afirmagdo de KING (1971) para alimentagdo em condigdes
de liquido-saturado.

Abaixo de colunas com 35 estagios, a razao de refluxo aumenta com a
redugdo do numero de estagios, tendo como limite o refluxo total. Este
comportamento ocorre devido ao numero reduzido de estagios na zona de
retificacdo, pois a alimentacdo sendo introduzida numa bandeja, cuja
composicao n3o esta proxima a da alimentagéo, ocorre uma contaminagao por
efeito de mistura, alterando os perfis de concentragdo e temperatura ao longo
da coluna. A redugdo da eficiencia de separagdo aumenta a razéo de refluxo
para capacitar a separacio especificada. Este comportamento foi também
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 operagao

110
.
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Figura 5.2- Comportamento do numero de estagios sobre a razao de refluxo

Os sistemas de destilagdo convencional sdc 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 também o custo de energia do sistema. Por esta razéo e
necessario fazer uma avaliacéo de custos para encontrar o valor desta variavel
de operacao. Desta forma, o estudo do comportamento do numero de estagios
em fungac da razao de refluxo tem por objetivo determinar a razdo de refluxo
minima e a sua faixa de operacio. Dentro desta faixa, pode-se obter, através
de um balango econdmico, o ponto 6timo que defina o projeto econdmico para
instalar a BC ao sistema convencional.

O efeito da variagdo da razao de refluxo de 3,4 a 18 esté representado
na Figura 5.2, a qual mostra que o numero de estagios requerido foi reduzido
de 105 para 15 mediante 0 aumento da razéo de refluxo. Percebe-se que o
R.. © Nemnn a refluxo total constituem assintotas a curva e, estas regides
assintéticas a nivel de projeto, deve ser evitada. Pois, uma razdo de refluxo

elevada acarreta menor numero de estagios, mas aumenta as cargas térmicas
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do refervedor e do condensador e, consequentemente a elevagdo dos custos
operacionais. Por outro lado, a diminuigdo da raz&o de refluxa causa aumento
do numero de estagios e uma redugdo dos custos operacionais. Com um
refluxo menor do que R, € impassivel realizar a operagdo especificada.

De acordo com dados da literatura {PERRY & GREEN,1984) a razao
de refluxo otima para uma determinada separagdo encontra-se na faixa de
(1,1 2 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.

5.1.2 Otimizacao_ Avaliagdo econdmica simplificada

Os resultados, sobre o projeto econdmico sdo analisados para
determinar a razdo de refluxo étima e, consequentemente, o desempenho do
sistema de destilagio convencional. O calculo financeiro leva em consideragao
os custos de capital (C.CA) dos principais equipamentos (coluna, condensador
e refervedor) e o custo operacional {C.0O) de energia relativo ao gasto de agua
de arrefecimento e vapor d'agua. O custo total anual (C.T.A)} € a soma dos

custos de capital e operacional do sistema.

5.1.2.1 Dimensionamento

Nas Figuras 5.3(aeb) representa-se as dimensdes da coluna de
destilagao convencional, como também na Figura 5.4 a estimativa de custo do
equipamento. As varidveis correspondente a area de troca térmica e ao custo
de investimeto anual do condensador e do refervedor mostram através das
Figuras (5.5 e 5.5a; 5.6 e 5.6a), respectivamente, o comportamento de cada

gquipamento projetado.
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5.1.2.1.1 Coluna de Destilagao Convencional

Diametro, D (m)
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Figuras 5.3 (a e b) - Influéncia do nimero de estagios sobre as dimensfes da

coluna
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As dimensdes do diametro e da altura a serem usados na correlagio
de GUTHIER referente a coluna de destilagdo estdo representadas na
Figura 5.3. Esta Figura coloca em evidéncia a influéncia do numero de
estagios (Ne) sobre o diametro (D) e a altura (H) da coluna. O Ne evoluindo de
24 a 70 estagios, a altura da coluna aumenta proporcionaimente, o diametro
diminui de 2,29 m para 1,88 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.,1889; FOUST et. al.,1982; KING,1971).

o 1250} . —+— Investimento de Capital {(US$/ano) 10° 4110 O
e \_ \ —a— C. Total Anual da coluna (US$/ano) / ] '%_
° 1200 M —v— C, Operacional (US$/ano) 4100 g_
3 i + § —
Py - im =2
\ B} <
SARTE ) S AN +/ 1% &
< b LN apyr 1 5
— '\ \ * /. - 80 @
O 1100} " =2
T '_i‘\ g } ©
2 K - 170 T
< 1050 \ whans I %
= L P &»
3 . J——— 460 g
= 1000 L,/ N ] S
% +.+ v 'Yv w,_.—-—"' v i 50
8 950 PR R PR SUVEPURN PR I R P BT S

20 26 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75

Numero de Estagios, Ne

Figura 5.4 - infludncia do Ne da coluna sobre o custo de investimento total

De acordo com a Figura 5.4 e a Tabela A 1 (Apéndice-A), o custo de
investimento da coluna aumenta em fungdo do nUumero 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 elevagdo na altura da coluna causada pela redugdo na razdo de refluxo
(Figura 5.2). De tal modo gue, a elevagdo da altura da coluna gera um

interesse econdmico maior do que a diminuigdo do diametro, devido a redugao
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na taxa de vapor que, consequentemente, atingira as taxas de calor removida
e fornecida a coluna.

O custo operacional do vapor e da agua de arrefecimento, diminui até
um intervalo minimo do nimero de estagios variando de 35 a 40 estagios, e
apartir desta faixa comega a aumentar moderadamente. O custo total anual da
coluna & a soma das duas curvas da Figura 5.4, cuja “performance” € igual a
assintota do custo operacional o qual exerce influéncia maior sobre ¢ projeto
econdmico, j& que a mistura aquosa de etanol encontra-se proximo a regiao
azeotrépica. O custo total anual minimo localiza-se numa faixa intermediaria

do nuamero compreendido entre 35 a 39 estagios tedricos.

5.1.2.1.2 Condensador
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Figura 5.5 - Influéncia do Ne sobre o custo de investimento anual e

area do condensador
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5.1.2.1.3 Refervedor
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Figura 5.6 - Influéncia do Ne sobre o custo de investimento anual e area do

refervedor
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Figura 5.6a - Influéncia do Ne sobre o C.1. A. e a taxa de liquido no refervedor

» Influéncia das varidveis de projeto para a instalacao do
condensador :

As Figuras (5.5 e 55a) e a Tabela A3 (Apéndice-A), evidenciam
predominantemente o custo de investimento anual do equipamento instalado, a
taxa de vapor e a area de troca térmica do condensador sobre o numero de
estagios. Em ambas Figuras o custo de investimento anual {(C.LA.), diminui,
assim como decrescem a area de troca térmica (Figura 5.5) e a taxa de vapor
(Figura 56) a ser processada no equipamento, enquanto aumenta-se ©
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 redugdc nos custos. Ao passo que o
numero de estagios aumenta, a razdo de refluxo diminui (Figura 5.2) fazendo
com que a taxa de vapor diminua e interfira diretamente na redugdo da area de
troca térmica e, consequentemente, nos custos de investimento anual do

condensador.
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> Influéncia das varidveis de projeto para a instalacdo do

refervedor

As Figuras (5.6 e 5.6a) e Tabela A.5 (Apéndice-A) representam o custo
de investimento anual para instalag3o do equipamento, a taxa de liquido e a
area de troca térmica sobre 0 numero de estagios. Nas duas figuras, com 0
aumento do Ne o custo de investimento anual do refervedor € minimizado num
intervalo de 26 a 60 estagios para uma area superficial de troca térmica
minima de 348 m% e a taxa de liquido a ser processado no equipamento passa
por uma faixa minima de operagdo. Percebe-se entdo, que a razdo de refluxo
diminui com a elevag¢io do numero de estagios (Figura 5.2}, fazendo com que
a taxa de liquido minimize e interfira diretamente na area de troca térmica e,

consequentemente, no custo de investimento anual do refervedor.

5.1.2.2 Estimativa de custo para escolha do projeto econémico

O projeto final e os parametros operacionais 6timos para o sistema de
destilagdo convencional (S.D.C.) que atende as condigdes do caso-base estao
ilustrados na Figura 5.9. A unidade opera a 8000 h/ano e o custo total anual,
inclui, além do custo operacional, uma estimativa para o investimento do
capital fixo de 20% durante um periodo de operagéo da planta de 10 anos. Na
analise econdmica a varidvel manipulada e otimizada para descrever

completamente a coluna é a raz&o de refluxo.

5.1.2.2.1 Razéo de refluxo 6tima

Condizente com PETERS & TIMMERHAUS (1991) as variaveis
econdmicas envolvidas no trabalho sdo o custo da coluna, custo do
condensador e do refervedor, que s&o representados pelas Tabelas (A6 e
A.7) (Apéndice-A), como o custo e 0 investimento do capital fixo. Os custo de
vapor e agua de arrefecimento demonstrados na Tabela A8 (Apéndice-A),

correspondem ao custo operacional do sistema.
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Os resultados da simulagdo da unidade de destilagdo convencional e
da analise econdomica sobre o custo total anual para diferentes valores da
razdo de refluxo estdo exibidos na Tabela A.9 (Apéndice-A), & pelas Figuras
(5.7 e 5.7a).

Nota-se, através da Figura 5.7, a grande diferenga entre o custo total
anual (C.T.A) e o investimento do capital fixo (I.C.F.) retratando quanto o
custo de operagdo influencia, signficativamente, na economia do sistema. De
fato, para alcancar a especificagdo desejada do etanol a 85% molar, este valor
aproxima-se do ponto de azeotropia (Figura 3.5) onde a separagdo da mistura
torna-se mais dificil por destilagdo convencional devido a elevagdo no
consumo de energia (LEE & PAHL,1985). Portanto, o etanol a 85% molar esta
no limiar da regido azeotrépica e, em termos econdmicos, este aumento de
energia afeta o custo operacional como também interfere predominantemente
no C.T.A. do sistema de destilagdo convencional.

De forma coerente, segundo GOMIDE (1888), nenhuma das situagbes
extremas relativo a razdo de refluxo otima (Figura 3.8) representa condigio
econdmica de trabalho. _

Observando a Figura 57a, ao aumentarmos a razdo de refluxo
verifica-se a tendéncia do custo de operagdo do sistema aumentar, mas a
altura da coluna diminui rapidamente, reduzindo o investimento do capital fixo

(LC.F.). Todavia, o diametro aumenta com a razdc de refluxo e,

consequentemente, a taxa de vapor também eleva-se (Figura 5.3) e interfere |

diretamente no tamanho do condensador (Figura 5.5) e do refervedor (Figura
56) e a partir de uma razdo de refluxo bem definida, o custo total anual
comega a aumentar. Por outro lado, se “induzimos” a razdo de refluxo a regiao
de refluxo minimo, o numero de estagios cresce infinitamente (Figura 5.2},
assim como o |.C.F. e apesar do custo de operagao ser reduzido, pois o refluxo
¢ minimo, o CTA cresce muito mais. Percebe-se, entdo, 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 estégios (Figura

5.4). Nesta faixa a razao de refiuxo étima cai de 3,81 para 3,69.
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» Escolha do Projeto Econémico

A razao de refluxa étima definira o projeto econémico para instalagao
da bomba de calor. Neste caso, 0 minimo ocorre numa razao de refluxo em
torno de 3,72. A razdo de refluxo minima exibida na Figura 52 e de
aproximadamente 3,40 e, portanto, o custo total anual minimo ocorre num
quociente de refluxo 6timo igual a 1,10 dado pela Tabela A.10 (Apéndice-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 razéoc de
refluxo otima de 1,1 a 1,5 vezes o valor de Rmi,.. Também condiz com PETERS
& TIMMERHAUS (1991) quando avalia economicamente a razdo de refluxo
4tima para separagio 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 & 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 razdo de refluxo étima mediante a analise de custo
simplificado, fica estabelecido através da Tabela 5.1 o projeto econdmico de
uma coluna de destilagdo operando com 38 estagios de equilibrio com uma
diferenca de temperatura e de pressdo através da coluna

(Tabela A.11, Apéndice-A), cerca de 3362°C e 1,50 atm, respectivamente,

" com um consumo de energia na ordem de 11063 KW.
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Tabela 5.1 Ponto 6timo de operacao p/ separacio do sistema ETANOL- AGUA

Varaveis Operacionais

Variaveis Referéncia Valores Operacionais

F (Kg/h) Alimentag&o, 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) Fracdo molar na alimentagdo 2,7

Xd (%ETOH) Fragdo molar no destilado 85

Tb (°C) Temperatura de base 111,74

Tt (°C) Temperatura de topo 78,12

AT (°C) Diferenga de temperatura base- 33,62

topo

Pt (atm) Pressao de topo 1

Pb {atm) Press&o de base 1,5

AP {atm) Diferenga de pressao base-topo 0,5

RR Razéo de refluxo 3,72

Ne Numero de estagios 38

Pf Prato de alimentagéo 19

Qc (kw) Taxa de calor do condensador 9.663

Qr (kw) Taxa de caler de refervedor 11.063

Variaveis Econdmicas
Inv.do Capital Fixo {US$/ano) 183.433,00
Custo Operacional (US$/ano) 979.961,00
Custo Total Anual (US$/ano) 1.163.394,00
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Figura 5.9 Configuragao do sistema de destilagio convencional otimizado
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5.2 Implantacdo da bomba de calor ao Sistema de Destilagao
Convencional

FERRE et al.(1985) ressalta, em seu estudo, que uma das mais
eficientes técnicas de economizar energia nos processos de destilagao é a
implantacdo de uma bomba de calor ac sistema convencional. Entre os trés
tipos de bomba de calor (Figuras 2.4, 25 e 2.6) a mais vantajosa é a
recompressao direta do vapor, porque, além de economizar energia admite,
ocasionalmente, um melhor retorno de investimento do capital adicional
(FLORES et. al.,1984). Por outro lado, observa OMIDEY| et. a!. (A,1984) tem a
desvantagem de interferir no processo de destilag3o, pelo fato de utilizar o
fluido do processo da coluna como refrigerante. Esta desvantagem tem
limitado bastate sua aplicagdo. '

Nesta segunda parte dos resultados, analiza-se o efeito econdmico
causado pela introdugio da recompressdo direta do vapor ao sistema de
destilagao convencional (Figura 5.10). E um esquema bastante simples onde é
adicionado, além de um compressor, um resfriador auxiliar para manter o
equilibrio entre as correntes fluidas efluentes e, também, uma valvula flash
para retornar as condi¢bes de refluxo 6timo obtido no sistema de destilagio
convencional. A Tabela 5.2 apresenta as caracteristicas fisicas do sistema

etanol-agua estudado.

Tabela 5.2 Caracteristicas do sistema ETOH - H,0

PRESSAO a coluna opera a pressao atmosferica

a mistura tem um comporatamento
liquido-vapor ndo-ideal representado

Equilibrio liquido-vapor- ELV oelas equagdes NRTL e SRK

AT através da coluna 33.62°C ou 92.51°F
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Figura 5.10 - Configuragdo da destilagdo com recompresssao direta do vapor

5.2.1 Determinacgdo da faixa de operagdo da bomba de calor

Os dados obtidos através da simulagdo do sistema de destilagao

usando a recompressao dos vapores de topo estdo na Tabela B.1(Apéndice-

B) e esta representado na Figura 5.11.
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Figura 5.11- Comportamento da DT de condensag3o no refervedor-
condensador
De acordo com o critério estabelecido para atingir as condigdes de
saturacdo (FLORES et al.,1984; GOPICHAND et. al.,1984; FERRE
et. al.,1985; COLLURA & LUYBEN, 1988; MEILI,1990; SILVA, 1996), a menor

pressao de descarga corresponde a temperatura de condensagao dos vapores

(Te) de topo da coluna em que ocofra a uns poucos graus acima da

temperatura de ebuligdo do produto de base (Tg). Desta forma, a Figura 5.11
exibe a regido de operagdo da bomba de calor para o fluido do processo,
circulando a uma pressdo de descarga acima de 12 atm. A partir deste ponto,
em toda a regido de operac¢do, a diferenga de temperatura no refervedor-
condensador €& proporcional ao aumento da pressdo de descarga do
compressor. Este comportamento deve-se ao fato da coluna de destilagao
operar & uma elevada diferenga de temperatura, como também operar numa
variagdo de pressao {AP) razoavelmente elevada para implantar a bomba de
calor. Isto faz com que a compressdo 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




9N

coluna provoca uma alta razdo de compressao, consequentemente, aumenta a
poténcia do compressor, além de se afastar das condigdes limites da regiao

onde os incentivos econdmicos existem, cerca de 16°C.

5.2.2 Condigﬁesr operacionais para a maxima economia de

energia
5.2.2.1 Razao de compressao e Coeficiente de performance

3400
g L —n— Poténcia do compressor, Wre (KW)
x e —4 4,0

3300 - ’
o . pd O
2 i ol i 8
S 2200} - // ol
™ //' 43,8 g
W e
owl N N :
£ | condicdes operaciorais - T
S COP =4 7 . Jag B
o 000 Wre = 2792 KW, ™ . T g
g //// \ 'I é
£ 2900 | /-’ _ 2
5 e \ {34 ©
= 2800F W \.

g - —e— Coeficente de performance, COP
2700 'l L L 1 d 1 " [l n H N 1 " ] 3.2
11 12 13 14 15 16 17 18

Razd0 de compressaoe, RC

Figura 5.12 - Influéncia da poténcia elétrica do compressor e do COP sobre a

razao de compressao

Conforme definida, a regido de operagdo para o sistema com
recompressao, através da Figura 5.11, devido a representatividade de uma
faixa da diferenga de temperatura de condensagdo no refervedor-condensador
(ATco) negativa, a avaliagdo econdbmica para o caso-base em estudo limita-se
a uma analise dos dados nesta regido.

O parametro operacional mais importante que avalia a aplicabilidade
da bomba de calor é o coeficiente de performance (COP) (GELEGENIS
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& KOUMOUTSO0S, 1996). O coeficiente que classifica a BC para uso, indica
que quanto maior o seu valor mais econdmico sera o sistema em operagéo.

Nas Figuras (5.12 e 5.13) esta representado o efeito do trabalho de
compressao e o COP sobre a razdo de compressdo, bem como a influéncia do
COP sobre a diferenca de temperatuta de condensagido. A partir de uma
pressdo de descarga definida de 12 atm (Figura 5.11), para cada valor desta
pressao, existe uma razdo de compressdo correspondente que, aumenta com
o trabalho de compresséo e diminui com o aumento do COP (Figura 5.12) cujo
valor varia de 4 a 3,3, Com o aumento da diferenga de temperatura de
condensacao (DT) (Figura 5.13), o COP diminui.

40F —v—CcoP SD.RV.
(o N Y
8 | :\
O i
8 38t i
= '
g : \
E :
2 | \
o 3T : \
o ' \
[ }] Lo
o :
D ‘ condicdes operacionais da BC \
;(:; 34+ :
@ |
O \
(] 32 - : N 1 , 1 . L A ! . { . !
2 4 6 8 10 12 14 16

Diferenca de Temperatura, DT (eC)

Figura 5.13 -Influéncia do COP sobre a DT de condensagao




93

5.2.3 Custo e Investimento Adicional do S.D.R.V.

Na configuragao do sistema de destilagdo com recompressao direta do
vapor (Figura 5.10) a instalagdo do compressor e do resfriador gera custo de
capital adicional (Tabela B.2, Apéndice-B). No caso do resfriador, mediante o
resultado da simulagdo, foi encontrada uma é&rea de troca térmica de
aproximadamente 36 m® que introduzida na correlagdo de GUTHIER para o
trocador de calor fornece um custo de instalag@o equivalente a US$ 64.535,00.
Esse valor manteve-se constante para cada dadoe da pressao de descarga do
compressor, pois o resfriador projetado nas dimensdes acima atende as
necessidades de operagdo. Consequentemente, pode-se comparar o capital
investido com o custo de capital {US$ 765.738,00) resultante da avaliagéo
econdmica (Figura 5.9) do sistema de destilagdo convencional e, encontrar o

investimento adicional (1.Ad.) do sistema com bomba de calor, cujo resultado

" esta presente na Tabela B.3 (Apéndice-B).

Expressivamente, nas Figuras (514 e 6&.15) mostra-se o
comportamento dos parametros operacionais sobre o custo e o investimento
adicional, e em ambas Figuras percebe-se que as variaveis econdmicas
crescem em fungio da razdo de compressao e a diferenga de temperatura no
refervedor-condensador. Na Figura 515 observa-se uma redugao no
investimento adicional do sistema, causada pela diferenga 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 redugdo, o investimento adicional
relativo ao custo de capital fixo do sistema convencional continua aito

conforme a razao de compresso.
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Figura 5.15 - Custo Adicional e Investimento para o caso-base
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5.2.4 Custo operacional e Economia do $.D.R.V.

Os resultados obtidos na simulagdo do sistema de destilagdo com
recompress3o direta do vapor sobre o custo operacional e a economia
oferecida pelo sistema sdo apresentados na Tabela B.4 (Apéndice-B).

Conforme mostra a Figura 5.16, o custc operacional cresce com ©
aumento simultaneo da razdo de compressado e da diferenga 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 o0 aumento progressivo da razdo de compressac

e da diferenga de temperatura no refervedor-condensador.

Razao de Compressao

12 13 14 15 16 17 18 19

T M | ' | ' 1 ¥ R M | T ]

820 . e Operacional (US$/ano)

800 - //-
780 ~ /

760 ~
740 -—

720
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200 b | SDRV. I
630 - '

660 . PR TR SN WY S RSN S S
2 4 B 8 10 12 14 16 18

Diferenga de Temperatura, DT (¢C}

Custo Operacional (US$/ano) 10 3

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 Consideragdes econbmicas

O sistema de destilagdo com recompressdo do vapor comparado com
o sistema de destilagdo convencional produz uma redugdo 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 sdo duas variaveis econdmicas que interferem diretamente sobre a
econdmia e o investimento adicional tornmando-se fatores decisivos na
implantacao de um sistema de destilagdo com bomba de calor.

Deste modo, estipulou-se a fun¢io objetivo como sendo a taxa e o
tempo de retorno do investimento adicional, pois elas refletem no desempenho

econdmico do sistema.
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5.2.5.1 Taxa e Tempo de Retorno do Investimento de Capital

O comportamento da taxa de retorno (TR) e do tempo de retomo do
investimento de capital (TRIAd) sobre a razdo de compressdo (RC) e a
diferenga de temperatura (DT) no refervedor-condensador esta representado
nas Figuras 5.18 e 5.19.

Ao definir a menor pressio de descarga do compressor em fungdo da
temperatura de condensagio dos vapores de topo da coluna (Figura 5.11)
estabeleceu-se neste ponto minimo todas as condigdes de operagdc do SDRV.
A partir deste ponto, a recompress3o passa a ser desfavoravel por causa do
aumento da RC, poténcia do compressor, da diferenga de temperatura e
moderada diminuigdo do coeficiente de performance 0 que a torma menos
atrativa,

Nas Figuras (5.18 e 5.19} a taxa de retorno diminui de 7% para 3%
quando a razdo de compressdo 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 diferencga de temperatura atraves da
coluna ser grande (33,62°C) gerando um maior consumo de energia elétrica. A
TR decrescente faz com que o tempo de retorno do investimento de capital
cresca proporcionalimente de 14 para 30 anos com a razdo de compressao e
com a DT no refervedor-condensador; esse comportamento € consequéncia

notoria da relagdo inversa que a expressdo de TR apresenta.
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» Apresentacido do projeto economico

89

Com os dados operacionais (Tabela B.5, Apéndice-B) obtidos pela

implantagéo do sistema de destilagdo com recompresséo direta do vapor, fica

definido, de acordo com a Tabela 5.3 e a Figura 5.20, o projeto econdmico que

estabelece as condigdes de operagdo do sistema.

Tabela 5.3 Varidveis operacionais e econdmicas obtidos pela implantagao do

S.D.RV.

Variaveis Operacionais

Coeficiente de desempenho - COP 3,92
Pressdo de descarga - Pd 12 atm
Razdo de compressao - RC 11,88
Poténcia do compressor - Wrc 2792 Kw
Variaveis Econbmicas
C. de Capital Adicional (US$) 5.113.411,00
C. Operacional (US$/ano) 675.163,00
Ec (US$/ano) Economia do sistema 304.798,00
Inv.Ad.(USS$) | Inv. Adicional do sistema 4.347.672,00
TR (%) Taxa de Retorno 7
TRIAd (ano) Tempo de Retorno do Inv. Adicional 14
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101

PARTE lll Efeito da pressao

5.3 Sensibilidade do projeto

Nesta terceira parte referente aos resultados da simulagéo, analisa-se
as sensibilidades ocorridas sobre o consumo de energia, os custos com
mudancas nos parametros operacionais do caso-base, mais especificamente
alteragbes provocadas pela reducdo da queda de presséo através da coluna
de destilagdo e o sem efeito sobre as varidveis operacionais e economicas do

sistema com bomba de calor.

> Caso-base modificado

S3o analisadas duas formas diferentes de reduzir pela metade a queda
de presséo na coluna de 10 mmHg; as alteragbes A e B reduzem a pressdo 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 destilagdo sem e com bomba de

~ calor para a mistura aquosa de etanol, & necessario reduzir a pressac para

que se possa produzir na coluna convencional um destilado de alta pureza.
Nas Tabelas 53 e 54 s&o exibidas as varidveis operacionais que

foram afetadas pela redugio na queda de pressao da coluna convencional.

Tabela 5.3; Alteragio-A / pressdo de base na coluna de 1,2 atm

Variaveis Alteradas Variaveis Inaiteradas
T, = 105,16 °C P, = tatm
_ T,=7813C
RR = 3,7996 | Composicédo molar(%) topo/base
ETOH 85
AT=271°C H20 15
' ETOH 0,01

H20 99,99




102

Tabela 5.4: Alteragdo-B / press@o de base na coluna de 1,1 atm

Variaveis Alteradas Varidveis Inalteradas
T, =101,66°C P, = 1atm
T,=78,13°C
RR = 3,8259 Composigao molar(%) topo/base
ETOH 85
AT =245°C . H20 15
ETOH 0,01
H20 99,99

5.3.1 Analise comparativa entre os sistemas

Comparando com a destilagdo convencional, o S.D.RV. provoca um
custo significativamente elevado de investimento adicional e pequeno custo de
operacdo. A substituicdo da energia téermica por energia elétrica fornece uma
economia de aproximadamente 74,76% ao sistema, mas o retormo no
investimento de capital € alto e a taxa percentual para este investimento é
baixa. Tudo isto deve-se, como dito anteriormente, ao fato do sistema de
destilacdo convencional operar proximo da regido azeotropica onde os niveis

de energia sd0 mais elevados, causando a onerosidade do sistema.

5.3.1.1 Caso-base versus Alteragbées Ae B

Nesta parte serdo apresentados os graficos mais relevantes, pois a
sua analise define o mesmo comportamento exibido no caso-base, 0 que
tornaria a exposicao de todos eles, muito exaustiva.

Entre os sistemas com bomba de calor, as alteragbes feitas no caso-
base sofre mudancas perceptiveis e altamente significantes desde os
resultados dos custos de capital, de operagic e o custo total anual do S.D.C.
que sofreram novas variagbes através das Tabelas B.6 a B.11 (Apéndice-B),
até os novos valores obtidos no sistema com a recompressdo mecanica do

vapor.
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Na nova andlise econdmica do S.D.C. o resultado do custo de
instalagdo para a coluna de destilagdo é cerca de US$ 316.223,00 para um
diametro de 2,29 m e uma altura equivalente a 22 m em ambas alteragbes. Na
instalagao dos trocadores de calor a area de troca térmica de 174 e 144 m’
para o condensador fornece um custo de cerca de US$ 180.604,00 e de USS
159.809,00 para as alteragbes A e B, respectivamente. A area de troca térmica
do refervedor de 218 e 180 m’ fornece um custo de instalagdo de cerca de
US$ 210.757,00 e US$ 186.487,00 nas alteragbes A e B, respectivamente.

O efeito que a redugdo na queda de pressédo da coluna causa sobre o

S.D.R.V. acarreta os seguintes resultados:

5.3.1.1.1 Condigbes operacionais para maxima economia de
energia

» Faixa Operacional

Com a reducdo da queda de pressdo na coluna de destilagdo, o
intervalo da press@c de descarga do compressor diminui e,
conseguentemente, houve um decréscimo na faixa de operagdo 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 alteragGes A e B, respectivamente.
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Figura 5.21 - Comportamento da RC sobre a diferenga de temperatura de
condensacao
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A

» Razdo de Compressiao e Coeficiente de Performance - COP

Analisando o efeito que o trabalho de compresséo e o COP exerce
sobre a razdo de compressao na Tabela B.12 (Apéndice-B) percebe-se para a
Alteracdo-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 Alteragdo-B, a semelhanga nos valores & a mesma
(Tabela B.13, Apéndice-B) reduzindo o intervalo da razdo de compressao de

aproximadamente 3,5 a 5,5, o COP aumenta consideravelmente de 5,56 a 7.7.

5.3.1.1.2 Avaliagdo econbmica

» Custo e Investimento do Capital Adicional

A adicdo do resfriador ao sistema gera um custo de instalagao
equivalente a US$ 44.858,00 fornecido por uma area de troca térmica de
aproximadamente 20 m* e um custo de US$ 64.538,00 dado por uma area de
troca térmica de cerca de 36 m’ para a alteragdo-A (relativo a 1,2 atm) e
alteracdo-B (relativo a 1,1 atm), respectivmente. No caso do compressor, O
fornecimento de energia elétrica gera custos maiores.

Desta forma, o custo e o investimento adicional para Alteragbes A e B
comparado com © caso-base baixaram na mesma proporgao (Tabelas
B.14 e B.15, Apéndice-B) que ocorre a redugdo no intervalo da razéo de

compressao,

» Custo operacional e Economia

O custo de energia para as Alteragbes A e B reduziu-se (Tabelas
B.16 e B.17, Apéndice-B) diminuindo desta forma a economia do sistema

enquanto que no caso-base esses valores sao bastantes sigificativos.
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» Taxa e Tempo de Retorno do Investimento Adicional
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Figura 5.22 - Taxa e Tempo de retorno sobre o efeito da queda de pressdo na

coluna de destilagdo convencional

Na Figura 5.22 expressa-se a influéncia que a taxa (TR) e o tempo de
retomo (TRIAd) exerce sobre a diferenga de temperatura no refervedor-
condensador para as Alteragdes A e B.

De acordo com o critério adotado, para atingir as condigbes de
saturagdo, a menor pressao de descarga € aquela em que a tamperatura de
condensacgao dos vapores (T¢) de topo da coluna ocorra a uns poucos graus
acima da temperatura de ebuli¢do do produto de base (Tg). Desta forma, o
ponto pinch define-se em 5 atm e 2,27°C e de 3,5 atm e 2°C para as Alteragdes
A e B, respectivamente. |

Nas Tabelas B.18 e B.19 (Apéndice-B) os dados referentes a analise
feita entre os sistemas expressam de forma bastante clara o quanto o sistema
de destilagado com recompressao € sensivel ao efeito da redug@o na queda de
pressdc da coluna de destilagdo. Este fato so6 confirma o que
COLLURA & LUYBEN (1988) afirmaram na sua analise de projeto com relag&o

a produgdo do etanol com uma pureza mais elevada.
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CAPITULO VI

CONCLUSAO

No presente estudo, os sistemas de destilagdo 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

simulagado dos sistemas, conclui-se que:

6.1.

6.2.

6.3.

6.4.

6.5.

Sobre &as condigcoes do Sistema de Destilacao

Convencional.

Todo o sistema foi otimizado por dois métodos: prato - retrofit
(escolha do prato de alimentagdo) e atraves de uma analise

econdmica simplificada {raz&o de refluxo otima).

A otimizagao por prato - retrofit & um fator importante na redugéo
do consumo energético. O estudo do prato de carga propbe uma

idéia aproximada do projeto econdmico.

No intervalo da razdo de refluxo entre 5 a 3,68 correspondendo a
um nuamero de 24 a 40 estagios define-se a faixa operacional do

sistema.

A otimizacdo feita pela analise econdmica tem como fungao

objetivo os custos de capital e operacional.

A otimizagdo feita pela avaliagdo econdmica, indica o projeto
econdmico na faixa operacional 6tima variando de 35 a 39
estagios de equilibrio tedricos. Nesta faixa, a razdo de refluxo

6tima corresponde a 3,81 e 3,69, respectivamente.




6.6.

6.7.

6.8.

6.9

6.10.
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A razdo de refluxo étima define o projeto econdmico para

instalagdo da bomba de calor por recompresséo direta do vapor.

A razao de refluxo minima é de aproximadamente 3,40 e o C.T.A.

minimo ocorre num quociente de refluxo otimo igual a 1,10.

Para este estudo, o resultado da analise econdmica fornece uma
razao de refluxo 6tima de 3,72. Esse valor estabelece uma coluna
de destilagdo operando com 38 estagios sob condigbes
atmosféricas de 1 atm , queda de pressdo de 0,50 atm e uma
diferenca de temperatura através da coluna de cerca de 33,62 °C

gerando um consumo de enrgia da ordem de 11063 KW.

Sobre #As condicdes do Sistema de Destilacido com

Recompressao de Vapor

A otimizacao do sistema baseia-se no critério de saturagao no
qual estabelece a menor pressdo de descarga do compressor e
tem como func&o objetivo a taxa de retorno do investimento

adicional.

A diferenga de temperatura de condensagdo no refervedor-
condensador da bomba de calor de 2,55°C define as condigdes
econdmicas e operacionais favoraveis a recompresséo direta do
vapor. Neste ponto pinch, a pressdo de descarga no compressor
é de 12 atm, a razdo de compressao cerca de 11,88, o coeficiente
de performance que caracteriza a bomba de calor € de 3,96 e 0

trabalho de compressaoc de 2792 KW,




6.11.

6.12.

6.13.

6.14.

6.15.

6.16.
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Acima do ponto pinch (diferenga de temperatura de condensagao,
DT) a razdo 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.

Além dos critérios operacionais tais como: diferenga de
femperatura base-topo da coluna pequena, queda de pressao
reduzida e uma faixa estreita da volatilidade relativa da mistura,
os custos de capital e de operagdo sdo duas variaveis
econdmicas que interferem diretamente sobre a economia e 0
investimento adicional sao fatores decisivos para implantagéo da

bomba de calor

A implantagdo da recompressdo direta do vapor ao sistema de
destilagdo convencional produz uma redugdc no consumo de

energia, mas gera elevado custo de investimento adicional.

A substituicdo da energia térmica (cerca de 11063 KW) por
energia elétrica (2792 KW) 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 é baixa.

A diferenga de temperatura de condensag&o tem de ser a menor
possivel, caso contrario, acarretaria um aumento da razao e do
trabalho de compress&o e moderada diminui¢gdo do coeficiente de

performance.

A introdug3o da recompressdo do vapor gera uma redugdo no
custo operacional, mas causa aumento brusco no investimento

adicional reduzindo a taxa e aumentando o tempo de retorno.




6.17.

6.18.

6.18.

6.20.

6.21.

108

Foram observados duas alteragdes sobre a pressdo de base da

coluna convencional: operando a 1,2 atme 1,1 atm.

O sistema & sensivel as mudangas na queda de presséo atraves .

da coluna de destilagdo convencional.

A razdo de refluxo ndo exerce nenhuma influéncia sobre a taxa

de retorno.

A reducgdo da queda de pressdo diminui o intervalo da razgo de
compress@o e do trabalho de compress@o e a energia elétrica
fornecida ao sistema, afetando diretamente © investimento
adicional e a economia do sistema e, consequentemente, a taxa

de retorno.

A redugdo da queda de pressdo na coluna torna menor 0O
intervalo da pressado de descarga do compressor promovendo um
decréscimo na faixa de operagdo da bomba de calor. Deste
modo, 0 ponto pinch define-se em 5 atm e 2,27°C e de 3,5 atm e
2°C para as alteragcdes da pressdo de 1,2 atm e 1,1 atm,

respectivamente.
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» Conclusao Final

Por estar proximo da regido azeotropica, o Sistema de Destilagdo
Convencional apresenta elavados custos de capital e operacional para
produzir como destilado o etanol a 85% molar. Contudo, a introdugdo da
recompressao direta de vapor gera uma redugdo significativa no custo
operacional, mas causa um aumento brusco no investimento adicional, que por
sua vez interfere na Taxa de Retorno.

Portanto, a implantagdo da recompressdo do vapor ao Sistema de
Destilacdo Convencional n&o é viavel economicamente, visto que a Taxa de
Retorno & 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 pressdo 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 condigdes bastante atrativa.
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CAPITULO VI

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Com intuido de promover melhorias ao sistema de destilagdo com

recompressao direta do vapor, algumas sugestdes sao apresentadas a seguir:

7.1

7.2.

7.3

7.4.

Fazer um estudo rigoroso da performance dos trocadores de

calor utilizando o moéduio opcional STX - RATE do HYSIM.

Verificar se as varidveis operacionais e econdmicas do sistema
serdo influenciadas com o aumento da concentragdoe de etanol na

alimentagao.

Analisar a viabilidade econdémica do S.D.R.V. com a coluna de
destilagdo operando a pressdes subatmosférica ou & vacuo,

usando a coluna com recheios.

Efetuar um estudo detalhado sobre a escolha do tipo de

COMPressor.




7.5

7.6.

7.7

7.8.
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Utilizar a linguagem FORTRAN para elaborar um programa capaz
de determinar o tipo de bombas de calor e a viabilidade

econdmica do sistema, adaptando-o como periférico no HYSIM.

Fazer um estudo minucioso sobre a eficiéncia do sistema de
controle relativo ao dois sistemas, especificamente no S.D.R.V,,
considerando as variaveis a serem manipuladas e controladas
tais como: pressado de descarga do compressor e diferenga de

temperatura (PINCH) gerada no refervedor-condensador da BC.

Analisar o S.D.R.V. usando tecnologia PINCH (LINNHOFF et
al., 1983; WALLIN et. al., 1990; WALLIN & BERNTSSON, 1994).

Estudar a viabilidade econdmica para separagdo da mistura
aquosa de etanol usando o sistema de destilagdo por muitiplo-

efeito.
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APENDICE A

Tabela A.1 Custo de investimento da coluna de destilacdo do S.D.C.

Namero Diametro Altura Taxa de Inv.Capital Custo CTA
de Vapor Fixo Operacional

Estagios (M) (m) (US¥/ano)

(Kg/h) (US$/ano) (US%/ano)

24 2,29 13,41 48428 51.060,00 1.193.223,00 1.244.283,00
25 2,29 14,02 46673 52.913,00 1.152.276,00 1.205.189,00
26 2,29 1463 45139 54.750,00 1.117.157,00 1.171.907,00
28 2,29 1585 42518 58.380,00 1.074.614,00 1.132.994,00
30 2,29 17,07 40696 61.95500 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 37634 6853900 981.857,00 1.050.396,00
38 2,13 21,95 37425 70.133,00 979.961,00 1.050.094,00
39 2,13 2256 37271 7169100 979.47900 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 81.70200 1.011.771,00 1.093.473,00
95 1,98 32,31 36404 88.443,00 1.021.736,00 1.110.179,00
60 1,98 3536 36219 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 1.140.870,00
70 1,98 41,45 35868 108.028,00 1.048.414,00 1.156.442,00




Tabela A.2 Dimensionamento do condensador

Namero  Didmetro  Numero  Areade  Aguade Carga
de (minimodo  de tubos }roqa resfriamento Térmica

Estagios  Ca5¢0) Nt STMICA Vysun (M7N) Qe (KW)

DI (in) (m°)

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 S06 185 274 9714
38 25 506 185 270 9661
39 25 506 185 268 9.622
40 25 506 185 266 9.692
45 25 506 185 261 9.508
50 25 506 153 346 9.453
55 23,25 420 153 340 9397
60 23,25 420 153 334 9.350
65 23,25 420 153 329 9303
70 23,25 420 153 325 9.261




Tabela A.3 Investimento anual p/ o condensador do S.D.C.

Numero  Area Taxa de Vapor  [nv. Capital Fixo
Esg‘;os (m2) (Kg/h) (US$/ano)
24 220 48.428 50.311,00
25 220 46.673 50.311,00
26 220 45139 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 - 4493800
50 1563 - 36613 39.814,00
55 153 36.404 39.814,00
60 163 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

Numero Diametro Numero Area de Vapor Carga
de (minimo do  de tubos ftroga d'agua Termica
Estigios  C250) Nt IS Vo Kg/h)  Qr (KW)
DI (in) (m°)

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 4674934
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 4653.912
45 29 762 348 16.880 4.688.979
50 29 . 762 348 17.080 4744 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.5 Investimento anual p/ o refervedor do S.D.C.

Numero Area Taxa de Inv. Capital
de (m2) Liquido Fixo
Estagios (Kg/h) (US%/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 17626 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
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Tabela A6 Custo de nstalagdo dos equipamentos principats do S.D.C.

Numero Custoda Custo do Custo do Custo de
de Coluna Condensador Refervedor Capital

Estagios (US$) (US$) (US$) (US§)
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
38 292.768,00 187.593,00 285.377,00 765.739,00
39 299.276,00 187.693,00 285.377,00 772.246,00
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




Tabela A.7 Investimento de capital fixo do S.D.C.

Numero Custo de Capital Investimento
de de Capital Fixo

Estagios C.CAP(USS) |.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
60 848.4584,00 203.256,00
65 903.062,00 216.328,00
70 828 875,00 222.751.00




Tabela A.8 Custo operacional do S.D.C.

Numero Taxa de agua pf Taxa de vapor  Custo Operacional
de arrefecimento Qv (Kg/h) (US$/ano)
Estagios Qa (m3/h)

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 16.828,81 987.589,00
36 277,83 16.791,60 984.782,00
37 273,50 16.751,74 981.857,00
38 27011 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 26084 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 32485 17.793,53 1.048.414,00




Tabela A.9 Resultado geral da analise econdmica simplificada do S.D.C.

Numero Razao fnv.Capital Fixo Custo Operacional  Custo Total
; de de I.C.F. (US$/ano)*  C.0.(US$/ano) Anual
Estagios  Refluxo 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 1.162.276,00 1.330.408,00
26 46893 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
I 30 4,1295 175.255,00 1.033.364,00 1.208.619,00
I 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 183.433,00 973.961,00 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 1.201.648,00
56 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 3,6429 216.328,00 1.038 365,00 1.255.693,00
70 3,521 222.751,00 1.048.414 00 1.271.165,00

I.C.F.* - calculado of taxa de juros de 20% a.a. p/ um periodo de 10 anos da
planta em operagao




Tabela A.10 Custo e quociente de refluxo 6timo do S.D.C.

Numero Razdo Quociente Inv.Capital Fixo Custo Custo Total
de de de refluxo Operacional Anual

Estagios Refluxo MmO Y~ | ¢ F (ussfano)  (US$/ano)  (US¥/ano)
24 5,1046 1,50 176.280,00 1.193.223,00 1.369.503,00
25 48839 1,44 178.133,00 1.152.276,00 1.330.408,00
26 4,6893 1,38 173.423,00 1.117.157,00 1.290.580,00
28 4,3596 1,28 171.680,00 1.074.61400 1.246.294,00
30 41295 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 36992 1,09 184.991,00 979.479.00 1.164.470,00
40 3,6868 1,08 186.516,00 980.767,00 1.167.283,00
45 3,6436 1,07 188.098,00 987.036,00 1.175.134,00
50 36156 1,06 189.878,00 1.011.771,00 1.201.649,00
55 3,5892 1,08 196.618,00 1.021.736,00 1.218.355,00
80 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
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Tabela A.11 Custo e vanaveis de projeto do S.D.C.

Numero Razéo Diferen¢a de Queda Custo Total Anual
de de Temperatura de Pressédo C.T.A.
Estagios  Refluxo AT(oc) AP(atm) (US$/ano)

24 5,1046 29,81 0,32 1.369.503,00
25 48839 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
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Tabela.B.1 Vanaveis operacionais sobre a faixa de operagao da BC segundo
o critério de saturagdo

Press@ao Temperatura Temperatura Diferenca Razao Coeficiente Trabalho
de do de de de de
descarga destilado condensagao temperatura compressao performance compres
Pd (atm) T4(°C) T. (°C) wnd::sagéo RC cor e
DT (°C) e
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 5,94 576 1920
7 198,21 96,82 -14,92 6,93 525 2106
8 207,16 1011 -10,64 7,92 4,87 2272
9 215,15 104,9 6,84 8,91 4,57 2427
10 222,37 108,32 -3,42 . 9,9 4,33 2540
11 228,97 111,43 -0,31 10,89 413 2680
12 235,07 114,29 2,55 11,88 3,96 2792
13 240,72 116,92 518 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 Diferenga de Custo de instalagao Capital
de - temperatura do compressor Adicional

descarga  de condensagdo (US$) (US9)

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 5.543.764,00
16 12,08 5.611.582,00 5676.127,00
17 14,11 5.731.566,00 5.796.101,00
18 16,02 5845247 00 5.909.782,00

Custo do resfriador; US$ 64.535,00

Tabela B.3 Investimento adicional do S.D.R.V.

Pressao Diferen¢a de Investimento Investimento
de temperatura do Adicional
descarga de condensagao S.DRV.
(USS) |.Ad. (US$)
Pd (atm) DT (°C)
12 2,55 5113.411,00 4.347.672,00
13 518 5.273.009,00 4.507.270.00
14 7,63 5.413.976,00 4648.237,00
15 9,92 5.5498.764,00 4.784.025,00
16 12,08 5676.127,00 4.910.388,00
17 14,11 5.796.101,00 5.030.362,00
18 16,02 5.9098.782,00 5.144 043,00

Custo de capital do S.D.C.;: US$ 765.738,00




Tabela B.4 Custo operacional e Economia do S.D.R.V.

Pressdo Diferenga de Razao Agua Custo Economia

de temperatura de de Operacional

descarga de compressao resfriamento
condensagao (US$/ano) Ec
Pd (atm) Wre (kw) Vagua (US$/ano)
DT (°C) (m3/h)

12 2,55 2792 31,77 675.163,00 304.798,00
13 518 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
I: 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 $.D.C.: US$ 979.961,00

Tabela B.5 Resultado geral sobre a Taxa e 0 Tempo de retorno do

SDRV.
Pressao Diferenga  Economia Investimento Taxa Tempo de
de de Ec Adicional de Retormo 15\?;2{]?7?;:\?0
descarga ‘emPeratura Adicional
o d:fsagéo (USS/ano) LAd. (USS) TR(%) TRIAd (ano)
- Pd(atm) DT (°C) '
12 2,55 304.798,00 4.347672,00 7,01 14,26
i 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
g 15 9,92 231.510,00 4.784.02500 4,84 20,66
16 12,08 209.913,00 4.910.388,00 4,27 23,38
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

1
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Analise Econémica / S.D.C.

Tabela B.6 Custo de instalagao dos equipamentos principais.

Numero Custo da Custo do Custo do Custo de Capital
de Coluna Condensador Refervedor C CAP
Estagios  (US®) (USS) (US$) (US$)
38 316.223,00 180.604,00 210.757,00 707.584,00

ALTERACAO-A: P, = 1,2 atm

Tabela B.7 Custo de instalagdo dos equipamentos principais.

Numero Custo da Custo do Custo do Custo de Capital
de Coluna Condensador  .corvedor

Estagios  (IS%) (US$) — (uss) (US$)
38 316.223,00 159.809,00 186.487,00 662.519,00

ALTERACAQ-B: P, = 1,1 atm

Tabela B.8 Custo operacional

Numero Vazao de agua de Vazao de vapor Custo
de arrefecimento d’'agua Operacional
Estagios Qa (m3/h) Qv (Kg/h) (US$/ano)
38 344 15600 928.561

ALTERACAO-A: P, =1,2 atm

Tabela B.9 Custo operacional

Numero  Vazdo de aguade Vazao de vapor Custo
de Estagios arrefecimento d'agua Operacional
Qa (m3/h) Qv {(Kg/h) (US$/ano)
38 489 15180 928.359

ALTERAGCAQ-B: P, =1,1 atm




Tabela B.10 Custo total anual p/ ALTERACAO-A: Py = 1,2 atm.

Ndmero  Custode Investimento  Custo Operacional Custo Total
de Capital do capital fixo Anual
Estagios (US$/ano)
(USS) L.LF.Ca (US$/ano) (US$/ano)
38 707.584,00 169.502,00 $828.561,00 1.098.063,00

Tabela B.11 Custo total anual p/f ALTERACAO-B: P, = 1,1 atm.

Numero  Custode Investimento  Custo Operacional Custo Total
de Capital do capital fixo Anual
(US$/ano)
Estagios (USS) |.F.Cg US$/ano) (US$/ano)
38 £62.519,00 158.706,00 928.359,00 1.087.065,00

Implantacao da BC / S.D.R.V

Tabela B.12 Faixa de operagao p/ ALTERACAO-A: P, = 1,2 atm.

Pressdo Temperatura Temperatura Diferengade  Razado Trabalho Coeficiente

de do de temperatura de de de
descarga destilade condensagao de compressdo compres performanc
condensagao sao e
Pd (atm) Td (°C) Tc (oC) DTa (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
45 103,38 104,27 -0.89 4.46 1612 6,46
5 109,69 107,43 2,27 4,95 1738 5,99
55 115,44 110,30 514 5,45 1853 562
6 120,71 112,94 7,78 5,94 1959 532
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=105,16 oC; Ps=1,01 atm; Qr=10415 kw




Tabela B.13 Faixa de operacdo p/ ALTERACAO-B: P, =1,1 atm.

Pressdo Temperatura Temperatura Diferengade  Razdo  Trabalho Coeficiente

de do de temperatura de de de
descarga destilado Condensagdo de compressdo compres performance
condensagao séo COP
Pd(atm) Td (°C) Tc (0C) DTg (0C) RC Wre (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

25 87,50 895,08 -7,68 2,48 9439 10,72
3 97 .84 100,25 -2,41 2,97 1153 8,82

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 12,45 495 1751 5,81
55 133,21 117,93 1527 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/ ALTERACAO-A:

Py, =12 atm.
Pressao Trabalho Custo Investimento
de de Investido Adicional
descarga compresséo {US$) (US$)
Pd (atm) Wre (kw)
5 1738 4.325.321,00 3.617.737,00
55 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.: US$ 707.584,00




Tabela B.15 Custo e investimento adicional p/ ALTERACAO-B:

Pb =1 atm.
Pressao Trabalho Custo Investimento
de de Adicional Adicional
descarga COmMpressac
Pd (atm) Wre (kw) (US$) (US$)
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
55 1867 4.615.382,00 3.952.863,00

Custo de capital do $.D.Cs.: US$ 662.519,00

Tabela B.16 Custo Operacional e Economia p/ ALTERAGAQ-A: Py, =

1,2 atm.

Pressao Trabalho Vazao de agua pf Custo Economia
de de resfriamento Operacionai Ec

descarga compressao

Pd (atm) Wrc (kw) Vagua (m3/h) (US%/ano) (US$/ano)
5 1738 38 423.095 496.466,00
55 1853 48 452.323 476.238,00
6 1959 59 479.663 448.858.00
6,5 2068 73 505.550 423.011,00
7 2150 90 530.481 398.080,00




Tabela B.17 Custo Operacional e Economia p/ ALTERACAO-B: P, =

e

1,1 atm.
Pressdo  Trabalho Vazdo de agua p/ Custo Economia
de de resfriamento Operacional Ec
descarga compressao (US$/ano) (US$/ano)
Pd (atm)  Wre (kw) Végua (m3/h)
3,5 1330 21 322.376 605.983,00
4 1485 25 360.473 567.886,00
4,5 1625 30 384,708 533.651,00
5 1751 34 425.817 502.542,00
55 1867 39 454 407 473.952,00

Tabela B.18 Taxa e Tempo de retorno p/ ALTERACAO-A: P, = 1,2

atm.
Pressdo Economia investimento Taxa Tempo de
de Ec Adicional de Retorno Retorno
descarga |.Ad
Pd (atm) (US%/ano) (US$) TR (%) TRIAd (ano)
5 496.466,00 3.617.737,00 13,72 7,29
55 476.238,00 3.857.801,00 12,34 8,10
6 448.898,00 4.077.480,00 11,01 3,08
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/ ALTERAGAO-B: P, = 1,1

atm.
Pressdo  Economia investimento Taxa Tempo de
de Ec Adicional de Retorno Retorno
descarga |.Ad
Pd (atm) (US%/ano) (US$) TR (%) TRIAd (ano)
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

55 473.952,00 3.952.863,00 11,99 8,34
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