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RESUMO

A fim de estudar o uso de energia em colunas de destilacdo e possibilidades
de melhorar sua eficiéncia energética, propde-se a realizacdo de analises
termodinamicas de diferentes configuracdes de processos de destilacdo, bem como
a avaliagdo dos mesmos, considerando também suas implicacbes técnicas e
econbmicas. Para isso, sado utilizados conceitos de Operacdes Unitarias e
Termodinamica, além dos econémicos para a avaliacdo das alternativas. Na primeira
fase, o foco foi a familiarizacdo com o conceito de exergia, sua aplicacdo nas
andlises termodindmicas e sua relacdo com aspectos energéticos e ambientais. Da
literatura, foram levantados modelos para a analise e casos para 0s quais o estudo
tem grande aplicabilidade.

A exergia € definida como o trabalho te6rico maximo que pode ser obtido de
um processo até que se atinja o equilibrio termodindmico e, de forma mais simples,
pode ser entendida como a parcela da energia que pode ser convertida em trabalho
atil. Dessa maneira, conclui-se que a andlise exergética é fundamental para a
avaliacdo da eficiéncia energética. Conservada quando ha reversibilidade, a exergia
€ destruida em processos irreversiveis, sendo que em um determinado processo,
além da parcela que deixa o volume de controle vinculada aos produtos, ha também
a saida de exergia devido as imperfeicdes termodinamicas existentes, na forma de
perdas na qualidade ou utilidade energética.

A perda exergética esté relacionada diretamente com a producao de entropia,
permitindo sua quantificagcdo e caracterizacdo do fluxo de exergia em cada
componente do processo analisado, através do balanco exergético (com
componentes de entropia, energia, trabalho e, dependendo do caso, de natureza
quimica). Isso possibilita a identificacdo de pontos termodinamicamente ineficientes
e a proposicdo melhor direcionada de alternativas adequadas a cada caso.

Por fim, sdo detalhados o equacionamento e as consideragOes realizadas
para a analise da separagdo de uma mistura de benzeno e tolueno — tanto em uma

coluna de destilacdo convencional como em uma coluna otimizada.

Palavras-chave: Exergia. Destilacdo. Eficiéncia termodinamica. Economia de
energia.



ABSTRACT

In order to study how energy is used in distillation columns and how to
improve their energetic efficiency, both thermodynamic analysis of different
distillation processes configuration and posterior evaluation of those are proposed,
considering as well technical and economic implications associated with each
alternative. Unit Operations and Thermodynamics concepts, besides the economic
ones, were used to evaluate the different possibilities. In this first moment of the
present research, the focus was on acknowledging the concept of exergy, its
application in thermodynamic analysis and its relation to energy and environmental
aspects. Analysis models and cases for which the study has wide applicability were
collected from literature references.

Exergy is defined as the maximum theoretical work that can be obtained from
a process until it reaches the thermodynamic equilibrium, or in a simpler view, it may
be understood as the share of energy that can be converted into useful work.
Therefore, exergy analysis can be considered vital to the energetic efficiency
evaluation. Conserved when there is reversibility, exergy is destroyed by irreversible
processes, leaving the volume control within its products or due to thermodynamic
imperfections, as losses in quality or usefulness of energy.

The exergy loss is directly related to entropy production, allowing its
quantification and the characterization of the exergy flow in each component of the
process analyzed, through exergy balances (which involves entropy, energy, work
and — depending on the situation — chemical nature-related components), enabling
the identification of thermodynamically inefficient spots and the proposal, in a
directed way, of better alternatives, suitable to each case.

Finally, this study presents details on the equations and considerations taken
to analyze the separation of a mixture of benzene and toluene - in both a

conventional distillation column and an optimized one.

Keywords: Exergy. Distillation. Thermodynamic efficiency. Energy saving.
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Introducéao

As operacfes de separacdo sdo de grande importancia nos processos
industriais quimicos, encontradas em diversos segmentos industriais, como nas
indastrias petroquimica, farmacéutica, alimentar, cosmeética, de reciclagem, dentre
outras. Esses processos surgem principalmente na etapa de purificagdo de
matérias-primas, na separacdo dos produtos — quando estes se encontram
misturados entre si ou a subprodutos e reagentes que nao reagiram — e no
tratamento de efluentes industriais.

Todo processo de separacao requer consumo de energia, presente tanto na
forma de calor como na de trabalho. Atualmente, a preocupacdo com 0 consumo
consciente de energia vem crescendo cada vez mais, devido ao alto custo e impacto
ambiental gerados. Entre os Varios processos de separa¢do, 0 que se destaca em
termos de consumo energético é a destilacdo. Nos Estados Unidos, por exemplo, 0s
processos de destilacdo consomem o equivalente a cerca de 100.000 barris de
petréleo por dia — 0 que corresponde a aproximadamente 40% do total de energia
consumida nas industrias quimica e petroquimica (HUMPHREY e KELLER II, 1997).
Portanto, é interessante determinar teoricamente o minimo de energia requerida
para a separacao e, assim, buscar métodos praticos gue minimizem esse consumo.

Para isso, serdo empregadas analises termodinamicas, ja que a destilacdo é
uma operacao unitaria baseada no fenémeno de equilibrio liquido-vapor, que esta
relacionado ao equilibrio termodindmico entre essas duas fases da mistura. Neste
caso, 0 uso de energia esta associado ao estado entalpico da alimentacédo e ao uso
de elementos de troca térmica — refervedor e condensador (HENLEY e SEADER,
1981).

A termodinamica permite descrever o comportamento, o desempenho e a
eficiéncia de sistemas que convertem energia de uma forma a outra. O resultado de
uma andlise energética determina quanta energia é utilizada em um processo,
transferindo e/ou convertendo energia. Pode indicar secOes ineficientes de um
sistema e permitir o estudo da eficiéncia de diferentes tecnologias utilizadas
atualmente (DINCER e ROSEN, 2007).
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A exergia de um sistema nada mais € que a parcela da energia presente no
mesmo que pode ser convertida em trabalho util, sendo assim analises exergéticas
permitem identificar, qualificar e quantificar imperfeicbes termodinamicas em plantas
industriais, que correspondem a perdas de exergia que, por sua vez, indicam perdas
na qualidade ou na utilidade da energia, seja por desperdicios em trabalho ou no
potencial de producdo de trabalho. Além disso, possibilita determinar as causas
dessas imperfeicbes (HUMPHREY e KELLER II, 1997). Revela, por exemplo, que a
baixa eficiéncia termodinamica no caso da destilacdo é devida mais pelo trabalho
necessario para fornecer e retirar calor da coluna do que pelo processo de
separacao propriamente dito (KENCSE e MIZSEY, 2010). Alguns graus de exergia
perdida podem ser aceitos para reduzir o capital de investimento. Aceitar a perda de
exergia deve ter sempre uma justificativa econdmica (SZARGUT, 2005). Dessa
maneira, colabora com o desenvolvimento das operagoes e tecnologias (DINCER e
ROSEN, 2007).

Alguns métodos de otimizacdo de colunas de destilacdo sdo apresentados.
Alguns pesquisadores estudam, de forma mais detalhada, as implicacbes de
alteracdes na configuracao de processos de destilacdo existentes ou da inclusdo de
consideracdes relativas a perda exergética em projetos de construcdo de plantas
industriais. Por fim, é feita uma andlise em uma coluna de destilacdo, a fim de
identificar as perdas exergéticas existentes e avaliar esse método, aplicado em

otimizacao de colunas de destilacao.
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Conceitos Teodricos

Exergia

Utilizando os conceitos da Termodinamica e das Operac¢des Unitarias, a
exergia pode ser entendida como a capacidade maxima de o sistema de realizar
trabalho util enquanto caminha para um estado especifico de equilibrio final com o
ambiente a sua volta; a exergia, para um sistema, é o maximo de trabalho que pode
ser realizado pela composicdo do mesmo com um meio de referéncia adotado
(infinito, reversivel e incluindo os demais sistemas) (KENCSE e MIZSEY, 2010).
Geralmente, esse meio € discriminado pela temperatura, pressdo e composi¢ao
guimica. Conservada apenas quando todos 0S processos que ocorrem no sistema e
no ambiente no qual esta inserido sdo reversiveis, a exergia é destruida quando ha
algum processo irreversivel (DINCER e ROSEN, 2007).

Tal como a energia, pode ser transportada ou transferida pelas fronteiras de
um sistema, sendo que para cada tipo de transporte ou transferéncia de energia, ha
um tipo de transporte ou transferéncia de exergia. Além disso, a analise exergética
leva em consideracao os diferentes valores termodinamicos das diferentes formas e
guantidades de energia, como trabalho e calor. A transferéncia de exergia associada
ao trabalho de eixo € igual ao proprio trabalho de eixo (DINCER e ROSEN, 2007):

Exy,, = W, (1)

A exergia associada ao trabalho devido a variagcbes de volume é igual ao
trabalho atil liquido, dado por (DINCER e ROSEN, 2007):

(Wliquido)l'z =Wy —PFy- V2 =V1) (2)

O segundo termo da equacdo é referente ao trabalho de realocacao
necessario para mudar o volume contra a pressdo ambiente.

Analogamente, a exergia associada com a eletricidade é igual a energia
elétrica.

Ja no caso da transferéncia de calor, depende da temperatura em que a
transferéncia ocorre em relagdo a temperatura do ambiente. Para um sistema em

repouso, sendo aquecido ou resfriado a volume constante e interagindo com outro
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sistema, a exergia associada com a transferéncia de calor, Q;, é dada por (DINCER
e ROSEN, 2007):

b= [ (1-)a0i= [ a(1-F)as, (s)

A segunda parte € a exergia para a transferéncia de calor por uma regiao r na
superficie de controle, com a variacao da temperatura, sendo g, o fluxo de calor (por
area).

Para um sistema fechado, de massa m, a exergia € dada por (DINCER e
ROSEN, 2007):

EXsem fluxo = Exg + Exo + Exy + Exy, (4)

Exsemfluxo,f:(U_UO)+P0'(V_V0)_T0'(S_SO) (5)

Para uma corrente com fluxo de matéria, associa-se a exergia para o sistema
fechado com a associada ao fluxo (DINCER e ROSEN, 2007):

Exfluxo = Exsemfluxo +V-(P- PO) (6)

Exfluxo,f =(H- HO) —Tp- - SO) (7)

Por fim, pela relacdo de Gouy-Stodola, o consumo de exergia € irreversivel e
proporcional a criacdo de entropia (DINCER e ROSEN, 2007):

[=Ty- Sgerada (8)

sendo:

Sgerada = 0 para processos reversiveis
Sgeraaa > 0 para processos irreversiveis

16



Balanco de exergia: eficiéncia exergética

O balanco de exergia identifica e quantifica a perda exergética e o quanto a
eficiéncia termodinamica pode ser aumentada.
Para um processo de vazdo nao-estavel, do instante t; ao t;, o balango

exergético sera:

Z ex;-m; — Z eXe " Mg + z (Ein)u - (Exw)1,2 - (Exnet)l,z - Ly =Ex;—Ex;
- , —_—

N "
i e Associadas ao trabalho Consumo Acumulo

Entrada Saida Associada
ao calor

Além disso, outro conceito importante é a da eficiéncia exergética que, para
estado estacionario, é dada por (DINCER e ROSEN, 2007):

Exergia nas saidas de produto  Exergia perdida somada a consumida

Exergia na entrada Exergia na entrada

_ XeEx,
YiEx;

Exemplo

Para a analise exergética em sistemas de destilacdo em estado estacionario,
com fluxo continuo e com as mudancas nas energias cinética e potencial
despreziveis, tem-se:

Balanco de massa: );;m, = Y., m,

Balanco de energia: Y E, + Qe = Yo E, + W,
Balango de exergia: ¥; Ex, + ¥, (1 - ?) Que = Yo Exo + W, + I,
]

onde os indices i, e, j e vc denotam entrada, saida, componente quimico “}” e volume

de controle, respectivamente e:
Lye = W™ — W

Ex:U+P0V_TOS+ZH'lONl
i

A eficiéncia exergética sera dada por:

S Ex, (ZiExi + 2 (1 - %) *Que — ivc)
- Y Ex; - Y Ex;

Y
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Levou-se em consideracdo que ndo ha mudancas no volume e, portanto, na
exergia associada ao trabalho util, e tdo pouco na exergia quimica, devido a
auséncia de alteracfes na composicéo quimica dos componentes da mistura.

Com as equacdes acima, realizam-se analises individuais para os principais
componentes do sistema (trocadores de calor e colunas) e para o sistema como um
todo, sendo que a eficiéncia desta Ultima analise sera um parédmetro para a

avaliacdo exergeética.

Conceitos Termodinamicos

Os processos de separacdo ocorrem mediante o consumo de energia na
forma de calor ou trabalho. A partir de conceitos termodindmicos, pode ser
determinada a minima quantidade de energia na forma de trabalho consumida por
um processo genérico de separacdo. A determinacgéo deste valor minimo fornece um
parametro para a avaliacdo da quantidade de energia que 0S processos reais
consomem além do necessario, energia esta que é desperdicada em funcéo das
irreversibilidades presentes.

Desconsiderando as mudancas de energia cinética e potencial devidas ao
processo, a primeira lei da termodinamica, também conhecida como a lei da

conservacgao de energia, fornece o balanco de energia no sistema:
%njHj+Qt:£tnka+Wt (9)
Aplicando a segunda lei da termodindmica, que afirma se um processo é

possivel ou ndo de acontecer e considerando um processo isotérmico e reversivel,
Q: sera expresso por (HENLEY e SEADER, 1981):

Qt:ToL%tnkSk_%anjJ (10)
Manipulando as equagfes acima, resulta que a taxa minima de trabalho sera:

~Wy, = ZnH, —ZnH, ~To[Zn,S, -n;S, | (11)

out

A taxa minima de trabalho depende somente das condi¢bes, estados

termodinamicos da alimentagéo e dos produtos.
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Para o caso estudado, fazendo um balangco de energia global na coluna de
destilacdo e lembrando que o volume de controle considerado inclui as colunas e os

trocadores de calor (condensadores e refervedores), tem-se:
Qr — Q. =Dh, + Bh; — Fh, (12)

Em muitas destilacbes, as variagbes de entalpia da alimentacdo e dos
produtos se aproximam de zero, logo, a taxa de energia fornecida no refervedor é

removida no processo de condensacao:
Qr = Q¢ (13)
Fazendo um balanco de energia no topo da coluna, a taxa de energia

necessaria no refervedor pode ser escrita em funcéo da taxa de refluxo — admitindo

refluxo saturado — e do produto:

Qr=AH, - (R+1)-D (14)

A maioria dos projetos voltados a reducdo do consumo energético nas
industrias tem foco em medidas de reducéo da razédo de refluxo, mantendo a pureza
do produto, o que é explicado pela equacdo acima, onde a taxa de energia do
refervedor é proporcional a razéo de refluxo.

Um conceito que serve de base para comparar o desempenho de diferentes
processos de separacdo em termos energéticos € a maxima eficiéncia
termodinamica que, em processos de destilagdo, aumenta com a volatilidade relativa
(a12) e é dada por (HUMPHREY e KELLER I, 1997):

NMméx = % (15)
onde Qmin € a energia minima requerida para a separacdo que, na destilacao,
corresponde a quantidade minima de calor requerida no refervedor e ocorre quando
a razdo de refluxo é minima e corresponde ao numero infinito de estagios de
equilibrio. Ela é dada por (HUMPHREY e KELLER II, 1997):

Qmin:AHB{L+XFi:| (16)

Ay —
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Ja Wpin € o trabalho termodindmico minimo para separar uma mistura
homogénea em produtos puros a temperatura e pressido constantes. E independente
do processo estudado e é dado por (HUMPHREY e KELLER II, 1997):

Woin =_RTZXFi In e Xg, (17)

i-1

As operac0es reais sdo irreversiveis e consomem mais energia que o trabalho
minimo termodin&dmico acima.

A eficiéncia termodindmica real — base de comparacao da andlise exergética,
a ser analisada com a maxima eficiéncia termodindmica — indica a eficiéncia em
converter o calor fornecido em trabalho de separacdo e é dada por (KENCSE e
MIZSEY, 2010):

Wseparagéo
(Wseparagéo + I)

n= (18)

O perfil de perda exergética pode informar algo sobre onde ha desperdicio
energético dentro do sistema de destilagdo, enquanto que a eficiéncia
termodinamica caracteriza o processo como um todo.

A comparacdo entre a eficiéncia termodindmica real e a maxima indica o
guanto o sistema pode ser otimizado.

Para ilustrar os fluxos de exergia, utilizam-se os Diagramas de Grassmann,
ilustrados a seguir. O diagrama de Grassmann € um diagrama de fluxo de exergia,
apresentando a exergia que entra no processo e a porcentagem da mesma que sai
na forma til (produtos) ou que é perdida. E um recurso visual que resume 0s
resultados obtidos da analise exergética. As setas em dire¢cdo ao sistema sdo as
entradas de exergia, enquanto as setas apontando para fora sdo os produtos ou
perdas de exergia. Quando estas Ultimas apontam para baixo, representam perdas,
para a direita, produtos Uteis e, para cima, energia que pode ser aproveitada —

representando, portanto, oprtunidades de otimizagéo.
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Figura 1 - Exemplos de Diagramas de Grassmann
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Metodologia

Os altos custos de energia nos processos de separacdo estdo relacionados
aos compressores, refervedores, condensadores e resfriadores. Esquemas
elaborados para economia de energia nesses equipamentos estdo sendo discutidos.
A partir dos conceitos descritos, serdao estudadas diferentes configuragbes de
colunas de destilacdo. E o caso das destilagdes de multiefeito, bombas de calor
integradas para baixas temperaturas de destilacdo, destilacdo com refluxo e boilup
secundéarios, integracdo de trocadores de calor, minimizagdo das taxas de refluxo,
acoplamento de colunas e, para misturas multicomponentes, diferentes cursos para
a destilacdo, que diferem entre si tanto no numero de colunas quanto na
configuracdo das mesmas e de suas correntes (HENLEY e SEADER, 1981)
(STICHLMAIR e FAIR, 1998). A seguir, é apresentada uma breve descricdo de cada
método.

Destilagdo Multiefeito

A destilacdo multiefeito (Figura 2) consiste em dividir a alimentacdo em um
namero N de colunas operando em paralelo, mas com pressdes diferentes, em
ordem decrescente. O vapor do topo da primeira coluna, a de maior presséao, pode
ser condensado com a corrente que sai do refervedor da coluna seguinte, que
possui menor pressao que esta. Assim, vapor e agua de resfriamento auxiliares
serdo necessarios somente no refervedor da coluna de maior pressdo e no
condensador da coluna de menor valor (HENLEY e SEADER, 1981).
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Figura 2 - Destilagcdo Multiefeito

Bombas de calor para baixas temperaturas de destilagcao

Para destilacbes em que € necessario operar a coluna a uma pressao
suficientemente alta para que agua de resfriamento no condensador possa ser
utilizada, uma alternativa é especificar uma pressdao menor no topo e utilizar um
fluido refrigerante no condensador.

Dessa maneira, para destilacbes que exigem baixas temperaturas, pode-se
empregar esse mesmo principio. Para isso, utiliza-se uma bomba de calor para
transferir calor do condensador ao refervedor, conforme a Figura 3. Valvulas de
expansdo e compressores fazem o papel dessas bombas (HENLEY e SEADER,
1981).

Condenser evapotstor . r NG ‘
= A= T
17 ",‘ 7_] [ ™ ] l ) l
‘,f . Piih N_V; I '_‘__‘ J ‘ 7 ‘,I l
| .-4-—————‘L L o <
| | Overhead | 1 * | Ove v~.v.-..x\!f l
Feed product O ‘ Foed | , Overnent L, Foes | orodhct X, X,
st Cotumn E xpansion s)r\ L v ) Slf:::';' t '_[!\ . f . on ] "“.
PR Ry . S ]
— __/‘ — \{ Cor Lo " /," LI T_ ¢ '&:.;'nplrly-' Lo
r ‘I J
. 4 | o St | .

(2}

Figura 3 - Uso de bombas de calor em destilac&o. (a) Com refrigerante externo. (b) Com
compresséo do vapor do topo. (c) Com flash do liquido do refervedor.
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Destilacdo com refluxo e boilup secundarios

A economia provém do uso de condensadores e refervedores intermediarios,
operando a temperaturas intermediarias. Um melhor aproveitamento € obtido
quando é adicionada uma bomba de calor entre os condensadores e refervedores
intermediarios (HENLEY e SEADER, 1981), como mostrado na Figura 4.

Overhead
condenser

Ref

© (D
D

)

Intercondenser

—
@
D

— — X [HO

Stm Heat pump

)

Interreboiler

(

Bottoms
reboiler

Stm Stm
(a) (b)

Figura 4 - Uso de condensadores e refervedores intermediérios. (a) Sem bomba de calor. (b)
Com bomba de calor.

Integracdo de troca térmica

Quando a alimentacéo da coluna é um liquido subrresfriado e/ou uma grande
diferenca de temperatura existe entre o topo e o fundo da coluna, os produtos séo
frequentemente utilizados para pré-aquecer a alimentacéo e, assim, reduzir a carga
do refervedor (HENLEY e SEADER, 1981) (STICHLMAIR e FAIR, 1998). Na Figura

5, € apresentado um esquema desse tipo de configuracéo.
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Figura 5 - Destilagdo com integracéo de calor.

Valores minimos de refluxo possivel

Ao utilizar menores valores de refluxo, ha reducéo de calor requerido, pois o
calor necessario no fundo da coluna pode ser minimizado pela troca efetiva de calor
entre os produtos quentes e a alimentacgéo fria. O refluxo deve ser mantido o menor
possivel (boas taxas de refluxo externo sdo dadas por: R=(1,05 a 1,1).Rnin)
(STICHLMAIR e FAIR, 1998).

Acoplamento de colunas

Em um acoplamento direto, as colunas sado acopladas por meio de suas
correntes de produto, estabelecendo um fluxo contracorrente dentro da coluna. Ja o
acoplamento indireto explora o calor gerado por uma coluna para ser utilizado nhuma
segunda coluna (STICHLMAIR e FAIR, 1998).

Misturas multicomponentes

Essas misturas sdo separadas de diferentes maneiras, dependendo das
substéancias a serem separadas e da composi¢ao da alimentacdo. De acordo com a
maneira como é dada a separacdo, elas foram classificadas em trés caminhos
diferentes, que podem ser otimizados pelos métodos de acoplamento direto ou

indireto de colunas.
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Caminho A
Uma substancia A, de menor ponto de bolha, € removida primeiro, como

fracdo de topo, restando as substancias B e C.

Figura 6 — Configuracéo das colunas de destilagéo para o Caminho A
Caminho C
De maneira similar, quando uma substancia C, de maior ponto de bolha, é
removida primeiro, como fracao de fundo, restando A e B.

ab
|

Figura 7 — Configuracado das colunas de destilacdo para o Caminho C

Caminho A-C
S0 necessarias trés colunas para esse método. Separa-se inicialmente uma
mistura de A-B e outra de B-C, onde B apresenta ponto de bolha intermediario.

Depois se faz a separacéo de cada mistura (STICHLMAIR e FAIR, 1998).
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Figura 8 — Configuragado das colunas de destilacdo para o Caminho A-C

27



Estudos de Caso

1° Caso (KENCSE e MIZSEY, 2010)

(KENCSE e MIZSEY, 2010) avaliaram diferentes sistemas de destilacdo de

acordo com trés parametros: aspectos econdmicos, emissdo de gases causadores

do efeito estufa e analise exergética, foco do presente estudo. E importante ressaltar

que, assim como (KENCSE e MIZSEY, 2010) o fizeram, deve-se sempre associar 0S

aspectos ambientais aos econdmicos quando se projeta ou avalia um sistema

produtivo, bem como as possibilidades de aperfeicoa-lo e o tornar mais eficiente,

seja em termos energéticos, produtivos ou em outros que estejam sendo

considerados.

Os autores propdem trés etapas nesse método:

12 - Definicdo do problema: consiste na elaboracéo de alternativas nas
primeiras fases de projeto do processo, definicdo dos volumes de
controle das alternativas consideradas e na selecdo dos parametros de
entrada e saida;

22 — Avaliacdo com critérios multiplos: coletam-se os dados
necessarios para as analises em cada um dos parametros
mencionados para entao realizar as mesmas;

32 - Classificacao: classificam-se as alternativas de acordo com a
“desirability function” ou fungdo objetivo e, finalmente, é tomada a

deciséo sobre qual método € melhor para a situagdo em questao.

A metodologia proposta utiliza os trés parametros mencionados da seguinte

maneira:

Estudo econdémico: através do Custo Anual Total (Total Annual Cost -
TAC), que leva em consideracao o investimento inicial e o custo anual
de operacdo (em funcdo das horas de operagdo da planta, inclui
custos com vapor d’agua, eletricidade, gas, agua, entre outros);
Estimativa de emissdo de gases do efeito estufa: normalizada para
cada gas a partir do equivalente em emissao de diéxido de carbono e;
Andlise exergética: pelos conceitos de perda exergética e, como base

principal, eficiéncia termodinamica.
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Depois de avaliar individualmente cada um dos parametros citados, calcula-se
o valor da funcdo objetivo, que converte varias caracteristicas qualitativas em
apenas uma, atribuindo pesos e valores normalizados para cada um dos parametros
(que ficam mais proximos de 1 a medida que se aproximam da situacéo ideal), para
entdo calcular a média geométrica desses valores. A partir dessa funcéo,
classificam-se as diferentes alternativas possiveis e é escolhida a mais adequada

para cada tarefa especifica.

Sistemas considerados

Sequéncia direta com integragcédo de calor reversa (Direct sequence with
backward heat-integration - DBQ)

Utiliza o vapor do topo da segunda coluna para aumentar a pressdo — com 0
uso de um compressor, ndo representado na Figura 9 — a fim de fornecer calor para

a primeira coluna de baixa pressédo — usualmente atmosférica.

Col. 1 Col. 2

|
|
|
|
|
|
|
| BC
|
|
|
|
|
|
|

— Systemboundary — — = = = e e — — = — —— -

Figura 9 — Sequéncia direta com integragdo de calor reversa
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Colunas de destilacéo totalmente acopladas termicamente (Fully termally
coupled distillation columns - FTCDC)
Consiste em um pré-fracionador e uma coluna principal, sendo a quantidade

de calor necesséaria para a separacdo fornecida pelo contato direto entre as

correntes.

e S e
| |
| |
|
I v, AB A

I

/’J:,,i, L,
| = Col. 2 '
Col. 1 |
I ABC B |
| | _

| |
v, |

|
| L, BC |
| |
| |
c |

|
|
| —S8ystem boundary — — — — — — — — — — al

Figura 10 — Coluna de destilagcdo totalmente acoplada termicamente

Sistema de destilacdo de baixa eficiéncia com integracdo de calor dianteira
(Sloppy distillation system with forward heat-integration - SQF)

A primeira coluna é um pré-fracionador de alta pressdo e seu destilado e
produto de fundo s&o alimentados na segunda coluna, de baixa pressdo. A
integracdo de calor entre as duas colunas é dianteira e realizada por um trocador de

calor integrado, no qual o vapor do topo do pré-fracionador é usado para aquecer a

coluna.
C -ttt - T " I
| 4 |
| |
| s e R A |
| L‘ 1
| ol 1 AB T Gaiz | |
' asc s !
| = BC = 4
| |
| |
| |
| 1
| c |
| I
| |
-System boundary- — — — — — — — — — — - — - - —

Figura 11 — Sistema de destilacdo de baixa eficiéncia com integracdo de calor dianteira
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Esquema convencional de destilacdo direta (Conventional direct distillation
scheme — Conv. Dir.)

Duas colunas de destilacdo simples sdo conectadas de forma que o produto
de fundo da primeira seja alimentado na segunda. Esse sistema é muito utilizado

para separar misturas ternarias.

‘A |
| ¥ |
| 1
| Y mmm— A —— -
' [
| Col.1 Col. 2 |
[ 1
ABC
| = [
BC
| [
! [
' [
| |
' [
| 2 I
! —Systemboundary — — — — — — — — — — — — -

Figura 12 — Esquema convencional de destilacdo direta
Aplicacdo do método proposto

Tomando como volume de controle, para cada sistema, as colunas e 0s
trocadores de calor e considerando trés misturas ternarias a serem separadas,
fixaram-se os dados referentes as condicdes ambientais (temperatura e pressao),
corrente de alimentacdo (temperatura, composicéo e vazao) e ao produto (pureza e
estado entalpico). Um conceito importante para a caracterizacdo das misturas

ternarias foi o indice de separacéo (separation index - Sl), dado por:

EY)
S = — 19
23 (19)

Tabela 1 — Valores dos indices de separagdo das misturas consideradas

Mistura Sl
Isopentano, pentano e hexano 0,47
Pentano, hexano e heptano 1,03
Butano, isopentano e pentano 1,74

Com essas consideracoes, foram realizadas as analises em cada um dos
parametros descritos (andlise exergética, estimativa de emissdo de gases de efeito

estufa e estudo econdémico).
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Pela Figura 13, (KENCSE e MIZSEY, 2010) observaram que a perda
exergética é menor quando a facilidade de separacdo da mistura é mais equilibrada,
ou seja, quando o indice de separacdo esta mais proximo a 1; também se mostra
que o sistema DBQ apresenta a menor perda, seguido pelo SQF. Ambos os
sistemas citados adotam calor integrado e apresentam as melhores economias em
energia e, consequentemente, as maiores eficiéncias termodinamicas, o que é

ilustrado pela Figura 14.

— @ DQB 14 4 EDQB
[ SQF 12 - CSQF
1000 - OFTCDC EFTCDC
B Conv. Dir. 10 | @mConv. Dir.

800 -

600 -

Exergy loss [kW]
Thermodynamic efficiency [%)]

0.47 1.03 1.74 0.47 1.03 1.74
Separation Index Separation Index

Figura 13 — Perda exergética para cada sistemaFigura 14 — Eficiéncia termodin&dmica para cada
e mistura considerados sistema e mistura considerados

Como h& pouca diferenca entre as eficiéncias termodindmicas dos sistemas
FTCDC e Convencional Direto para as misturas com valores de S| mais afastados
de 1 e o primeiro € mais eficiente no caso da mistura com Sl igual a 1,03, pode-se
dizer que processos com maior perda exergética e baixa eficiéncia termodinamica
podem ser energeticamente melhorados.

Observando a demanda de calor dos sistemas, € possivel perceber que esta

€ semelhante a perda exergética, como mostra a Figura 15.

7000 - EDQB

6000 O sQF
OFTCDC

5000 B Conv. Dir.
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Heat demand [kW]

2000

1000

0 -

0.47 1.03 1.74

Figura 15 — Demanda de calor para cada sistema e misturas considerados
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As estimativas econ6mica e de emissao de gases do efeito estufa indicam
que o sistema DBQ é o melhor dentre os avaliados, seguido pelo SQF, e mostram
gue a analise exergética esta correlacionada a esses dois aspectos, ilustrados pela
Figura 16 e pela Figura 17. Pode-se observar ainda que o sistema DBQ apresenta,

em média, 40,3% de reducdo em emissdes em relacdo ao convencional (Figura 18).

EDQB
12 ' SQF
FTCDC

B Conv. Dir.

TAC x10° USDlyear

0.47 1.03 1.74
Separation Index

Figura 16 — Custo Anual de Investimento para cada sistema e misturas considerados
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Figura 17 — Emissdo de CO, para cada sistema Figura 18 — Reducé&o relativa da emisséo de
e misturas considerados CO, dos sistemas com calor integrado em
comparacdo com o sistema convencional

Aplicando o método, a estrutura DBQ tem o melhor desempenho, sendo o
mais abrangente e flexivel em relacdo as variaveis consideradas. Em seguida, tem-
se o0 sistema SQF (que apresenta menores variacbes nos resultados com as
alteracdes na pureza especificada para os produtos), o FTCDC - estes trés primeiros

utilizam calor integrado — e, por ultimo, o sistema convencional de destilacdo direta.
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2° Caso (KAHRAMAN e CENGEL, 2005)

(KAHRAMAN e CENGEL, 2005) analisam a eficiencia de uma planta de
evporacao flash, com mudltiplos estagios (multi-stage flash - MSF), localizada na
regido do Golfo e utilizada na dessalinizacdo da dgua do mar para a obtencdo de
agua potavel, cuja demanda é alta e crescente, o que implica na necessidade de
meétodos artificiais para sua obtencdo. O processo de destilacdo MSF (Figura 19) é
um dos meétodos primarios de dessalinizacdo, sendo responsavel por 44% da
capacidade mundial, na época do estudo, e apesar de bem estabelecido, precisa ter
sua eficiéncia melhorada. O custo real do processo € de 5 a 10 vezes maior que na
situacao ideal, o que corresponde a uma eficiéncia termodinamica menor que 20% e

indica que h& espaco para muitas melhorias em termos de utilizacdo de energia.

ot Fls 46500 ppm Vacuum 46500 ppm 46500 ppm
Hcga\}‘lmd 2397 kels e 15398 s
(Steam ) P:=115 kPa Ps=115kPa P,=101.325 kPa
T:=3163K T:=3163K T,=308 K
=I 2 %17
[ 46500 ppm Seawater
S 3 P S[;S kE'J‘P Discharge
3493 kg/s s : 2 4=7.96 kPa i
P11=97.4 kPa MSZ& ppm. Vacuum Lo T:=316.3K
a7 ; 3621 kg/s Heat |valve 5
T,=371.9K S . 46500 46500 ppm
v P=635KkPa reject e P 2397 kg/s
; -~ Te=358K Section 43, 29 Kels P,=101.325 kPa
Brine ) Pi=168 kPa T:=308 K Ve ioass
Heater /\/ 9 p TU=, 08 K
o A L L e L L o T A 1 ] A . G
T 8 S Y S 7 S B 1 i b Seawater
>l > — | >
T 10 ] Solution Tank
64828 ppm - = =
3621 ke/s Heat Recovery section 0 ppm
3493 kels Py=635 kPa b
P1:=97.4 kPa Ti=363.8 K 2 o
Te=3719K y: Ts=3144K 0
64828 ppm | 0 ppm w?pm
v 3621 kgfs 272 kefs 12 ke
& P=635kPa 8 v v P1:=578 kPa Pu,;l()l;,:);}KkP.s
K = 13=314.5 =
Condensat e 7 6 Tk
64828 ppm 70093 ppm 13 16
3621 kes 536 kels —*—’l—"_
P;=7.96 kPa P:=7.96 kPa A} Product Water
T=3163K T=3163K
* o 14 =| 15
H [ - Brine
— 70093 ppm
£ 536 ke/s 70093 ppm
P14=292 kPa 336 kgfs
Tw=316.3K P1s=101.325kPa
Tis=308K

Figura 19 — Esquema da planta de destilagcdo MSF

Como plantas MSF requerem energia térmica a temperaturas relativamente
baixas (usualmente abaixo de 100°C), sdo oOtimas para aplicacdes de cogeracéo,
bastando ser construidas em conjunto com usinas de energia. Neste caso, energia é
gerada com vapor de alta temperatura, enquanto que a agua do mar é dessalgada

com o calor residual da unidade de geracgéo de energia elétrica.
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A unidade MSF estudada era composta por 40 unidades de destilagdo, cada
uma com 22 estagios flash, com capacidade de producdo de 23.500 m® de &gua
destilada por dia.

A eficiéncia termodinamica da planta, calculada de acordo com a 22 lei da
termodinamica — como detalhado anteriormente — foi de 4,2%, sendo a da unidade
atual de geracdo de energia elétrica de mais de 50%; isso indica que o desempenho
termodinamico da mesma pode ser melhorado. Pela analise, observa-se que 78%
da perda exergética ocorre dentro da unidade MSF, indicando que este processo é
altamente ineficiente.

Abaixo esta apresentado o Diagrama de Grassmann obtido deste estudo
(Figura 20), pelo qual se pode observar de maneira clara que a perda de exergia e,
portanto de energia util, esta associada a irreversibilidade em bombas e motores, ja
que essa energia ndo pbde ser aproveitada pelo processo, devido a natureza da

mesma.

MSF Unit
12660
kW,77,7%

Brine Heater
(Steam-brine HX )
1348kW.8.3,%

Steam
13,559kW

Discharged

seawaler

783 kW, 4.8%

Throtling

Pumps
3450 kW

Brine brought
0 P, T
348 kW, 2.1%

Product water
brought to P, T
216 kW, 1.3%

Net salinity exergy
discharge
710 kW

Irreversibility of
pumps-motors
862kW, 5.3%

Brine Exergy
-2083kW

Product water exergy
2793 kW

Figura 20 — Diagrama de Grassmann do processo estudado

35



3° Caso (AMMINUDIN e SMITH, 2001)

(AMMINUDIN e SMITH, 2001) analisaram a aplicacéo de divisorias (Figura 21

e Figura 22) na atualizacdo tecnologica de processos e, principalmente, de

alternativas a esse recurso. Os autores lembram que a utilizacdo das divisorias tem

como objetivo o afunilamento do processo (no sentido de fazer com que o mesmo

convirja para um estado de operacéo ideal) ou reducdo do consumo de energia — e

nao os custos — utilizando colunas existentes de maneira mais eficiente.

o

E1

—

=

i

E2

"3

Figura 21 — Adicao de divisOrias em paralelo em duas colunas existentes

E1

E2

T

sl

E1

E2

Tk

g

T

Figura 22 — Trés possiveis opg¢des para duas colunas com divisoérias ligadas entre si
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Como esta opcdo apresenta dificuldades técnicas e econbmicas
consideraveis (Figura 23), enfatiza-se que a estratégia adotada na adequacdo da
planta deve minimizar o tempo ocioso para a realizacdo das alteracfes necessarias
e 0 custo de investimento, com o menor impacto possivel na infra-estrutura ao redor,
além de maximizar a utilizacdo dos equipamentos existentes e evitar investimentos

desnecessarios e desativacao prematura de equipamentos.

C3 iC4
Deabutanisar column
bypass
o
i | |
)
= Double pass trays
P = 12.1 bar o ¢
1 x| Dividing wall
nC4
I Extensive work on the
%& 1.:-'1 % column internals to install
— the dividing wall. mar require

a larger column shel

Not use of existing hardware Extensive plant downtime results in
(Debutaniser). a loss of production

Figura 23 — Possiveis implicagdes da instalagéo de divisorias
As seguintes alternativas as divisOrias sdo propostas:

e Utilizar as colunas existentes com arranjo de pré-fracionador (Figura
24). implica na mudanca do condensador total em parcial (na coluna
pré-fracionadora) e alteracdes na tubulacdo para reconectar o estagio
de alimentacéo e as retiradas laterais. Esta alternativa apresenta custo

alto e restric6es devido a configuragéo da planta.

L

> Ty

Figura 24 — Duas possibilidades de rearranjo de duas colunas existentes, utilizando o arranjo
de pré-fracionador
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e Adicionar uma nova coluna, utilizando o arranjo de pré-fracionador:
recalcula-se o numero de pratos tedricos para as colunas existentes ou
se faz a substituicdo destes por enchimentos de alta eficiéncia. Porém,
além dos custos, essas opc¢des podem requerer modificacdes
significativas e tecnicamente dificeis de serem implementadas. Na

Figura 25, séo ilustradas algumas configuracfes para esta alternativa.

Figura 25 — Seis possiveis configura¢c8es envolvendo uma coluna adicional e duas existentes
(Ele E2)

e Utilizar as colunas existentes com arranjo de Petlyuk (Figura 26): deve-
se fazer uma conexdo para o acoplamento térmico entre o pré-
fracionador e a coluna principal, com “by-pass” pelo condensador e
refervedor da secdo do pré-fracionador, a fim de possibilitar o
acoplamento térmico.

Debutanisar column
bypass

Double pass trays

P = 12.1 bar
Dividing wall
nC4

Extensive work on the
% column internals to install

the dividing wall, may require
alarger column shelr

C5+

Not use of existing hardware Extensive plant downtime results in
(Debutaniser). a loss of production

Figura 26 — Arranjo de Petlyuk, com o refervedor da coluna deisobutanizadora fornecendo
calor para ambas as colunas
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e Adicionar uma nova coluna, utilizando o arranjo de Petlyuk: Essa
alternativa é semelhante a sua correspondente com o arranjo de pré-
fracionador (inclusive quanto as configuracdes possiveis, ilustradas na
Figura 25), mas com maior complexidade devido as alteracbes

necessarias na tubulagéo para o acoplamento térmico.

Andlise e avaliacdo das opcdes: pré-fracionador e Petlyuk

No arranjo de pré-fracionador, os fluxos externos (do refervedor e da coluna
debutanizadora) sao faceis de controlar. E além de essa opcado economizar 27% de
energia em relacdo ao arranjo existente, seu consumo de energia € distribuido entre
os dois refervedores, reduzindo o consumo de energia no refervedor da coluna
deisobutanizadora, principal coluna do processo. Pela distribuicdo da carga térmica

nesse arranjo, o problema térmico pode ser minimizado.

C3 iC4:0.99 (mole frac)
1 : 102 kmolh
partial ]
condenser
10l p
P=12.1 bar 1 42
ORI 5 nC4: 0.95 (mole frac)
: 304 kmol/h
14 270 kmol/
81
new
40 PIpIngs C5+: 0.99 (mole frac)
\Q_\ 194 kmol/h
DEBUTANISER DEISOBUTANISER
Heat Duty (kW) 2172 4500

Figura 27 — Arranjo de pré-fracionador, com a utilizagéo total dos equipamentos existentes

Ja o arranjo de Petlyuk apresenta dificuldade préatica no controle das retiradas
laterais de vapor na coluna principal. Apesar de poupar energia em quantidade
semelhante ao arranjo de pré-fracionador, essa opcao aproveita ao maximo tanto o
aguecimento como o resfriamento e como a carga térmica é deslocada para a
coluna principal, o refinamento € mais restrito que no arranjo de pré-fracionador,
principalmente na coluna principal, aléem da possibilidade de os trocadores de calor

necessitarem de mais area para a troca térmica.
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A aplicacdo de divisérias & muito limitada e deve ser utilizada com atencéo
devido a possiveis complicacdes associadas a instalacao da diviséria numa coluna
existente, necessidade de casco maior para a coluna, tempo o0cioso maior
(decorrente das adaptacGes necessarias), altos custos com as modificacdes e risco
de inutilizar algum equipamento existente. Das opc¢bes termodinamicamente
equivalentes apresentadas, o arranjo de pré-fracionador é melhor por ser mais
simples de projetar com equipamentos existentes (Figura 27) e oferecer maior

capacidade de separacéao.
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4° Caso (KOEIJER e RIVERO, 2003)

A maioria das colunas de destilacdo séo adiabaticas, com trocadores de calor
apenas no topo e no fundo (condensador e refervedor, respectivamente). (KOEIJER
e RIVERO, 2003) propdem, como alternativa para reduzir a perda de exergia, a
utilizacdo de uma coluna diabatica, pela adicdo de um trocador de calor em cada
prato, aumentando a eficiéncia termodinamica. O objetivo do estudo era analisar as
medidas experimentais com as previsfes tedricas da termodinamica irreversivel, que
descreve o ndo-equilibrio dos processos — sobretudo nos quais a andlise e
otimizag&o da segunda lei da termodindmica € importante — nas colunas adiabética e
diabatica para a mistura agua-etanol, além de comparar os desempenhos das duas
colunas. Considerando o escopo do presente trabalho, serdo consideradas, ao
menos neste primeiro momento, apenas as comparagdes entre as alternativas.

A termodinamica irreversivel ndo precisa das entropias e entalpias para o
calculo da taxa de producdo de entropia, com a vantagem de fornecer maior
percepcdo e uma analise completa sobre os fenbmenos que produzem entropia,
proporcionando bom entendimento e possibilitando a realizacdo de um projeto bem
fundamentado para o processo. Essa ferramenta foi utilizada para descrever a
transferéncia de calor (nos trocadores de calor dos pratos, condensador e
refervedor) e massa (nos pratos) através da interface entre as correntes nas
colunas. No processo estudado, a perda de exergia se dividia em perdas nos pratos,
trocadores de calor, condensador e vaporizador (termo utilizado pelos autores para o
refervedor). A andlise exergética baseada em balancos pode distinguir as
contribuicdes de transferéncia de calor, transferéncia de massa e a diferenca de
pressao.

Para o estudo experimental, utilizou-se uma coluna em escala piloto. Um
esquema de um estagio da coluna é apresentado na Figura 28 e os parametros de

projeto, na Figura 29.
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TRAYS:
Weir height 2.0 cm
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Figura 28 — Esquema de um estégio da

Figura 29 — Parametros de projeto
coluna

Foram avaliados dois modelos matematicos obtidos para o processo (de
acordo com a termodinamica irreversivel) em relacdo a dados de referéncia. Este
estudo ndo sera detalhado aqui, mas vale ressaltar que, pelos resultados obtidos
pelo mesmo, os modelos utilizados e consideracdes realizadas estdo em
conformidade com os dados experimentais. Uma dessas consideracbes € que a
producdo de entropia em uma coluna diabéatica é devida a transferéncia de calor e
massa através da interface e a transferéncia de calor em trocadores de calor nos
pratos da coluna, sendo desprezados os efeitos de outros fenbmenos, como queda
de pressao.

A Figura 30 e a Figura 31 apresentam, respectivamente, os diagramas de
Grassmann das colunas adiabatica e diabatica, com os diferentes locais e
montantes das perdas de exergia. No resfriamento, a entrada de agua no
condensador ndo esta representada por apresentar um valor de exergia
insignificante.

Nos diagramas, 'Water' se refere & dgua para refrigeracdo, 'Heat loss' a
perdas do tipo Carnot, 'Transfer' a perdas devidas a transferéncia de calor e massa
atraves da interface na coluna e 'Heat output’ as saidas de calor da coluna para o

meio ambiente devido a imperfeicdes no isolamento. Verifica-se que a maior entrada
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para ambas as colunas foi a partir do meio de aquecimento, e ndo da alimentacao.
Além disso, o maior fluxo exergético ndo era do destilado ou do produto final, mas

das perdas de calor.

T Water 5
L_ Reflux _ 1 S

— Distillate

0.7 % Heat loss
719 % g

58.8 %%

74.3 %

Column

Water
output

Column
[ Condenser

Vapouriser
I.}-: _3 ll/"
Vapouriser

Heating medinm
Water ot

Heating medium
95,1 %o

4.1 0,1{

Heat loss L] =2 \
T 5| |3 W\ 5.0%
— 15.0 9, Heat loss 56 =
| Transfer — - Eq. 3 £'°  Bottom
Q) ’ ] =5 P~ ]
= Ee- 2 Bottom o Transfer || 3™
+ S~ Eq.2 T
Heat output e wr
Feed Heat loss Eq. 6 Feed Heat loss 3.4 %
Eq 5 Eq. §
Figura 30 — Diagrama de Grassmann para a Figura 31 — Diagrama de Grassmann para a
coluna adiabatica coluna diabatica

Tabela 2 - Comparacéo dos parametros termodindmicos entre as colunas adiabatica e

diabatica
Parametro Coluna Comparacao
Adiabatica Diabatica parag
o Reducéo de
Perda exergética (J/s) 4007 2453 38.78%
Trabalho M'?J'/”S"')O Requerido 25, 675  Reducio de 7,79%
. o Aumento de
Eficiéncia termodinamica 0,0179 0,0268 49.72%

Os resultados dos parametros termodinamicos para as duas colunas, bem
como a comparacao entre os mesmos, estdo apresentados na Tabela 2, sendo
evidente que o processo diabatico € mais eficiente termodinamicamente que o
adiabatico. Observou-se também diminuicdo da taxa de producdo de entropia de
1,64 para 1,19 J/K.s, proveniente das transferéncias de massa e calor nos pratos.

A principal melhoria verificada com a adicdo de trocadores de calor, ou seja,
com a diabatizacao, foi sobre a temperatura da agua de refrigeracdo. Na coluna
adiabatica, a agua de resfriamento proveniente do processo era uma saida sem
utiidade a 340 K. No entanto, na coluna diabatica, essa corrente atingiu 370 K,
tornando-se um produto Util que deve ser usado para aquecimento em algum outro
lugar em uma planta, economizando energia. A ndo utilizacao dessa corrente torna
as economias energéticas despreziveis e diabatizacao perde sua finalidade.

As principais mudancas apos a diabatizagdo foram observadas nos fluxos
massicos através da interface, especialmente de etanol. Uma grande parte do fluxo
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passou do condensador (estdgio de numero 0) para dentro da coluna. Isto significa
que o fluxo foi movido da condensacdo pura (condensador) para locais com
transferéncia de calor e massa (pratos), explicando em grande parte porque a
coluna diabéatica apresenta menor taxa de producdo de entropia devido a
transferéncia de massa e calor que a coluna adiabatica. Uma redistribuicdo
semelhante foi observada para o fluxo de agua através da interface, porém em
escala consideravelmente menor.

A contribuicdo da transferéncia de calor nos trocadores de calor (incluindo
condensador e vaporizador) diminuiu de 7,67 J/s para 6,56 J/s. Isso foi causado
pelas temperaturas mais elevadas, jA que a remoc¢do de calor a uma temperatura

superior € mais favoravel.
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5° Caso (NGUYEN e DEMIREL, 2010)

(NGUYEN e DEMIREL, 2010) analisam termodinamicamente o desempenho
de trés colunas de destilacdo existentes em uma planta de producéo de biodiesel
(Figura 32) - utilizadas para purificar o biodiesel e o subproduto glicerol, além de
responsaveis por 7% a 22% do custo total do processo - e 0 comparam com uma
planta alternativa (Figura 33), modernizada para minimizar custos de operacao,
geracdo de residuos e perdas termodinamicas provenientes da transferéncia de
massa e calor, perda de carga e agitacdo. Vale lembrar que € possivel reduzir a
perda exergética pela reducéo ou uniformizacao da distribuicao da irreversibilidade.

METHANOL

WATEROUT
GLYCEROL

OIL

E301

Figura 32 — Fluxograma para a planta original

As ferramentas utilizadas para a analise termodinamica foram as curvas
CGCC (Column Grand Composite Curve), geradas pelo Aspen Plus (programa de
simulacdo matematica) e os perfis de perda de exergia para calculos de coluna
rigorosos baseados nas condi¢cdes termodinamicas praticas proximas do minimo
(Pratical Near-Minimum Thermodynamic Conditions - PNMTC). Os perfis de perda
exergética podem ser utilizados para examinar a degradacdo do trabalho disponivel
para todos os pratos internos da coluna. As curvas CGCC permitem que alteracbes

mais especificas sejam propostas para melhorar o processo.
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Figura 33 — Fluxograma para o projeto modernizado

Curva CGCC

A curva mostra a interligacdo entre as entalpias para as operacdes ideal e
real, a cada estagio, além da faixa minima tedrica de temperatura de resfriamento e
aguecimento necessaria para a separacdo. Através dessa curva, podem-se
identificar as seguintes modificacOes: localizacdo apropriada e condicionamento
(aquecimento ou resfriamento) da alimentagcédo, razdo de refluxo em funcéo do
namero de estagios e condensacéo e refervura laterais. Mudancas bruscas na curva
CGCC do condensador indicam que a alimentacdo estd numa posicdo muito alta e
deveria ser reposicionada em uma altura menor. Analogamente, mudancas bruscas
na curva do refervedor indicam que a alimentacao esta em uma altura muito baixa,
devendo ser movida para cima.

A alocacdo apropriada da alimentacdo remove distor¢cdes na curva CGCC,
mas reduz a poténcia térmica util do condensador ou do refervedor. J4 a reducéo da
razdo de refluxo diminui ambas as poténcias térmicas Uteis, diminui 0s custos
operacionais, porém com o aumento do namero de estagios e interferéncia nos
custos de investimento, a fim de preservar a separacdao. Aquecer ou resfriar a
alimentacdo pode reduzir a carga térmica no estagio da alimentacao. A utilizacéo de
fontes de calor ja disponiveis na planta é desejavel e a condensacao ou refervura

laterais fornecem uma utilidade mais barata para aquecimento ou resfriamento.
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Uma distancia horizontal entre o “pinch point” da curva CGCC e o eixo vertical
representa 0 uso excessivo de energia, indicando a possibilidade de reducéo da
razao de refluxo, o que reduz as poténcias térmicas Uteis dos trocadores de calor. Ja
a distancia horizontal da curva para o eixo da temperatura determina os locais para
a instalacdo de refervedores e condensadores laterais, a temperaturas adequadas.
Variagbes bruscas na entalpia indicam condicionamento inapropriado da
alimentacdo. Ressalta-se que o condicionamento da alimentacéo é preferivel ao uso
de trocadores de calor laterais, devido a especificidade dos mesmos em relacédo a

temperatura e estagio da coluna.

Perfis de perda exergética

Como o aumento da perda exergética implica no aumento da carga térmica
necessaria para possibilitar que a coluna realize a separacdo, menores perdas
significam que ha menor desperdicio de energia ou menos imperfeicdes
termodinamicas. Foram utilizados:

e Curvas NQ (carga térmica em funcdo do numero de estagios, Q por N):
sua analise no Aspen Plus calcula o niumero de estagios, razdo de
refluxo e localizagéo 6tima da alimentacao, na qual a carga térmica (do
condensador ou do refervedor) € minimizada.

e Principio da equiparticdo: mostra que, em processos de transporte, a
perda exergética pode ser menor em uma area de transferéncia
guando as for¢cas motrizes termodinamicas sédo uniformes sobre essa

area.
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Resultados das analises

As curvas CGCC e os perfis de perda exergética foram construidos para cada
coluna de destilacdo — Figura 34, Figura 35 e Figura 36. Os valores, originais e ap0s
as modificaces, das cargas térmicas dos condensadores e refervedores, da perda
total de exergia, do nimero de estagios e as alteracdes realizadas em cada coluna
estdo na Tabela 3.

Tabela 3 - Comparacdo entre o processo original e o processo modificado

Razéao de

Carga;efervedor Cargacondensador Perda exergética total refluxo

Coluna —ies Depois Antes Depois Antes Depois

(kW) (kW) (kW) (kW) (kW) (kW)
T202 10948,77 584057 10844,19 6129,29 5062,70 2669,67 47,27% 1,10 0,19
T301 6849,49 2800,34 640190 259048 2277,30 886,82 61,06% 1,50 0,01
T302 2881,46 1223,18 2663,60 240565 151,86 71,48 52,93% 2,00 1,70
Total - - - - 7491,86 3627,97 51,57% - -

Reduc&o Antes Depois

As modificacOes realizadas foram:

e Coluna T202: Pré-aquecimento da alimentacéo e reducdo da razdo de
refluxo, com aumento do nimero de pratos de 6 para 8;

e Coluna T301: Pré-aquecimento da alimentacéo e reducdo da razdo de
refluxo e;

e Coluna T302: Realocacdo (para estagio 6timo) da alimentacdo - do
estagio 13 para 0 9 - e refervura lateral.

Como se pode observar da Tabela 3, com as modificagBes propostas, pode-
se reduzir a perda exergética total da destilacdo dentro do processo estudado em
51,57%, em relacdo ao processo original, o que implica em maior eficiéncia, menos
imperfeicbes — em termos termodinamicos — e, conseqientemente, menos energia

necessaria para 0 processo.
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Metodologia e discussao da analise exergética

Amparada pelos conceitos e estudos de casos vistos anteriormente, foi
realizada uma andlise exergética de uma coluna de destilacdo. O objetivo principal
foi mostrar os passos para a realizacdo dessa andlise e, principalmente, como a
mesma pode auxiliar na identificagdo de secOes energeticamente ineficientes e,
portanto, indicar quais as melhores opcfes para otimizar a utilizacdo da energia,

reduzindo as perdas nessas secoes.

Condenser

Compresser %&iua

Feed
eel

-

Rectifying section

Stripping scction

Product 1%
Y

Reboiler

Figura 37 — Configuracéo da coluna HIDiC estudada

s

O exemplo que serd discriminado neste momento € baseado no caso
apresentado em (NAKAIWA, HUANG, et al., 1997), cuja pesquisa € focada na
otimizacdo de uma coluna de destilacdo utilizada na separacédo de uma corrente de
tolueno e benzeno através da inclusdo de um compressor e uma valvula de
expansdo entre as secOes de esgotamento e retificacdo — em uma coluna de
destilacdo de calor integrado ideal (heat-integrated distillation column, HIDIC),
representada pela Figura 37. As especificagoes fornecidas no artigo e utilizadas no

estudo se encontram na Tabela 4.
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Tabela 4 - Dados fornecidos pelo artigo (NAKAIWA, HUANG, et al., 1997)

F=01mol/s
Alimentag&o Zg, =7 =05

q =10 (liquidosaturadaLg =F e Vg =0);
Xn. =098

Topo De
Condensador total

Fundo Xg, =002
PesgmmenD =P, =0,1013MPa

Pressao de operacao
perag P s = P, = 0,2026MPa

Temperatura no topo do esgotamento T, =T,

Inicialmente, o estudo foi realizado para uma coluna convencional, a pressao
constante de 0,1013 MPa.

Assim, foram realizados os balangcos de massa global e por componente
(benzeno), tendo como volume de controle a coluna e os dois trocadores de calor,

para a obtencéo das vazdes do destilado e do produto de fundo:

BMG :E =D+ B D =0,05mol /s
N (20)
BMCgonpeno - F-Z¢, = D.Xp +B.Xg, B =0,05mol /s

Além disso, o valor minimo da razéo de refluxo externo, R, € de R foram
calculados pelo método de McCabe-Thiele (Anexo Il). Esses e todos os resultados

dessa primeira parte estao apresentados na Tabela 7.

Pela definicdo da raz&o de refluxo externo, tem-se:

R:"—DD:>|_D=R.D (21)

E, por um balanco de massa global no condensador, fica:
Vp=L,+D (22)

Também considera-se o refervedor como total e os dados da Tabela 5, para
os calculos seguintes.

Tabela 5 — Dados para os célculos

To =298,15 K
P,=0,1107 MPa

R = 8,314 J/(mol.K)
R = 1,987 cal/(mol.K)

Ambiente

Constante dos gases
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As temperaturas das correntes liquidas saturadas sédo dadas pelas equacdes
das curvas do ponto de bolha, na Figura 39 ou Figura 40, de acordo com a pressao
considerada. Analogamente, para as correntes de vapor saturado, utilizam-se as
equacdes das curvas do ponto de orvalho.

Para os balancos de energia, é necessario calcular as entalpias especificas
das correntes de liquido e vapor em cada prato, que sdo dadas por:

H X,n = (zxn,i CPy; )(Teb,n _Tref ) (23)

I_iY,n = (Zyn+l,i (AHV,i + CpV,i (I_orv,n+l _Tref )) ( 24 )

Assim, calculam-se as entalpias das correntes de alimentacdo, destilado e
produto de fundo, sendo todas consideradas como liquidos saturados.

E, para o condensador, tem-se:
Hv, :va,ben'HVD’B+ va,tol'HVD’T (25)

Ou, de maneira mais detalhada, a partir das equacdes (48 ) e (49), tem-se:

Hv,i = AHvap, |Teb’i +(cp,; —cp, ) (T —=T) +Cp,; (T —T) (26)

Entalpia de Vaporizagdo docomponentei, a temperatura T

Os dados utilizados para os calculos de entalpia foram:

Tabela 6 — Dados para os célculos de entalpia (MCCABE, SMITH e HARRIOTT, 1993)

Entalpia de vaporizacao (calimol) Calor especifico a pressdo constante

(cal/mol°C)
Componente -
AHvepi |y, Liquido Vapor
Benzeno 7360 33 23
Tolueno 7960 40 33

Adotou-se como temperatura de referéncia, a temperatura de ebulicdo do
benzeno, assim as entalpias das correntes de saida do condensador (refluxo e
destilado) sédo iguais a zero. Com isso, como o condensador é total, sua carga pode
ser calculada pela equacdo abaixo, resultado do balanco de energia no

condensador:

~

Qc =VD'HV (27)

D
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Fazendo o balanco de energia na coluna, é possivel calcular a carga no

refervedor:
FH +Q;=DH,+BH; +Q. (28)

E analogo ao calculo da carga térmica do condensador, para o refervedor, a
carga também é dada pela equacéo ( 29 ), pela qual se pode determinar o valor da

vazéao de vapor proveniente do refervedor.

Qq =Ve.H,, (29)

HIDiC

Por definicao:
\Y
R'=—2=V,=B-R" (30)
B
Além disso, a razéo de refluxo no fundo da retificacdo pode ser considerada
como:
R'=11- Rmin,teérico (31)

Para a configuracdo HIDIC, a relagdo entre g e a expressao

(x5 — ¢ )/(Xp — X5 ), € dada por (32 ) (NAKAIWA, HUANG, et al., 1997):

R=0

q> (% ZF)/(XD_XB):{anm_(XD X6 )/(%o — 2, )

6= (% — 2 )/(5 — %)= {2..200 (32)
_(XD_ZF)_ _(XD_XB)|

q<(xp =2 )/(x5 = Xg)= R_(XD_XB) ; (ZF_XB)‘
R"=0

E, para R = 0, a coluna contera apenas um estagio tedrico na secao de
retificacdo. Dessa maneira, as especificagcdes da corrente do destilado devem ser
atendidas ja na corrente de saida do compressor, desconsiderando perdas

energéticas para o ambiente.

53



Logo, na retificacao:

R X
R=0=> = X +—2 = =X, .. Y. =X
yn+l R+1 n R+l yn+1 D ye D
==
0]
vz{il

Figura 38 - Correntes no HIDiC

Novamente, por defini¢do:

R=Ct—te | —D.R
V, D

D
Assim, pelo balanco de massa global na retificacao:

V.=L,+D=D-(1+R)

Para o compressor, tem-se (MCCABE, SMITH e HARRIOTT, 1993):

—

1-1/y -1y
P
— =T =T,- L]
PS TS PS

Cp Cp
Y =7Cv ™ Cp-R

Aplicando a equacéo dos gases ideais, temos:

V,-R-T
P.v=N-R-T=v,=—"7""

e

(33)

(34)

(35)

(36)

(37)

(38)
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Das equacdes (36 ) a ( 38 ), obtém-se:

b
Vs=Ve'(&J ' (39)
P

S

Os célculos foram realizados com o auxilio do software Microsoft Excel
2007®.

Tabela 7 — Resultados dos balancos de massa e energia e de outras relacfes

Variavel Unidades Coluna convencional HIDiC
(Xp-Ze)/(Xp-Xs) : 0,5
Rmin - 1,25 1,44 (tedrico)
1,72 (tedrico
R i 1,50 0 (equa<(;6es ( 3)2 ))
R” - - 1
R’ - - 1,58
Lp (mol/s) 0,075 0
Vp (mol/s) 0,125 0,05
Tk (K) 365,25
To (K) 353,6 378,0
Ts (K) 382,8
Tc (K) 354,3 378,6
Tr (K) 383,36
Hy r (cal/mol) 441,67 -434,33
Hy b (cal/mol) 16,28 28,41
Hx s (cal/mol) 1.182,81 226,17
Hy o (cal/mol) 7.388,59 7.400,56
Hy g (cal/mol) 9.131,36 8.360,26
Qc (calls) 922,14 370,03
Qr (calls) 937,93 426,19
Vg (mol/s) 0,103 0,05
Ve (mol/s) - 0,129
Te (K) - 389,75
Vs (m3/s) - 0,002189

Ve (m3/s) - 0,004126




Analise Exergética

Até este ponto, realizaram-se os balancos de massa e energia que permitem
caracterizar as correntes e cargas requeridas na coluna. Agora, para identificar onde
h& desperdicio de energia 0til, ou seja, perdas exergéticas, devem ser feitos 0s
balancos de exergia.

A partir das equacdes vistas em “Conceitos Teodricos” e da definigdo de
entropia (SANDLER, 2006):
dT dP
ol TR T (40)

€ possivel fazer os balancos de exergia na coluna, a fim de avaliar os locais onde
ocorrem as perdas exergéticas. Pela equacéo ( 3 ), a exergia perdida nos trocadores

de calor é dada por:

-
AeX o, =Qc '(1_ T_Oj No condensador (41)
C

T
AeXq = QR{l_T_Oj No refervedor (42)
R

Da equacéo ( 2 ), a perda relacionada ao trabalho do compressor é:
AeXW=W1,2 - Po-(Vz _V1)=Ve 'Cp'(Te _Ts)_ Po-(Vz _Vl) (43)

Finalmente, para o sistema de destilacdo convencional como um todo, a

perda de exergia sera:

T P
Ae_ =F|H.-H,-T,/Cp.In—=—R.In—% | |-
col ( F 0 0[ p T P jj

0 0

T P T P
-D|H, -H,-T,/Cp.In—=—-R.In—= | |-B|H; —H, -T,| Cp.In == —R.In = | |+
T, P, T, P, (44)

+AeX o +AEX g +AEX, =

D B

T T
= Ae, = D.Cp.(TF —Tp —TyIn TFJJF B~Cp-(TF -T, —TonTF]JrAeXQC +AEX o
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E, para o sistema HIDIiC:

D B

T, T
Aeml = DCp(Te _TD _TO In Tj-{— BCp(TF _TB _Ton'l":J+AeXQc +AeXQR+AeXW (45)

Os resultados de ambas as analises estdo apresentados na Tabela 8 e foram

calculados com o auxilio do software Microsoft Excel 2007®.

Tabela 8 — Resultados das analises exergéticas

., Unidades Coluna convencional HIDiC
Variavel

AeXqc (calls) 144,697 78,172
Aexor (calls) 208,484 94,734
AeXy (calls) - 21,462
(calls) 350,557 192,809

AEXCO|
(W) 1.466,73 806,71

Reducdo AeXco (%) 45

A andlise exergética permitiu ndo apenas identificar a carga necessaria em
cada trocador de calor — 0 que foi feito pelos balancos energéticos — mas também
visualizar onde h& maior perda da utilidade da energia, isto é, perda da exergia.

Como ja era esperado, as maiores perdas estdo nos trocadores de calor,
sobretudo no refervedor. Isto indica possibilidades de otimizacdo do sistema de
destilacao, com foco na diminuicdo do uso dos trocadores, pela reducéo das cargas
necessarias em cada um dos mesmos.

O artigo no qual a andlise foi baseada tem foco nos beneficios, em termos
energéticos, da utilizacdo do sistema HIDIC. Como é possivel verificar pelos
resultados da analise exergética, a implementacdo do sistema de compressao do
vapor proveniente da secao de esgotamento e a expansao do refluxo liquido da
retificacdo para o esgotamento reduziu consideravelmente as perdas exergéticas
(em 45% em relacdo a coluna convencional). Isso mostra que a analise exergética

também é (til para avaliar e comparar alternativas de melhoria de processos.
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Conclusoes

Com o estudo realizado, foi possivel perceber a importancia do uso racional
de energia e da busca por processos mais eficientes nesse quesito, pois a operagao
de destilacdo encontra aplicagcdo na separacdo de componentes nos mais diversos
segmentos industriais e, mesmo atualmente, € uma das opera¢gfes que mais
consome energia, 0 que implica em altos custos para sustentar o processo. Outro
aspecto agravante dessa situacao € que esse consumo nao € explorado de acordo
com seu potencial, ao menos ndo na maioria dos casos. Assim, alternativas que
apresentem possibilidades de diminuir o consumo energético ou gerar um excedente
gue seja aplicavel em outras partes da planta, sdo interessantes, ndo apenas do
ponto de vista ambiental, mas também econémico.

Através dos estudos de caso apresentados, foi possivel perceber o grande
potencial de otimizacdo dos processos de destilacdo. A eficiéncia termodinamica
obtida no Caso 2 (que sugere a cogeracao pela inclusdo de uma usina de energia,
cujo excedente energético seria utilizado para alimentar os condensadores da
unidade MSF), por exemplo, foi de apenas 4,2%, quando o valor encontrado para
plantas modernas é em torno de 50%, evidenciando o quanto 0 processo pode ser
melhorado. Neste mesmo caso, 78% da destruicdo exergética da planta ocorre na
unidade de destilacdo MSF, o que mostra a ineficiéncia desse processo.

Outro fator que sustenta essa possibilidade de otimizacdo € a quantidade e
variedade de alternativas para sua realizacdo, com naturezas distintas dentro do
processo. Considerando que a destilacdo é uma operacdo fundamentada na
transferéncia de massa entre as correntes no interior da coluna e baseada em trocas
térmicas que possibilitam essa transferéncia, além da existéncia de diversos locais
em que ocorrem essas trocas térmicas e massicas, a abrangéncia das alternativas
para melhorar o processo é muito boa, podendo ter foco em componentes distintos
da coluna. Isso € ilustrado pelo Caso 1, que compara trés diferentes configuracdes
para duas colunas de destilacdo (todas com “calor integrado”) em relacdo a
configuragdo convencional, na separagdo de trés misturas diferentes. Esse caso
mostra ndo apenas que o esquema convencional pode ser melhorado — ja que

apresenta o pior desempenho dentre as alternativas estudadas — mas também que
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existem peculiaridades do processo a serem consideradas e que afetam os
desempenhos das alternativas, que diferem entre si.

O Caso 3 também ilustra essa diversidade, pois apresenta duas alternativas
termodinamicamente equivalentes a uma terceira alternativa de otimizacdo de
colunas de destilacao (instalacdo de divisorias internas a coluna).

Além dos casos mencionados, o Caso 4 propde a diabatizacdo das colunas e,
por comparacdo a uma coluna adiabatica — que € o caso da maioria das colunas
existentes — mostra que a eficiéncia termodinamica é 50% maior, enquanto que a
perda exergética € 39% menor. Por fim, no Caso 5, altera¢Bes na razao de refluxo,
local de alimentacdo, pré-aquecimento da alimentacdo e aquecimento lateral
diminuem a perda exergética em 51,6%, implicando na reducdo da energia
necessaria para a operacao da planta.

Finalmente, ao final deste trabalho, foi possivel realizar uma analise
exergética — o que é interessante tanto pela importancia do método, quanto pelo
envolvimento de conceitos amplamente empregados e estudados nas disciplinas da
Engenharia Quimica. Além disso, pela analise realizada, verificou-se a aplicabilidade
e eficacia da mesma, ja que ndo apenas foram identificadas as sec¢des da coluna
mais ineficientes energeticamente, como também quantificar a energia que deixa de

ser perdida com a implementacéo da otimizagéao.
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Anexo | — Curvas de equilibrio e Diagramas de Temperatura de

Ebulicao

Para a realizagdo dos calculos apresentados na Metodologia, foram
construidas as curvas de equilibrio e o diagrama de temperatura de ebulicdo para o
sistema binario, cujos pontos foram obtidos a partir da Equacdo de Antoine
(SANDLER, 2006):

B

0 — -
logP”(mmHg =A 70+ 0)

(46)

As constantes de Antoine para os componentes benzeno e tolueno estao

apresentadas a seguir:

Tabela 9 - Constantes de Antoine

a Férmula A B C
Substancia
Benzeno CsHs 6,90565 1211,03 220,79
Tolueno C,Hg 6,95464 1344,80 219,48

Calcula-se, entdo, a temperatura de ebulicdo dos componentes a uma
determinada pressao.

No intervalo limitado por essas temperaturas de ebulicdo, escolhem-se n
temperaturas, para as quais sao calculadas as pressdes de saturacdo para O
benzeno e o tolueno pela Equagéo ( 46 ).

Com isso, as fracdes molares de benzeno na mistura para a fase liquida e
para a fase vapor sdo dadas, respectivamente, por:

P - Py, Py X

Xgen = 5 5 e Yeen = _ Ben""'Ben (47)
PBen - I:)Tol P

E a volatilidade relativa sera:

a _ PBOen _ yB/XB _ yB'XT _ yB(l_XB)
B.T = = =

P Yr!/X  YrXg  Xg(l—Yg)

A partir desses dados, os diagramas de temperatura de ebulicdo (Figura 39 e
Figura 40) e equilibrio foram construidos (Figura 41 e Figura 42), para cada pressao

de operacgéao considerada.
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Diagrama das temperaturas de ebuligao a 1atm
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Figura 39 — Curvas de ponto de bolha e orvalho para o sistema benzeno-tolueno a1 atm

63



140
136 "“-‘"‘\
132 x
\ x y=-59517x% + 8,1101x* - 8,2494x% - 4,0693x2 - 22,378x + 136,96
R2= 1
128 \“‘-\‘_‘H‘
h ‘\ \
120 [ [
F s ~ ™
y = 2,1504x* - 9,6363x° + 23,325x2 - 48,384x + 136,95 - \
112 \‘\ \
i
104
100
0.0 01 0.2 03 04 05 06 07 08 0o 1,

Diagrama das temperaturas de ebulicao a 2 atm
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Figura 40 — Curvas de ponto de bolha e orvalho para o sistema benzeno-tolueno a 2 atm
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Curva de equilibrio

1,0
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Figura 41 — Curva de equilibrio liquido-vapor para o sistema benzeno-tolueno a 1 atm

A Figura 39 e a Figura 41 foram utilizadas para os calculos da coluna

convencional e para os calculos na secao de esgotamento da coluna HIDIiC, ambas

com pressao de operacdo de 1 atm. No diagrama de equilibrio acima, estdo

representadas as linhas de operacéo da retificacdo e do esgotamento para a razéo

de refluxo externo R.
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Curva de equilibrio 2
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Figura 42 — Curvas de equilibrio liquido-vapor para o sistema benzeno-toluenoale a2 atm

J& a Figura 40 e a Figura 42 foram utilizadas para os célculos da retificacado
da coluna HIDIC, a 2 atm. Acima, estdo representadas as curvas de equilibrio do
sistema benzeno-tolueno tanto a 1 atm (linha cheia), quanto a 2 atm (linha
pontilhada). As linhas de operacgao representadas séo as de razéo de refluxo externo

igual a zero.
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Anexo Il — Calculos pelo método grafico de McCabe-Thiele
(MCCABE, SMITH e HARRIOTT, 1993)

Com o uso da curva de equilibrio do sistema (Anexo |), a linha de operacéo
minima para a retificacdo € tracada a partir da composicdo do destilado, até a
interseccdo da reta q (reta de inclinacéo q, a partir do ponto (Zz, Zr)) com a curva de
equilibrio. Analogamente, a linha de operacdo minima do esgotamento € construida
a partir da composicado do produto de fundo até o ponto de interseccao da reta q
com a curva de equilibrio.

Com isso, o valor de R,y € calculado através da equacao:

=~
t = min
Ofin == (49)

min

Sabendo-se que a relacdo 6tima — considerando o0 consumo energético —
entre R e Rnin € R=(1,1. Rmin) a (1,3. Ryin), adotou-se:

R=12-R,, (50)

Com o valor de R, podem-se construir as linhas de operagéo da coluna (como
na Figura 41), de maneira semelhante ao do caso de Rnn, a partir das composicoes
dos respectivos produtos, interseccdo entre as mesmas e a reta q e sendo a
inclinacdo da linha de operacao da retificacdo dada por:

R
98 = —— 51
9p Rl (51)

67



