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RESUMO

A destilacdo é uma ferramenta de separacdo de componentes que consiste na
vaporizagdo de um liquido, ou de uma mistura de liquidos, seguida de imediata condensagéo
dos vapores produzidos, podendo ser executada por dois principais métodos. O primeiro
método é baseado na producdo de um vapor por ebulicdo da mistura liquida a ser separada e
condensacdo sem permitir que qualquer liquido volte a coluna de destilacdo. Entdo, ndo ha
refluxo. O segundo método é baseado no retorno de parte do condensado para a coluna de
destilacdo em condi¢des tais que este liquido retornando é colocado em contato direto com os
vapores que estdo se direcionando para o condensador. Qualquer um destes métodos pode ser
conduzido como um processo continuo ou em batelada. O aquecimento da coluna de
destilacdo pode ser feito por duas maneiras: injecdo direta de vapor e uso de refervedores.
Refervedores séo trocadores de calor normalmente utilizados para fornecer calor para a parte
inferior de colunas de destilacdo industrial. Eles fervem o liquido da parte inferior de uma
coluna de destilacdo para produzir os vapores que sdo retornados para a coluna de destilagéo.
O objetivo deste trabalho foi comparar trés projetos de colunas de destilacdo de alcool,
usando, para 0 aquecimento da coluna, injecdo direta de vapor, refervedor parcial ou
refervedor total. Primeiramente, desenvolveram-se balancos de massa e energia para 0S casos
de aquecimento direto e indireto para uma coluna de esgotamento. Depois, calculou-se a
variacdo do numero de pratos em ambos os tipos de aquecimento. Com os valores obtidos
por meio do sistema de equacdes, dimensionou-se a area dos refervedores parcial e total.
Além disso, fez-se uma analise de viabilidade financeira do projeto. Uma pesquisa de campo
em uma usina em operagdo foi realizada a fim de fornecer informacbes que ajudaram no
dimensionamento dos refervedores e sustentaram, de forma mais realista, a discusséo final das
vantagens e desvantagens deste projeto. Resultados sobre o estudo de caso mostraram que €

possivel haver uma reducédo de quase 17% da quantidade de vinhaca e 1,8% da quantidade de


http://pt.wikipedia.org/wiki/Trocador_de_calor
http://pt.wikipedia.org/w/index.php?title=Coluna_de_destila%C3%A7%C3%A3o&action=edit&redlink=1
http://pt.wikipedia.org/wiki/Destila%C3%A7%C3%A3o

vapor. Por ter havido diminuig&o na quantidade de vapor, pode-se estimar o tempo de retorno
do investimento de aproximadamente dois anos. Neste cenario, o refervedor parcial se
mostrou mais viavel que o refervedor total, ja que promove mais um estagio de separacao,
podendo aumentar a eficiéncia da coluna, e possui custo de aquisicdo menor que o refervedor
total. Assim, pode-se afirmar, tanto no aspecto ambiental como financeiro, que é vantajoso

realizar a substituicdo proposta neste projeto.

PALAVRAS-CHAVES: destilacao, injecao direta de vapor, refervedores.
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ABSTRACT

Distillation is a tool for the separation of components that consists in vaporization
of a liquid, or a mixture of liquids, followed by immediate condensation of the vapors
produced; it may be performed by two main methods. The first method is based on the
production of a vapor by boiling the liquid mixture to be separated and condensing the vapors
without allowing any liquid to return to the still. There is then no reflux. The second method
is based on the return of part the condensate to the still under such conditions that this
returning liquid is brought into intimate contact with the vapors on their way to the condenser.
Either of these methods may be conducted as a continuous process or as a batch process. The
heating of the still can be done in two ways: direct steam injection and use of reboilers.
Reboilers are heat exchangers commonly used to provide heat to the bottom of distillation
columns industry. They boil the liquid of the bottom of a distillation column to produce
vapors which are returned to the still. The aim of this work was to compare three alcohol
distillation columns projects, using for the column heater, direct steam injection, partial or
total reboiler. First, it was developed mass and energy balances for the cases of direct and
indirect heating for the distillation column in a stripping section. Then, it was calculated the
variation of the number of plates in both types of heating. With the values obtained by the
system of equations, the area of partial and total reboilers was dimensioned. Besides, an
analysis of the financial project viability was made. A field research on a plant in operation
was undertaken to provide information that helped in the design of reboilers and sustained,
more realistically, the final discussion of the advantages and disadvantages of this project.
Results about the study of case showed that it is possible to have a reduction of almost 17% of
the amount of stillage and 1,8% of the amount of steam. Because there was a decrease in the
amount of steam, it was possible estimate the payback time of approximately two years. In

this scenario, the partial reboiler proved to be more viable than the total one, since promotes a



separation stage, which can increase the efficiency of the column, and has lower cost than the
total reboiler. Thus, it can be stated, in both financial and environmental aspects, it is

advantageous to carry out the change proposed in this project.

KEYWORDS: distillation, direct steam injection, reboilers.
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CAPITULO I - INTRODUCAO, OBJETIVOS E JUSTIFICATIVAS

1.1 INTRODUGCAO

A operacgdo de separacdo de componentes de uma mistura por destilacdo tem uma
longa historia. A descoberta deste processo € creditada aos chineses durante a dinastia de
Chou (221 a 1122 D.C.). Desde entdo, a producdo de bebidas destiladas evoluiram juntamente
com o progresso da civilizagcdo (LOCKET, 1986).

Embora a producdo de bebidas alcodlicas tenha uma grande importancia no
descobrimento e desenvolvimento da operacdo de destilacdo, hodiernamente, a sua utilizacdo
é bastante difundida, também, em industrias quimicas e de petréleo, mesmo havendo um
grande consumo de energia requerido (LOCKET, 1986).

Para Ramchandran (1995), destilagdo é a mais importante técnica de separacdo da
industria de processos em todo o mundo. Nos Estados Unidos, por exemplo, contam-se mais
de 40.000 colunas de destilagdo que consomem 3% de toda a energia utilizada naquele pais.

O Brasil é o maior produtor de cana-de-aglicar do mundo, seguido pela india,
China e Tailandia, respondendo por aproximadamente 45,0% da producdo mundial de etanol.
A cultura da cana-de-acUcar produziu 21,2 bilhdes de litros de etanol em 2007 e 2008, dos
quais mais de 2 bilhdes foram destinados a exportacédo (IBGE, 2007).

Segundo Goncgalves (2005), o setor privado gerencia a producdo e o
processamento de cana-de-agUcar no Brasil. Este setor obtém os menores custos de producédo
de todo o0 mundo, tanto de actcar, como de alcool, despontando como um segmento altamente
competitivo no mercado internacional.

A producdo de &lcool no Brasil representa um terco de todo &lcool consumido no
mundo. S&8o produzidos dois tipos de alcoois para uso como combustivel: o anidro, misturado
a gasolina, e o hidratado, usado como combustivel puro (AZEVEDO, 2012).

Por outro lado, com o aumento da producéo de etanol, gera-se, consequentemente,
uma maior producdo de vinhaca. Com esse aumento da producdo de vinhaca, faz-se
necessario pensar em alternativas de utilizacdo da mesma ou buscar processos que diminuam
sua quantidade produzida e, portanto, minimize possiveis impactos ambientais.

Assim, analisar o processo de destilacdo pode ter um impacto significativo na
reducdo de consumo de energia, na melhora da qualidade do produto e na protecdo dos

recursos ambientais.
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1.2 OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo Geral
e Comparar, técnica e economicamente, trés projetos de colunas de destilacédo,
usando, para 0 aquecimento da coluna, injecéo direta de vapor, refervedor parcial e

refervedor total.

1.2.2 Objetivos Especificos

e Desenvolver, por meio de balan¢o de massa e de energia, um sistema de equagdes
que permita determinar o valor dos parametros encontrados na coluna de
destilacdo usando injecdo direta de vapor ou refervedor.

e Encontrar o nimero de pratos de ambas as configurac6es de colunas de destilagéo,
utilizando do método gréfico de McCabe-Thiele.

e Dimensionar a area de troca térmica dos refervedores parcial e total de forma que
estes realizem o mesmo processo quando substituirem o aquecimento direto.

e Orcar o custo de compra dos refervedores, além da variacdo do custo mensal de
vapor a fim de analisar a viabilidade financeira do projeto.

e Realizar uma pesquisa de campo para levantar dados que auxiliem no orcamento
dos refervedores e que sustentem, de forma pratica, a discussdo das vantagens e

desvantagens deste trabalho.

1.3 JUSTIFICATIVAS

A destilagdo é um dos métodos industriais mais importantes dentre os utilizados
atualmente para separar os diversos componentes de uma mistura.

Atualmente nas usinas, a tecnologia tradicional apresenta altos niveis de
desenvolvimento pratico em diversas etapas de producdo, entretanto, ainda ha um vasto
campo a ser explorado, principalmente relacionado a melhoria de processos, integracao
energética e cogeracao de energia.

Devido a essa necessidade de aprimorar as condigOes operacionais e 0S
equipamentos de plantas quimicas visando a redugdo dos custos tanto da energia necessaria
para o funcionamento, quanto do custo de capital de implantacdo, o estudo comparativo de

processos e projetos tornou-se uma ferramenta de fundamental importancia nos dias de hoje.
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No caso do desenvolvimento de novos processos, a analise de uma planta,
comparando projetos, pode muitas vezes indicar de anteméo se a mesma é ou ndo técnica e
economicamente viavel. Ja para plantas em operacdo, pode auxiliar na otimizacdo das
condicdes operacionais com vistas a obtencédo de produtos de melhor qualidade e a redugédo do

consumo de energia e de outras perdas de processo.
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CAPITULO Il - REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 ASPECTOS DO PROCESSAMENTO DE CANA-DE-ACUCAR NO BRASIL

A cana-de-acucar chegou ao Brasil, trazida da Africa, por intermédio de Martin
Afonso de Souza em 1532. A planta se espalhou rapidamente devido ao solo fértil e ao clima
tropical, ideal para o cultivo. Como o Brasil ainda era col6nia de Portugal e o agucar tinha alto
preco na Europa, Portugal lucrava com o repasse do produto cultivado aqui. A principal
regido produtora de cana-de-agUcar e etanol, na época, era a Capitania Hereditaria de
Pernambuco (AZEVEDO, 2012).

No periodo que vai do inicio das civilizacGes até meados do século XIX, a
principal fonte de energia utilizada foi a Biomassa. Em 1850, aproximadamente 85% da
energia utilizada tinham como fonte a madeira, o carvao e outros produtos de origem vegetal.
Atualmente, com a predominancia do petréleo e 0 aumento no consumo de outras fontes de
energia, a biomassa fica responsavel por cerca de 10% do consumo mundial (SOUZA, 2010).

Devido a preocupacdo em reduzir a emissdo dos gases do efeito estufa,
responsaveis pelo aquecimento global, tem-se buscado a substituicdo dos combustiveis fosseis
por novas fontes de energia mais limpa e que permitam um desenvolvimento sustentavel
(AZEVEDO, 2012).

Neste contexto, o Brasil vem se destacando com a producdo de etanol a partir da
cana-de-acucar. O etanol € uma fonte de energia natural, limpa, renovavel e sustentavel,
podendo ser produzido a partir de varias matérias-primas, como milho, trigo, beterraba e
cana-de-acucar (AZEVEDO, 2012).

No Brasil, o etanol substitui pouco mais de metade da gasolina que seria usada se
ndo houvesse o uso em larga escala do etanol. E interessante também destacar o uso do
bagaco da cana para gerar eletricidade e que pode alcancar, até 2020, um nivel de producéo
comparavel a producéo da usina de Itaipu (SOUZA, 2010).

O Brasil € o maior produtor mundial de cana-de-acicar. Em 2007/2008, a
producdo atingiu um volume recorde de cerca de 496 milhGes de toneladas de cana-de-agucar,
processados em cerca de 350 usinas sediadas em todo o pais. Destas, cerca de 230 sdo usinas
e destilarias que produzem tanto aglcar como etanol, enquanto por volta de 100 produzem
apenas etanol (UNICA, 2008). A Figura 2.1 mostra a comparagédo do Brasil com outros paises
em relacéo a producéo de etanol.
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Producao de etanol bilhoes de litros
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Figura 2.1 ProjecOes para 2008/2012 baseadas nas capacidades de producéo e metas

divulgadas nos principais paises produtores (UNICA, 2008).

Ao final da safra 2007/08, a cana-de-acUcar ocupava 7,8 milhdes de hectares, isso
significa 2,2% do total de terras cultivaveis do brasil. E cultivada principalmente no Sudeste e
Nordeste brasileiros, com dois periodos diferentes de colheita: de abril a dezembro, na regido
Nordeste. Um pouco mais de 85% da producéo total é feita no Centro-Sul. O estado de S&o
Paulo produz aproximadamente 60% da cana-de-agucar brasileira (UNICA, 2008). A

producéo de todas as regiGes € mostrada na Figura 2.2.

PRODUGAO PRODUCAO PRODUGAO
DE CANA % DO TOTAL DE ACUCAR DE ETANOL

REGIAO/ESTADO (milhdes de (milhoes de (bilhces de
toneladas) toneladas) litros)

204 5,93% 2,52 0.85
~ Pernambuco 19,8 3.09% 1,68 0,51
Sul 2.51

Figura 2.2 Producéo brasileira de cana-de-agucar, acucar e etanol (UNICA, 2008).
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A receita bruta anual dos setores de aglcar e etanol gira em torno de US$ 20
bilhdes. Em 2007/08, cerca de 54% deste valor foi gerado pelas vendas de etanol, 44% pela
venda de acucar, e 0s 2% restantes pela bioeletricidade vendida no mercado interno. Das
vendas de acgucar, 35% foram dirigidas ao mercado interno e 65% a exportacdo, enquanto nas
vendas de etanol predominou fortemente o mercado interno, que gerou 85% das receitas
contra 15% para as exportagcdes (UNICA, 2008). A Figura 2.3 apresenta a evolugdo do
mercado de etanol brasileiro, abrangendo os aspectos de produgdo, mercado interno e

exportacoes.

Evolucao do mercado brasileiro de etanol

24

1 | s 1 I I I 1 | | T T T T
89/909 91/92 93/94 95/96 97/98 95/00 01/02 03/04 05/06 07/08

0/91 92/93 94/95 96/97 98/99 00/01 02/03 04/05 06/07
———-—————"] =}
producao de etanol mercado interno e estoques exportacoes

Figura 2.3 Evolugdo do mercado brasileiro de etanol (UNICA, 2008).

Alguns estados brasileiros diminuem ou eliminam a vantagem econdmica que 0
etanol tem em relacdo a gasolina. Mesmo assim, o uso do etanol é mais viavel em termos
ambientais por poluir menos, pois € um combustivel limpo. Para Souza (2010), a cana-de-

aclicar apresenta as seguintes vantagens:

» A cana-de-agUcar é uma matéria-prima renovavel, de crescimento rapido e
corte anual, possui elevado poder de absorcdo e fixagdo do principal
responsavel pelo aguecimento global, que é o gas carbdnico (CO,) presente
na atmosfera. Por ser uma planta com ciclo de producdo de cinco anos, a
cana requer quantidade reduzida de fertilizantes e defensivos agricolas,

produtos que consomem combustiveis fosseis na sua producéo.
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A arquitetura e as caracteristicas de suas raizes possibilitam uma captura
eficiente de nutrientes e uma absorcdo eficaz de carbono do solo, fatores
que também minimizam a geracdo de gases causadores do efeito estufa.
Nas condic¢es existentes no Brasil, a producdo do etanol de cana apresenta
elevada eficiéncia energética, pois requer consumo muito baixo de energia
féssil, o que também contribui para a reducdo da emissdo de gases de efeito
estufa. Pode-se dizer que cada unidade de energia fossil consumida no
ciclo de producéo do etanol gera mais de 8 unidades de energia renovavel,
valor que no futuro pode chegar a 11 unidades. Segundo o Departamento
de Energia dos EUA, a producdo de gasolina e de diesel, além de nédo
produzir energia renovavel, apresenta eficiéncia energética negativa, ou
seja, cada unidade de energia fossil consumida no ciclo de producdo gera
em torno de 0,8 unidades de energia fossil. De acordo com a Agéncia
Internacional de Energia, a producéo e o uso do etanol no Brasil permite
reduzir em mais de 80% a emissdo de gases de efeito estufa em relacdo a

gasolina.

2.1.1 Politicas de Incentivo ao Setor Canavieiro

Para Azevedo (2012), o Brasil vem se destacado mundialmente em relacdo a

producdo e ao consumo de etanol. Isto se deve, principalmente, a criacdo do Proalcool

(Programa Nacional do Alcool) em 14 de novembro de 1975. Este programa divide-se nas

seguintes cinco fases:

A fase inicial (1975 a 1979) visou o0 aumento da producéo de alcool anidro
para ser adicionado a gasolina.

O periodo de 1980 a 1986 foi denominado “Fase de Afirmacgdo”. Esta fase
foi responsavel pela fixacdo do programa, e para isso, foram criados o
CNAL (Conselho Nacional do Alcool) e a CENAL (Comissdo Executiva
Nacional do Alcool). Ao término desse periodo, as metas do governo, em
relacdo ao aumento da producdo de carros a alcool no Brasil, tambeém

aumentaram.
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+ De 1986 a 1995 o programa passou por uma fase de estagnacdo ocasionada
pela queda nos precos do petréleo. Com isso a producdo interna de etanol
ndo teve crescimento, mas 0s consumidores continuaram optando por ele
devido ao preco atrativo e a reducdo de impostos para veiculos movidos a
esse tipo de combustivel. Para solucionar os problemas de abastecimento
de alcool foi criada a MEG (uma mistura composta por 60% de etanol
hidratado, 34% de metanol e 6% de gasolina).

* Na “Fase de Redefini¢ao” (1995 a 2000), o alcool, anidro e hidratado, tinha
seus precos adaptados a oferta e a procura. Em 21 de agosto de 1997, foi
criado o CIMA (Conselho Interministerial do Acucar e do Alcool). Com o0s
incentivos e a determinacdo para o uso do alcool hidratado em alguns
veiculos leves, surgiu a “frota verde”, o que causou debates econdmicos e
ambientais.

» Na fase atual, o Brasil tem expandido as areas de plantio de cana para
aumentar a oferta de alcool combustivel. Esta expansdo se deve,
principalmente, a criacdo do motor “flex fuel”, que faz com que o
automavel possa ser movido a alcool, gasolina ou a mistura dos dois. Neste

caso, muitos consumidores optam pelo alcool devido ao prego.

2.1.2 Processo Industrial do Alcool Hidratado

Comumente, a producdo de alcool etilico hidratado opera da seguinte maneira.
A cana ao chegar a indUstria é pesada em balanca prépria. Essa medida é importante para 0s
futuros balancos materiais e financeiros a serem realizados. A seguir, € descarregada por
guinchos, sendo uma parte armazenada para ser moida a noite, quando ndo ha transporte e a
outra é descarrega diretamente na mesa alimentadora onde é lavada para ser industrializada. A
lavagem é importante, pois a cana vem da lavoura trazendo consigo muitas sujidades, que
iriam prejudicar o restante do processo (UDOP, 2012).

Lavada acana, a esteira vai transporta-la até o picador, que corta a canaem
pedacos e a seguir ao desfibrador, que ir& abrir as células da cana para facilitar a préxima
etapa, a extracdo do caldo. Essa extracdo é feita nas moendas, no total, a cana passa por quatro
ternos de moenda para que todo o caldo seja aproveitado. Para que isso ocorra é feita,

também, uma embebicdo d’dgua apds a passagem do primeiro terno. Dessa moagem vai
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resultar o caldo de canae o bagaco. Parte do bagaco serd queimada na caldeira, que é a
unidade produtora de vapor, gerando toda energia necessaria ao complexo industrial, e uma
porcentagem € hidrolisada servindo para racédo animal (UDOP, 2012).

O caldo passa por uma peneira que separa o caldo e o bagacilho. Quase todos
0s agUcares existentes nacana estardo neste caldo, que é misto e bombeado para 0s
aquecedores que estdo entre 90° e 105°C, seguindo para o decantador, onde ocorre a
decantacdo das impurezas nele contidas, resultando em um caldo clarificado com o gas
proveniente da queima do enxofre e o lodo para a recuperacdo do caldo nele existente, por
meio de filtros rotativos a vacuo, retirando-se, assim, o caldo limpo e a torta, a qual é enviada
para lavoura como adubo, pois € rica em sais minerais. O caldo clarificado & bombeado para
um tanque de armazenamento, passando a seguir por um trocador de calor, onde é resfriado
para entdo seguir para o processo de fermentacdo (UDOP, 2012).

A fermentacdo é o processo que transforma os aglcares em alcool, pela acdo das
leveduras. As leveduras estdo contidas no fermento, que é misturado no caldo, para que todos
0s acgUcares sejam transformados em alcool. A mistura vai ficar nas dornas por volta de 6 a 8
horas. Uma vez fermentado o caldo, obtém-se o vinho, com componentes de natureza liquida,
solida e gasosa (MARQUINI, 2007). Os vinhos industriais possuem, dependendo da natureza
e composicdo do mosto, de 5 a 10% de alcool etilico em volume, tornando-o, do ponto de
vista qualitativo, o principal representante entre as substancias presentes (PAYNE, 1906).

No vinho, a 4gua é a substancia que surge em maior proporcao, variando de 89 a
94% em volume. Além desses dois componentes, outras substancias liquidas se fazem
presentes em menor proporcao, como consequéncia direta da propria fermentacdo alcodlica e
das condi¢bes em que esta se processou. Dentre elas, pode-se destacar 0s &cidos succinico e
acetico, a glicerina, o furfural, os alcoois homoblogos superiores (amilico, isoamilico,
propilico, isopropilico, butilico, isobutilico), o aldeido acético, etc. As substancias sélidas
presentes no vinho se encontram em suspensao e em solucdo. As primeiras sdo representadas
pelas células de leveduras e bactérias, além de substancias ndo sollveis que acompanharam o
mosto, tal como o bagacilho, dependendo da natureza da matéria-prima utilizada. Os sélidos
em solucdo sdo representados por aglcares ndo fermentesciveis, matérias albuminoides, sais
minerais e outros. O gas carbonico é o principal componente de natureza gasosa desprendido
durante a fermentacdo, aparecendo em pequena propor¢cdo no vinho, embora tenha sido
formado em grande quantidade durante o processo fermentativo, desprendendo-se para a
atmosfera no decorrer do mesmo (MARQUINI, 2007).
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O vinho é centrifugado, separando-se em duas partes: na primeira parte, vamos
obter o leite de levedura, que foi o responsavel pela transformacdo. Essa parte serd usada em
novas fermentac@es, logo apds sofrer um tratamento quimico adequado. Além do processo de
transformacéo, uma porcentagem é desidratada servindo para racdo animal. Na segunda parte,
0 vinho delevedurado, que contém de 6% a 8% de alcool, e o restante, impurezas liquidas
(UDOP, 2012).

Como o alcool tem um ponto de ebulicdo menor que o da agua, é possivel separar
0s dois por um processo de destilacdo. Quando o vinho é submetido ao processo de destilagcdo
resultam duas fracOes: a flegma e a vinhaga. O primeiro, produto principal da destilacdo do
vinho, é constituido por uma mistura hidroalcodlica impura, cuja graduacdo depende do tipo
de equipamento utilizado na destilacdo do vinho. Em funcéo da sua graduacao alcoolica varia
entre 35 e 65 °GL e classificadas em flegma de baixo grau, quando o teor alcodlico varia entre
35 e 65 °GL e flegma de alto grau, quando o teor é de 90 a 95 °GL. No produto de fundo
aparece a vinhaga, parte aquosa do vinho com concentracdo alcodlica em torno de 0,02 ° GL,
que é resultante da fermentacdo do caldo da cana de agucar ou melaco, sendo um subproduto
para a lavoura, pois € rico em sais minerais, mas que também é um agente poluidor de meio
ambiente. Se ndo for tratada e usada de forma racional, pode poluir os rios, ameacando a
fauna e as populacGes que se abastecem dessa agua (MARQUINI, 2007).

Finalmente, apds a destilacdo, obtém-se o alcool hidratado com grau alcodlico
entre 92,6° e 93,8° INPM, para ser utilizado como combustivel (UDOP, 2012).

2.1.3 Tratamento da Vinhaca

A producdo de etanol é diretamente proporcional a producdo de vinhaga.
Dependendo da configuragdo dos equipamentos da destilaria, pode-se produzir de dez a
quinze litros de vinhaca por litro de etanol. Sendo que a composic¢do da vinhaca varia de
acordo de como 0 mosto é composto, da mistura de caldo, mel e agua (ALBERS, 2007). A
Figura 2.4 mostra a taxa de producdo de vinhaca por producdo de alcool compreendendo os
anos de 1997 até 2008.

Com o aumento da producdo de vinhaga, precisou-se pensar em alternativas de
utilizacdo da mesma, para ndo mais jogar nos rios como era feito antigamente, o que
provocava a morte dos peixes. Comecou-se, entdo, a utilizar a fertirrigacdo, 0 que se mostrou

uma 6tima alternativa, uma vez que esta é utilizada para irrigar a cana, adubando e ao mesmo
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tempo aumentando a produtividade. A fertirrigacdo foi considerada economicamente viavel, e
por isso, foi a alternativa mais utilizada para o destino da vinhaga, sendo adotada pela maioria
das usinas. Varias técnicas de distribuicdo da vinhaca foram desenvolvidas, como, por
exemplo, o canhdo hidraulico, o carretel enrolador, a aspersédo e a distribuicdo por caminhao
em areas mais distantes (ALBERS, 2007).

Relagéo Vinhaga/Alcool - Processo Alcool
(Controle Mutuo Industrial - Centro-Sul - Anual 2008/2009, CTC)
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Figura 2.4 Quantidade de vinhaca por quantidade de &lcool produzido (NETO, 2009).

Contudo, mesmo diante das vantagens proporcionadas pela adogdo da
fertirrigacdo, restam ainda duvidas quanto a adequacdo da pratica do ponto de vista da
protecdo dos recursos naturais, principalmente em relacdo a seus efeitos de longo prazo. O
uso de volumes elevados de vinhaca pode aumentar o nivel de potéssio no caldo da cana.
Além disso, ha controvérsias sobre a salinizacdo do solo e contaminagdo de aquiferos
subterraneos. Se os efeitos da descarga da vinhaca sobre os mananciais de superficie sdo
bastante conhecidos a ponto de ndo mais suscitarem disputas, 0 mesmo nao parece acontecer
com os impactos ambientais de sua disposi¢do no solo (CORAZZA, 2000).

Estudos recentes apontam que juntamente com o0 aumento da producdo de
vinhaca, teve-se que aumentar o uso desta no solo, gerando diversos problemas (ALBERS,
2007; NETO, 2008; VIANA, 2006). Alguns destes problemas séo:

+ 0O uso da vinhaga no solo, em regides onde o lencol freatico € proximo a

superficie, acaba sendo contaminado.
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* Ao aumentar a capacidade da usina, torna-se necessario uma maior
quantidade de cana que nem sempre é da usina, e sim de fornecedores,
diminuindo assim a area para aplicacdo da vinhaca.

« Se a usina comprar novas terras, ela pode ficar em regides descontinuas e
mais distantes, inviabilizando o transporte por tubos ou mesmo pelo
caminh&o, quando muito distantes.

» Pelas caracteristicas da vinhaca, esta quando aplicada ao solo, altera a
qualidade do mesmo, principalmente quando utilizada em excesso, 0 que

pode causar saturacdo de alguns nutrientes, principalmente o potéssio.

Para evitar a saturacdo do solo e garantir suas caracteristicas naturais a
Companhia de Tecnologia de Saneamento Ambiental (Cetesb), em 2005 no estado de Séo
Paulo, criou uma norma, a P4.231, que regulamenta o uso da vinhaga no solo, como por
exemplo a quantidade méxima de potassio e como deve ser feito o transporte da vinhaga pelos
campos para ndo se ter problemas com vazamentos da tubulacéo.

A primeira alternativa para esses problemas é a diminuicdo da producdo de
vinhaca. Isso é conseguido dependendo de como é a configuracdo dos equipamentos da
destilaria, com isso pode-se reduzir de 15 para até 10 litros de vinhaga por litro de etanol. Para
se reduzir a quantidade de vinhaga, tém-se trés possibilidades: o aquecimento indireto da
coluna de esgotamento, que recebe o vinho da fermentacdo, o esgotamento da flegmaca e o
aumento do teor alcodlico do vinho (ALBERS, 2007).

No aquecimento indireto o vapor utilizado para aquecer a coluna, é gerado pela
sua propria base, com o calor da fonte de vapor externa, ndo sendo incorporado o condensado
deste vapor na vinhaca. Hoje, o que é comumente usado é o refervedor para quando se tem o
vapor adequado para isto, de onde se aproveita o condensado para retornar a caldeira da usina.
(ALBERS, 2007).

Ainda segundo Albers (2007), o teor alcodlico do vinho influencia na quantidade
de retirada da vinhaga da coluna, pois um vinho com teor alcodlico mais baixo significa uma
guantidade maior de agua e vice-versa. Para se obter um vinho com grau maior € necessario
melhorar a fermentagdo. Outra alternativa para esses problemas da fertirrigacdo com vinhaca
¢ a concentracdo por evaporacdo, que reduz seu volume consideravelmente, pode ser usada
para racdo animal, aumenta seu poder fertilizante, pode ser queimada em caldeiras especiais
gerando energia, e diminui a captagdo de agua da usina, se o condensado retirado da

evaporacao for tratado e reutilizado no processo.
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2.2 DESTILACAO

Destilagdo é uma operacdo unitaria antiga que tem sido amplamente aplicada ha
milhares de anos. As primeiras aplicacGes usavam imperfeitos equipamentos de vaporizacao e
condensacéo, frequentemente para concentracao de conteudo alcodlico de bebidas. A primeira
coluna vertical de destilagdo continua foi desenvolvida por Cellier-Blumenthal, em 1813, na
Franca. Pierre introduziu uma versdo de pratos com calotas na Inglaterra em 1822. O
empacotamento foi usado ja em 1820 por uma tecnologia denominada Clement, que usou
bolas de vidro em uma destilaria. Coffey desenvolveu a primeira coluna com prato perfurado
em 1830. O primeiro livro abordando os fundamentos de destilagdo foi La Rectification de
’alcohol escrito por Enerst Sorel em 1893 (KISTER, 1992).

Durante o primeiro quarto do século XX, a destilacdo, que era usada apenas para
aumentar o teor alcodlico de bebidas, tornou-se a principal técnica de separacdo da inddstria
quimica. Essa expansdo acelerada reconheceu a destilagdo como um efetivo meio de
separacgdo de 6leo bruto em varios produtos. A partir dai, a aplicacdo da destilacéo se espalhou
para a maioria dos processos quimicos (KISTER, 1992).

A destilacdo é uma ferramenta de separacdo de componentes que consiste na
vaporizagdo de um liquido, ou de uma mistura de liquidos, seguida de imediata condensagao
dos vapores produzidos.

Na préatica, a destilacdo pode ser executada por dois principais métodos. O
primeiro método é baseado na producdo de um vapor por ebulicdo da mistura liquida a ser
separada e condensacdo sem permitir que qualquer liquido volte a coluna de destilagdo.
Portanto, ndo ha refluxo. O segundo método é baseado no retorno de parte do condensado
para a coluna de destilacdo em condi¢des tais que este liquido retornando é colocado em
contato direto com os vapores que estdo se direcionando para o condensador. Qualquer um
destes métodos pode ser conduzido como um processo continuo ou em batelada (McCABE,
2000).

2.2.1 Destilagdo Flash

Destilagédo Flash consiste na vaporizacdo de uma fragdo definida do liquido de tal

forma que o vapor envolvido estad em equilibrio com o liquido residual, separando o vapor do
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liquido e condensando o vapor. A Figura 2.5 mostra os elementos de uma planta de destilagdo
Flash.

A alimentacdo € bombeada por uma bomba a através do aquecedor b e a presséo é
reduzida pela valvula c. A mistura de vapor e liquido entra no separador de vapor d, no qual
um tempo suficiente € fornecido para que a fracdo de vapor e liquido se separe. Em funcédo da
intimidade do contato do liquido e do vapor antes da separacéo, o vapor separado estara em

equilibrio. Por fim, o vapor sai atraves da linha e e o liquido sai através da linha g (McCABE,

2000).
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Figura 2.5 Planta para a destilacdo Flash (McCABE, 2000).

2.2.2. Destilacdo Continua com Retificacao

Destilacdo Flash é mais usada para separar componentes que evaporam a
temperaturas bem diferentes, ndo sendo muito efetivo para separar componentes com
volatilidade similar, o que requer o uso de destilacdo com refluxo. Para producdo em larga
escala, destilacdo continua € muito mais usada que destilagdo em batelada (McCABE, 2000).

No processo de destilacdo, o vapor produzido € sempre mais rico no constituinte
mais volatil. Condensando-se este vapor, é obtida uma mistura liquida de igual composicéo.
Vaporizando-se esta nova mistura, 0s vapores tornam-se ainda mais concentrados no
constituinte mais volatil, cujo condensado ira formar novamente uma mistura liquida de igual
composicao. Prosseguindo-se com este processo pode-se chegar, finalmente, ao constituinte
mais volatil no estado puro (MOTTA LIMA, 2012).
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Desta forma, o processo de destilagdo com retificacdo se baseia em uma sequéncia
de vaporizagbes e condensagdes sucessivas, buscando a maior separacdo possivel dos
constituintes da mistura inicial (MOTTA LIMA, 2012).

Um esquema tipico de coluna de destilacdo fracionada continua com os auxiliares
necessarios e contendo as secOes de retificacdo e esgotamento € mostrado na Figura 2.6. A
coluna A é alimentada perto do seu centro com um fluxo continuo de alimentagdo e
concentracdo definida. Assume-se que a alimentacdo é liquida no seu ponto de ebuli¢do. O
prato no qual a alimentacdo é inserida é chamado de prato de alimentacdo. Todos 0s pratos
acima do prato de alimentacdo constituem a secdo de retificacdo e todos os pratos abaixo a
alimentacdo, incluindo o proprio prato de alimentacdo, constituem a se¢do de esgotamento. A
alimentacdo desce para a secdo de esgotamento até o fundo da coluna, no qual um
determinado nivel de liquido é mantido. O liquido flui por gravidade até o refervedor B, que €
um vaporizador que faz com que o fluxo retorne ao fundo da coluna. O produto de fundo é
retirado de um tanque de liquido e passa pelo resfriador G. Este resfriador também pré-aquece
a alimentacdo trocando calor com o produto de fundo quente (McCABE, 2000).

Os vapores subindo através da secdo de retificacdo sdo completamente
condensados no condensador C, e o condensado é coletado no acumulador D, no qual um
determinado nivel de liquido ¢ mantido. A bomba de refluxo F transporta o liquido do
acumulador até o prato do topo da coluna. Este fluxo liquido é chamado de refluxo. Isto
proporciona um liquido descendente na secdo de retificacdo que € necessario para interagir
com o vapor ascendente. Sem o refluxo, nenhuma retificacdo ocorreria na secdo de
retificacdo, e a concentracdo do produto de topo ndo seria maior que a do vapor subindo do
prato de alimentagdo. O condensado que ndo é transportado pela bomba de refluxo é resfriado
no trocador de calor E e retirado como produto de topo. Se nenhum azedtropo for encontrado,
tanto o produto de fundo quanto o de topo pode ser obtido em qualquer pureza desejada, caso
pratos suficientes e adequado refluxo for fornecido (McCABE, 2000).

A planta mostrada na Figura 2.6 é frequentemente simplificada para instalacfes
menores. No lugar do refervedor, uma bobina de aquecimento pode ser substituida no fundo
da coluna para gerar vapor a partir do liquido presente naquele tanque ou pode haver injecdo
direta de vapor. O condensador &, as vezes, colocado sobre o topo da coluna, e a bomba de
refluxo e o condensador séo omitidos. O refluxo ent&o retorna ao prato do topo por gravidade.
Uma vélvula especial pode ser usada para controlar a taxa de refluxo e o restante do

condensado ira constituir o produto de topo (McCABE, 2000).
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Figura 2.6 Coluna de destilacdo fracionada continua com se¢do de retificacdo e esgotamento
(McCABE, 2000).

2.2.3 Calculo de Colunas de Destilacdo Binaria

O célculo de uma coluna de destilacdo consta essencialmente de:

e Determinar 0 numero de pratos necessarios para se efetuar uma
determinada separagéo.
« Determinar as cargas térmicas do condensador e do refervedor.

« Determinar a altura e o diametro da coluna.
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O célculo do nimero de pratos de uma coluna de destilagdo se baseia no conceito
de pratos tedricos (ou estagios de equilibrio). Um prato teérico € aquele em que as correntes
que saem do prato (o liquido que desce ao prato inferior e 0 vapor que sobe para o prato
superior) estdo em equilibrio, ou seja, houve tempo e contato suficientes para que as correntes
que chegam ao prato interajam, e atinjam o equilibrio, antes de deixarem o prato. Na
realidade, os pratos reais se desviam deste comportamento de acordo com sua forma e tipo,
sendo este desvio denominado rendimento ou eficiéncia do prato (MOTTA LIMA, 2012).

Desta forma, no célculo do numero de pratos de uma torre de destilacdo, é
inicialmente determinado o numero de pratos tedricos (estagios de equilibrio) e, a partir de
dados de rendimento, geralmente obtidos experimentalmente para o sistema estudado e
diferentes tipos de pratos, calcula-se entdo o numero de pratos reais necessarios para a
separacdo desejada (MOTTA LIMA, 2012).

No célculo do nimero de pratos tedricos de uma coluna de destilagdo binéria séo

analisadas, normalmente, duas situacoes:

« A diferenca entre as temperaturas do fundo e do topo da coluna é pequena
(de 10 a 50 °C).

» A diferenca de temperatura entre o fundo e o topo da coluna é grande
(maior que 50 °C).

2.3 CALOR FORNECIDO A COLUNA DE DESTILACAO

E necesséario que a alimentacdo da coluna contenha a quantidade suficiente de
calor para promover o processo de destilacdo acima da bandeja de alimentacdo. Este calor é
suficiente para a retificacdo somente, ou seja, a remocao dos componentes mais pesados dos
vapores gerados acima da bandeja de alimentacdo para produzir um produto de topo de uma
composicao especificada (COPERSUCAR, 1987).

Entretanto, pela definicdo do equilibrio, o liquido que desce desde a bandeja de
alimentacdo sempre contém significativa quantidade de componentes leves. Para separar esses
componentes leves dos componentes pesados que estejam presentes na alimentagéo, deve-se
vaporizar este liquido. Este calor é suprido pelo refervedor ou pela injecdo direta de vapor
(COPERSUCAR, 1987).
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2.3.1 Trocadores de Calor

Trocadores de calor sdo equipamentos que realizam a operacdo de troca térmica
entre dois fluidos, possibilitando, por exemplo, o resfriamento e aquecimento de fluidos.
Nesta abordagem os fluidos estdo separados por uma parede, na maioria dos casos, metalica
(ARAUJO, 2010). A Figura 2.7 ilustra um exemplo de um trocador de calor do tipo casco e
tubo.

SAIDA DO ENTRADA £ Sggfﬁéﬁ%% o
FLUIDO NOS DO FLUIDO FLUIDO NOS TUBOS
TUBOS NO CASCO CHICANA

-

J

DIRECAO DO
ESCOAMENTO CHICANA SAIDA DO ENTRADA DO
DO FLUIDO NO FLUDONO  FLUIDO NOS
CASCO CASCO TUBOS

Figura 2.7 Exemplo de um trocador de calor casco e tubo (SILVA, 2009).

O estudo de trocadores de calor tem como objetivo selecionar um tipo adequado
de trocador de calor e determinar sua area superficial de transferéncia de calor, necessaria
para obter uma taxa estipulada de troca térmica entre os fluidos ou atingir as temperaturas de
saida desejada. Outra situacdo é quando o tipo de trocador de calor e o tamanho séo
conhecidos e o objetivo é entdo determinar a taxa de transferéncia de calor e as temperaturas
de saida dos fluidos para uma determinada condicdo de escoamento. Nas duas situacdes, um
pardmetro imprescindivel na andlise térmica de qualquer trocador de calor é o coeficiente
global de transferéncia de calor. Ele é determinado em funcdo da resisténcia térmica total a
transferéncia de calor entre os dois fluidos, quente e frio, escoando no trocador. Engloba as
resisténcias convectivas associadas ao escoamento de cada fluido e a resisténcia condutiva na
placa de separagdo entre os fluidos. Assim, para determina-lo é necessario conhecer, entre
outros parametros, os coeficientes convectivos médios relacionados ao escoamento dos
fluidos quente e frio além da geometria do trocador (TABOREK, 1983).
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Os trocadores de calor podem ser classificados de varias maneiras, sendo uma
delas pelo tipo de servigo que realizam dentro de um processo. A referéncia é o fluido

principal. Para Aradjo (2010), os trocadores de calor seguem a seguinte definicao:

Trocadores/recuperadores: recuperam calor entre duas correntes do

processo.

» Condensadores: removem calor latente de um vapor.

» Resfriadores: resfriam uma corrente do processo.

» Agquecedores: aguecem uma corrente do processo.

» Evaporadores: evaporam agua ou outro solvente para concentrar uma
solucéo.

» Vaporizadores: vaporizam fluidos, exceto a agua. Convertem o calor
latente ou sensivel de um fluido em calor de vaporizacéo de outro.

» Refervedores: fornecem energia na forma de vapor (calor latente) para

colunas de destilacéo.

Segundo Silva (2009), Kern (1982) publicou o primeiro e mais conhecido método
de projeto termo hidraulico de trocadores de calor. O método de Kern permite projetar um
trocador de calor ou simplesmente verificar um trocador existente com respeito a queda de
pressdo e fator de incrustacdo. Para o lado do casco, as correlagcdes propostas sdo baseadas em
didametro equivalente. Apesar de alguns parametros serem superestimados, até hoje este é um
dos métodos mais usados para projeto de trocadores de calor do tipo casco-tubo.

Além das correlacBes desenvolvidas por Kern para o lado do casco, outras
correlacdes disponiveis para o calculo de coeficientes de transferéncia no lado do casco sédo
aquelas apresentadas pelo método de Bell-Delaware. Esse método € baseado em detalhes
mecanicos do lado do casco e apresenta resultados mais realistas para o coeficiente de
transferéncia de calor e queda de pressao do lado do casco (SILVA, 2009).

2.3.1.1 Refervedores

Um refervedor é um trocador de calor normalmente utilizado para fornecer calor
para a parte inferior de colunas de destilacdo industrial. Eles fervem o liquido da parte inferior
de uma coluna de destilagdo para produzir os vapores que séo retornados para a coluna para a

unidade de separacao por destilacdo (PERRY, 1984).


http://pt.wikipedia.org/wiki/Trocador_de_calor
http://pt.wikipedia.org/w/index.php?title=Coluna_de_destila%C3%A7%C3%A3o&action=edit&redlink=1
http://pt.wikipedia.org/wiki/Destila%C3%A7%C3%A3o
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A operacdo adequada do refervedor é vital para uma destilagdo eficaz. Em uma
coluna de destilacdo cléssica tipica, todo vapor que conduz a separacdo vem do refervedor. O
refervedor recebe uma corrente de liquido do fundo da coluna e pode, parcial ou
completamente, vaporizar essa corrente. O calor necessario para a vaporizagdo é normalmente
fornecido por vapor (PERRY, 1984).

Os refervedores sdo classificados conforme sua localizacdo, geometria e tipo de
circulacdo, natural ou forcada, do fluido que esta sendo evaporado. A forca impulsora de
refervedores externos de circulacdo natural é a diferenca das cargas liquida entre o
reservatorio do fluido e o refervedor (COPERSUCAR, 1987).

O desempenho térmico e tendéncias a incrustacdo, bem como caracteristicas de
construcdo e custo, variam amplamente para os diferentes tipos (COPERSUCAR, 1987).

O refervedor parcial opera como um tanque de ebulicdo, onde promove a
separagdo entre 0 componente mais e menos volatil. Tal separacdo funciona como um estagio

de prato tedrico. A Figura 2.8 mostra um exemplo de refervedor parcial.

=
=,

~

e

O

-

3 : ¥ |
Liquido  Produto de Fundo

Figura 2.8 Refervedor parcial tipo Kettle (TERRON, 2012).

O refevedor total, mostrado na Figura 2.9, opera por circulacdo natural da mistura
liquida que vem da coluna de destilacdo. Toda a mistura liquida que entra no refervedor total
é devolvida para a coluna de destilagdo em forma de vapor. Ndo ha separagdo dos

componentes mais e menos volateis como ha no refervedor parcial.
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Figura 2.9 Refervedor total tipo Termosifdo (TERRON, 2012).

2.3.2 Injegéo Direta de Vapor

Colunas que operam com injecdo direta de vapor podem ser utilizadas quando se
deseja destilar solucBes aquosas de um componente mais volatil ou na destilacdo de
substancias de elevado ponto de ebulicdo, especialmente nos casos onde possa ocorrer a
decomposicdo deste material. Nestes casos, a carga térmica requerida pela torre passa a ser
fornecida pela injecéo direta de vapor, substituindo-se o refervedor. As condic¢des de operagéo
e as correntes envolvidas com o topo da coluna sdo as mesmas de uma torre tradicional
(MOTTA LIMA, 2012).

Podem ocorrer duas situagdes. O vapor estd superaquecido, fornecendo calor
suficiente para a vaporiza¢do do material, sem que ele proprio condense ou parte do vapor
pode condensar, produzindo uma fase aquosa. Neste segundo caso, a temperatura de
destilacdo sera sempre inferior & de ebulicdo da &gua a pressdo de operagdo. Assim, uma
substancia orgéanica de ponto de ebulicdo elevado pode ser destilada, por arraste com vapor
d’agua, a temperaturas abaixo de 100°C, a pressdo atmosférica. Operando-se em vacuo pode-
se reduzir ainda mais a temperatura da destilagdo, economizando vapor (MOTTA LIMA,
2012).
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CAPITULO 111 - METODOLOGIA

O desenvolvimento desse trabalho foi realizado em cinco etapas:

Primeira etapa: Desenvolveram-se os balangos de massa e energia para 0s casos de
aquecimento direto e indireto de uma coluna de esgotamento em um arranjo tipico de uma
destilaria de alcool.

Segunda etapa: Usando o método grafico de McCabe-Thiele, determinou-se a
diferenca no nimero de pratos a serem adaptados quando ocorre a substituicdo da injecédo
direta de vapor pelo uso de refervedores.

Terceira etapa: Dimensionou-se o refervedor para que este executasse a operagédo de
destilacio da mesma forma que ocorria quando o vapor era injetado diretamente
(borbotagem).

Quarta etapa: Estimou-se o custo fixo de compra do refervedor e novo custo variavel
de producéo do vapor a fim de analisar a viabilidade financeira do projeto.

Quinta etapa: Realizou-se uma pesquisa de campo em uma usina onde houve a
substituicdo do aquecimento direto pelo indireto a fim de obter dados mais realistas em
relacdo ao dimensionamento do refervedor e das vantagens e desvantagens discutidas na

conclusao deste trabalho.

3.1 PRIMEIRA ETAPA: BALANCOS DE MASSA E ENERGIA

Algumas usinas estdo estudando a substituicdo da injecdo direta de vapor pelo uso
de refervedores nas colunas de destilacdo, ja que estes aparelhos diminuem a quantidade de
vinhaga produzida e minimizam os problemas ja citados no subitem 2.1.3 deste trabalho. Com
0 intuito de estar o mais préximo possivel dos processos reais, 0os balancos materiais e
térmicos deste trabalho partiram dos casos em que se usa injecdo direta de vapor, fixaram-se
alguns parametros e depois foram realizados balan¢os utilizando refervedores. Objetivou-se,
assim, descrever a adaptacdo deste aparelho em colunas de destilagdo que ja estdo em
operagéo.

O presente trabalho analisou a substituicdo do aquecimento direto por um
aparelho de aquecimento indireto apenas na coluna de esgotamento. A coluna de retificagdo

recebe, na maioria das configuragdes do setor de destilaria, o vapor alcéolico proveniente da
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coluna de esgotamento. Tal fato inviabiliza o estudo comparativo da substitui¢cdo da injecdo
direta de vapor pelo refervedor em tal coluna.

Fixando os dados de vazao de alimentacdo do vinho, fracdo massica do vinho, do
produto de topo e da vinhaca, tornou-se possivel conferir o quao proximo os valores obtidos
por meio do sistema de equacdo estavam quando comparado aos valores reais fornecidos pelo
caso estudado.

O sistema de equacdes foi baseado nos balan¢os materiais e energéticos descritos

por Motta Lima (2012) e presentes neste trabalho no Anexo 1.

3.1.1 Colunas de Destilagdo com Injecdo Direta de Vapor

Vl
Flegma
Y, 2
TN
Vinho F
XF
Vapor ud
Yw B Vinhaga
XB

Figura 3.1 Esquema de uma coluna de esgotamento com injecao direta de vapor.

No caso da injecdo direta de vapor, ha duas correntes de entrada: a vazdo de
alimentacdo F Kg/h de concentracdo x e a vazdo de vapor W Kg/h de concentracdo yy,, com
yw = 0, j& que 0 vapor que entra no sistema esta isento de etanol. Ao mesmo tempo, duas
correntes deixam o sistema: as vazdes do produto de fundo B Kg/h com concentragdo xz e do

produto de topo V;com concentragéo y;.
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Balanco global:
F+W=V,+B (3.1)

Balanco material:

O balanco téermico dessa coluna de esgotamento consistiu na igualdade entre a
soma das energias que entram, F. hz e W. Hy,, e a soma das energias das correntes que saem,

Vi.H, e B. hg, mais as perdas para o exterior, g.

Considerou-se uma coluna adiabética, g = 0, entdo:

Os balancos acima foram reorganizados chegando ao seguinte sistema de
equacoes lineares:

V,+B—W=F (3.5)
V1.y1+B.xB—W.yW=F.xF (36)

Resolvendo o sistema de equagfes acima, com trés equacOes e trés incognitas,
encontraram-se os valores de V;,Be W.

Para comparar os valores reais obtidos pelo estudo de caso (valor tedrico) e os
valores experimentais obtidos pelo sistema de equacOes apresentados acima (valor
experimental), calculou-se o erro percentual pela seguinte relagéo:

|Valor teérico — Valor experimental | (3.8)

Erro percentual (%) =

100
Valor tedrico

3.1.2 Colunas de Destilagdo com Uso de Refervedores

Quando uma coluna de destilagéo opera com o uso de refervedores, tem-se apenas
a corrente de entrada da vazdo de alimentacdo F Kg/h de concentracdo xg, j& que 0 vapor

utilizado agora entra no refervedor, ndo tendo mais contato direto com a coluna. As correntes
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de saida sdo as mesmas da injecdo direta de vapor: as vazbes do produto de fundo B Kg/h
com concentracao xz e do produto de topo V;com concentracao y;.

As Figuras 3.2 e 3.3 ilustram uma coluna de esgotamento operando com
refervedor parcial e outra com refervedor total, respectivamente. Ainda que os refervedores

operem de forma diferente, o balanco global da coluna é o mesmo.

Flegma

B Vinha
ca
———2{Vinhaga]

Figura 3.2 Coluna de esgotamento operando com refervedor parcial.
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Figura 3.3 Coluna de esgotamento operando com refervedor total.
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Balanco global:
F=V,+B (3.9

Balanco de massa:
F.XF ES Vl.y1+B.xB (310)

Os balangcos acima foram reorganizados para chegar no seguinte sistema de

equac0es lineares:
Vi+B=F (3.11)
Vi.y1 +B.xg = F.xp (3.12)

No caso do uso de refervedores, apenas essas duas equacdes sdo suficientes para
se determinar os valores de vazao do produto de topo e de fundo, tendo fixos os valores de
vazdo e fracdo molar do sistema.

Faz-se necessario, ainda, que seja realizado o balanco de energia no refervedor a
fim de encontrar a quantidade de calor que este aparelho ira precisar para realizar 0 processo
da mesma forma que estava sendo realizado com a injecdo direta de vapor. Temos que 0
balanco térmico dessa coluna de esgotamento consistira na igualdade entre a soma da energia
gue entra mais a quantidade de calor trocado no refervedor, F.hy € g,, € a Soma das energias
das correntes que saem, V,. H; e B. hg, mais as perdas para o exterior, g.

F.hp+q,=V,.H, +B.hg +q (3.13)

Para uma coluna adiabatica, g = 0, resulta:
F'hF+qT == Vl.H1+B.hB (314)

Reorganizando:
CIr =V1H1+BhB—FhF (315)

Sabe-se, também, que a quantidade de calor trocado pelo refervedor pode ser
encontrada pela seguinte relacao:
q- = Aw (3.16)
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Onde A ¢ a entalpia especifica de vaporizagdo a temperatura do vapor necessario
para trocar vaporizar a vinhaca e w a vazdo de vapor necessaria para trocar calor no
refervedor.

Reorganizando, pode-se encontrar o novo valor da vazdo de vapor utilizada pelo
refervedor para realizar o mesmo processo de quando se usava injecédo direta de vapor.

_ I (3.17)
V=7

3.2 SEGUNDA ETAPA: CALCULO DO NUMERO DE PRATOS

A fim de encontrar o nimero de pratos das colunas de destilacdo, tanto para
injecdo direta de vapor quanto para colunas com uso de refervedor, usou-se 0 método de
McCabe-Thiele, descrito no Anexo I. No caso estudado, porém, construiu-se 0 método
grafico de McCabe-Thiele apenas para a secao de esgotamento.

O método grafico de McCabe-Thiele considera as propriedades térmicas das
misturas de cada prato aproximadamente iguais quando a diferenca de temperatura entre o
topo e o fundo da coluna é pequena (menor que 50°C). Por este motivo este método se
mostrou adequado para estimar o nimero de pratos do caso estudado, ja que a diferenca de

temperatura entre o topo e o fundo esta em torno de 10°C.
3.3 TERCEIRA ETAPA: DIMENSIONAMENTO DO REFERVEDOR

O refervedor foi dimensionado segundo a equacdo da quantidade de calor trocado
em um trocador de calor proposta por Aradjo (2002) e representada pela equagdo 3.17.
q, = U.A,.MLDT (3.18)

Reorganizando a equacdo, temos que:

Gr (3.19)
U.MLDT

A, =

Sendo g, a quantidade de calor trocada no refervedor, U o coeficiente global de

transmisséo de calor, A a area de troca termica e MLDT a média logaritmica das diferencas de
temperaturas.

O valor de q, foi encontrado por meio da equagéo 3.14.
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O valor de U foi retirado da Tabela 3.1 que apresenta intervalos do coeficiente
global de transferéncia de calor dependendo dos fluidos que realizam a troca. Para Spang
(2013), os intervalos apresentados na tabela s&o uma indicagdo da ordem da magnitude.
Valores mais baixos sdo condicdes desfavoraveis, como também, altas viscosidades, baixa
velocidade de fluxo e adicionais resisténcias da incrustacdo. Altos valores tém condi¢fes mais
favoraveis.

O coeficiente real do equipamento listado pode ser maior ou menor que os valores
listados. Tais valores ndo devem ser usados como um substituto de um método rigoroso para
o projeto final de um trocador de calor, entretanto, eles podem servir como uma util forma de
conferir os resultados obtidos por este método ou estimar, em um primeiro momento, a

possivel &rea do trocador de calor.

Tabela 3.1 Valores representativos do coeficiente global de troca de calor (COPPETI, 2013).

Fluido Quente Fluido Frio U (W/m°K)
Agua Agua 1000 - 2500
Amobnia Agua 1000 - 2500
Gases Agua 10 - 250
Organicos leves Agua 370-730
Organicos pesados Agua 25-370
Vapor d’igua Agua 1000 - 3500
Vapor d’agua Amonia 1000 - 3500
Vapor d’agua Gases 25 - 250
Vapor d’agua Organicos leves 500 - 1000
Vapor d’agua Orgénicos pesados 30 - 300
Organicos leves Organicos leves 200 - 400
Organicos pesados  Organicos pesados 50 - 200
Organicos leves Organicos pesados 50 - 200
Organicos pesados Organicos leves 150 - 300

A MLDT foi calculada a partir da média logaritmica entre as temperaturas do
terminal quente do refervedor (saida da vinhaca e entrada de vapor) e do terminal frio (entrada
de vinhaca e saida de condensado).

O refervedor analisado no estudo de caso apresentou apenas um passe nos tubos.

Por esta razdo, o fator de correcdo Ft, que se usa quando se tem mais de uma passagem nos
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tubos para corrigir uma penalidade que se incorre decido ao fato de o escoamento nédo ser

puramente contracorrente ou concorrente, ndo foi usado.

3.4 QUARTA ETAPA: ANALISE DE CUSTO

A andlise de custo foi baseada na comparacdo do valor da tonelada de vapor
utilizada na injecdo direta de vapor com o novo valor do vapor, usando refervedor, de nova
vazdo, somada ao preco de aquisi¢cdo do trocador de calor.

O dado do valor da tonelada de vapor foi mensurado por Evaristo (2008), onde
apresentou, em sua dissertacdo de mestrado, os resultados do modelo de simulacdo de uma
sistema de custeio gerencial médio, de forma estocéstica, do vapor saturado, produzido pela
caldeira, para as agroindustrias. A partir desse valor, pode-se calcular a economia de vapor
mensal caso haja uma substituicao da injecdo direta de vapor pelo uso de refervedores.

O preco de projeto do refervedor foi determinado por uma relacdo proposta por
Milligan (2012). Tal relagdo forneceu o valor do projeto de refervedor usando os dados de
entrada de &rea de troca térmica, pressdo interna, material de construcéo e tipo do refervedor
(parcial ou total).

Por fim, determinou-se o tempo decorrido entre o investimento inicial e o
momento no qual o lucro liquido acumulado se igualou ao valor desse investimento. Para o
calculo do tempo de retorno, utilizou-se de uma relagdo entre o pre¢co médio dos refervedores
e o0 valor da economia de vapor mensal.

Preco médio do refervedor (3.20)

Tempo de retorno (meses) = -
P ( ) Custo mensal da economia de vapor

3.5 QUINTA ETAPA: PESQUISA DE CAMPO

A pesquisa de campo foi realizada em uma planta industrial em operacdo, que
produz alcool hidratado e que realizou a substituicdo proposta neste trabalho. Coletaram-se
dados desta usina que serviram de base para o dimensionamento do refervedor e informagoes
que sustentaram, de forma mais realista, a discusséo das vantagens e desvantagens do projeto
de substituicdo da injecdo direta de vapor pelo uso de refervedores em colunas de

esgotamento.
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CAPITULO IV - ESTUDO DE CASO

Para realizar a analise comparativa, estudou-se 0 caso presente na tese de
doutorado de Marquini (2007). Em sua tese, analisou-se um sistema industrial de colunas de
destilacdo para a producdo de alcool hidratado combustivel e a reducdo no seu consumo de
energia. Para iniciar o estudo de caso, utilizou-se dos dados das correntes de entrada e saida
da coluna A (coluna de esgotamento) bem como suas composi¢cdes massicas, mostrada na
Figura 4.1. Como ja mencionado na metodologia, € comum usarem o vapor alcodlico que sai
da coluna A para aquecer a coluna B (coluna de retificagdo), por esse motivo, todo o estudo
de caso foi feito apenas sobre a coluna de esgotamento.

Flegma

/l 30516 kg h?
Viaho N 193552kgn? / \ 38,7 % Ftanol
/6,12 % Etanol =
*. 5
s 2
ch
o
1]
N
u; /
A

32206 kgh'!
Vinhaga

195242 kg h'!

~
Vapor j}———!
S

Figura 4.1 Caso de coluna de destilagdo com injecéo direta de vapor usada como base para

216961 kg b
0,02 % Etanol

Yinhaca \l
74

comparagdo com o uso de refervedores (MARQUINI, 2007).

Segue abaixo os valores dos dados utilizados para iniciar a avaliacdo comparativa

a partir do sistema de equaces descritos no item 3.1.1 e 3.1.2.

«  Massa molar do etanol — 46,06 g.mol™

« Massa molar da 4gua — 18,01 g.mol™

+  Vazdo de alimentacdo (F) — 193552,00 Kg.h™*

» Fracdo massica de etanol na alimentacéo — 0,061

« Entalpia da alimentagdo(hg) — 3227,27 Btu.lbmol™

» Fracdo massica de etanol no produto de topo — 0,39
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«  Entalpia do produto de topo (H;) — 21454,54 Btu.lbmol™
» Fracdo maéssica de etanol no produto de fundo — 0,020

«  Entalpia do produto de fundo (hg) — 4027,27 Btu.lbmol™
» Fracdo massica de etanol no vapor injetado — 0,00

«  Entalpia do vapor (H,,) — 20727,27 Btu.lbmol™

Como os valores do diagrama de equilibrio mostrados no Anexo | estdo em
parametros molares, fez-se necessario a conversdo das fracbes massicas das correntes em
fracbes molares. Para isso, utilizaram-se os valores da massa molar da agua e do etanol,
concentracdo massica da alimentacdo, do produto de topo e do produto de fundo. Pode-se,
dessa maneira, encontrar os valores de fragdo molar da alimentacéo (xg), do produto de topo

(v1) e do produto de fundo (xp).

6,12
46,06

|(7%0%) + (z507)

xp = 0,025

Xp =

38,7
46,06

(o) + (1651

y, = 0,20

V1=

0,02
46,06

[(r606) + (1597)]

xp = 7,82.1075

xB:

0,00
46,06

[(406'?006) + (1108%010)]

Y = 0,00

Yw =
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4.1 RESULTADOS A PARTIR DOS BALANCOS

O primeiro passo do estudo de caso se constituiu da comparagédo entre os valores
reais da coluna de esgotamento analisada e os valores gerados pelo sistema de equagdes
avaliando os mesmos parametros. A Tabela 4.1 mostra os valores das vazdes de alimentacdo
(F), produto de topo (V1), produto de fundo (B) e de vapor (W), para ambos os casos citados e

0 erro percentual entre eles.

Tabela 4.1 Comparacdo entre os valores reais do estudo de caso e o sistema de equacdes

proposto.
Parametros Valores _rleais Valores obtidos gelo Erro percentual
(Kg.h™) balanco (Kg.h™) (%)
Vi, 30516,00 30510,69 0,017
B 195242,00 196305,30 0,54
W 32206,00 33263,23 3,28
F 193552,00 193552,00 0,00

Sendo 3,28% o maior erro percentual dentre valores encontrados por meio do
sistema de equacdes, pode-se dizer que tais valores se mostraram préximos dos valores reais
obtidos pelo caso estudado. Isto indica a validade do sistema de equacdes considerados por
meio do balanco de massa e energia desenvolvido no item 3.1.1.

A quantidade de calor necessaria para aquecer o refervedor e trocar calor com a
vinhaca foi obtida por meio da equacdo 3.15. A partir do conhecimento deste valor, pode-se
estimar a nova vazédo de vapor a ser utilizada pelo refervedor. Abaixo estdo apresentados 0s
valores dos dados utilizados para determinar o valor da nova vazdo de vapor utilizada.
Considerou-se uma margem de seguranca de diferenca de 10 °C entre a temperatura de

entrada da vinhacga no refervedor e da entrada de vapor no mesmo equipamento.

+  Quantidade de calor trocado no refervedor (g,) — 68001803,81 Btu.h™

» Temperatura de entrada da vinhaca no refervedor (liquido) — 112,00 °C

« Temperatura de saida da vinhaga no refervedor (gés) — 112,00 °C

» Temperatura de entrada do vapor no refervedor (gas) — 122,00 °C

« Temperatura de saida do condensado no refervedor (liquido) — 122,00 °C
«  Entalpia especifica de vaporizacdo a 122 °C (1) — 2081,48 Btu.Kg™
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Baseado no baixo erro percentual do sistema de equagdes proposto e utilizando os
dados acima, pode-se, enfim, comparar com o sistema usado para o aquecimento da coluna

quando a injecdo direta de vapor € substituida pelo refevedor.

Tabela 4.2 Comparagéo entre injecdo direta de vapor e uso de refervedores.

Parametros ?zlgaﬂc,;()) R((%E;ﬁ?)or Variacao (%)
\i 30510,69 30523,97 0,043
B 196305,30 163028,03 16,95
w 33263,23 32669,93 1,78
F 193552,00 193552,00 0,00

Esta comparacdo mostrou, principalmente, a variacdo na quantidade de vinhaca
entre ambos 0s casos.

Pode-se estimar uma reducdo de aproximadamente 17% da quantidade deste
produto de fundo. Além disso, estimou-se, também, uma diminuicdo de 1,78% da quantidade
de vapor utilizada quando o refervedor, tanto parcial como total, substitui a injecdo direta de

vapor.

4.2 NUMERO DE PRATOS

O método gréfico de McCabe-Thiele mostra que o uso de refervedor tende a
diminuir o nimero de pratos de uma coluna de destilagdo, como observado na Figura A.5
presente no Anexo I.

Contudo, no caso estudado, o valor da fracdo molar do produto de fundo é muito
baixo (xg = 7,82.1075), ou seja, proximo de zero. Isto indica que o nimero de pratos
praticamente ndo ira variar quando o processo que utiliza injecdo direta de vapor para o

aquecimento da coluna for substituido por um refevedor.
4.3 DIMENSIONAMENTO DO REFERVEDOR
O célculo da area de troca térmica do refervedor foi feito usando a equacao 3.19.

O valor da quantidade de calor necessaria para efetuar a trocar térmica desejada

para ambos os tipos de refervedores foi obtido pela equagéo 3.15 (g, = 68001803,81 Btu/h).
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O intervalo de valores do coeficiente global de troca térmica (U) foi retirado da

Tabela 3.1, onde o fluido quente é o vapor d’agua ¢ o fluido frio, a agua. Considerou-se a

vinhaga como &gua porque sua concentragdo molar alcodlica é muito baixa (xg = 7,82.107°).

Para a andlise dos resultados, calculou-se a area de troca térmica do refervedor variando o

valor do coeficiente global de troca térmica em 100 W/m2K, iniciando em 1000 W/mZK e

finalizando em 3500 W/m2K. A Tabela 4.3 apresenta os resultados.

Tabela 4.3 Valores da area de troca térmica em relacdo ao intervalo dos valores do

coeficiente global de transferéncia de calor.

U (W/m?2K) A (m?) A (ft2)
1000 1991,77 21439,96
1100 1810,70 19490,88
1200 1659,81 17866,64
1300 1532,13 16492,28
1400 1422,69 15314,26
1500 1327,85 1429331
1600 1244,86 13399,98
1700 1171,63 12611,74
1800 1106,54 11911,09
1900 1048,30 11284,19
2000 995,89 10719,98
2100 948,46 10209,51
2200 905,35 9745,44
2300 865,99 9321,72
2400 829,01 8933,32
2500 796,71 8575,99
2600 766,07 8246,14
2700 737,69 7940,73
2800 711,35 7657,13
2900 686,82 7393,09
3000 663,92 7146,65
3100 642,51 6916,12
3200 622,43 6699,99
3300 603,57 6496,96
3400 585,82 6305,87
3500 569,08 6125,70




Capitulo 1V: Estudo de Caso 50

4.3 ANALISE DE CUSTO

A anélise de custo foi realizada a partir dos valores das &reas de troca térmica do
refervedor variando o coeficiente global de transferéncia de calor somada a informacdes
obtidas por meio da pesquisa de campo.

A pesquisa de campo revelou que a pressdo interna méaxima de trabalho é
normalmente de 35,56 psi (2,5 Kgf/cm?), por isso foi escolhido o valor de 150 psi, o qual era
o valor mais proximo presente na pagina eletrnica de Milligan (2012) para orcar 0s
refervedores parcial e total. A pesquisa de campo revelou, também, que o material do
refervedor utilizado na planta em operacdo observada era o a¢o carbono. Por este motivo, este
mesmo material foi utilizado no orgcamento dos refervedores. A Tabela 4.4 apresenta oS

precos dos refervedores parcial e total em relacdo a area de troca térmica utilizada.

Tabela 4.4 Precos dos refervedores parcial e total em relacdo a area de troca térmica.

A (ft?) Preco refervedor parcial (R$) Preco refervedor total (R$)
21439,96 518475,75 653298,90
19490,88 492016,95 599019,45
17866,64 469060,05 553689,30
16492,28 448826,85 515168,40
15314,26 430928,25 482094,90
14293,31 414780,60 453106,95
13399,98 400383,90 427815,45
12611,74 387154,50 405442,20
11911,09 375286,95 385403,55
11284,19 364197,60 367310,40
10719,98 354081,00 351162,75
10209,51 344742,60 336376,95
9745,44 335987,85 322953,00
9321,72 328011,30 310696,35
8933,32 320423,85 29941245
8575,99 313225,50 289101,30
8246,14 306610,80 279373,80
7940,73 300190,65 270424,50
7657,13 294354,15 262253,40
7393,09 288712,20 254471,40
7146,65 283264,80 247078,50
6916,12 278206,50 240269,25
6699,99 273537,30 234043,65
6496,96 268868,10 228012,60
6305,87 264588,00 222370,65

6125,70

260307,90

216923,25
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As figuras 4.2 e 4.3 mostram a relacdo entre a area e o prego dos refervedores,

total e parcial, respectivamente.

Preco (RS)
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Figura 4.2 Comparacdo dos dados da relacdo da area de troca térmica pelo preco dos

refervedores, com linearizacdo do refervedor total.
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Figura 4.3 Comparacdo dos dados da relacdo da area de troca térmica pelo preco dos

refervedores, com ajuste da curva do refervedor parcial.




Capitulo 1V: Estudo de Caso 52

As Figuras 4.2 e 4.3 indicam que h4 um momento, dentro do intervalo do
coeficiente global de troca térmica, que vai de 100 W/m2K até 3500 W/m2K, em que 0s
precos dos refervedores séo equivalentes.

O preco encontrado, relacionando a equacdo linear, obtidos pelos dados do
refervedor total, com a equagéo exponencial, encontrada a partir dos dados do refervedor
parcial, pode-se encontrar que 0s precos sdo equivalentes (R$ 361316,74) quando a area de
troca térmica é 11118,57 ft2.

A Tabela 4.5 apresenta uma estimativa da economia de vapor, a partir de um custo
fixo de 0,04 R$/Kg de vapor proposto por Evaristo (2008), baseado em uma diminuicdo de
593,27 Kg/h na vazdo de vapor quando a injecdo direta é substituida por um refervedor,

conforme mostrado na Tabela 4.2.

Tabela 4.5 Estimativa do custo mensal da economia de vapor.

Custo Injecdo direta de Uso de Custo da economia de
vapor refervedor vapor
Por hora (R$.h™) 1330,53 1306,80 23,73
Diario (R$.dia™) 31932,70 31363,13 569,57
Mensal (R$.més™) 95798,02 940893,96 17087,07

Pode-se, enfim, dados suficientes para o célculo da taxa de retorno.

» Refervedor parcial:

. o ret _ 35062400 .
empo dae retorno = 17087,07 = , meses
« Refervedor total:
. o ret _ 35412590
empo e retorno = 17087,07 = , meses

A diferenca no tempo de retorno entre ambos os refervedores se mostrou bastante
similar. Como discutido anteriormente, com area de troca térmica menor que 11118,57 ft2 o
refervedor total se apresentou com menor custo. Quando for maior que esta area, o refervedor

parcial passa a ser financeiramente mais viavel.
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Além disso, este trocador de calor possui a vantagem de atuar como mais um
estagio de separacdo. Este fato pode aumentar o aumentar a eficiéncia de separagdo da coluna

de destilacéo.
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CAPITULO V

5.1 CONCLUSOES

As principais conclusdes obtidas com a realizacdo deste trabalho sdo apresentadas

neste capitulo.

5.1.1 Vantagens da Substituicdo da Injecéo Direta de Vapor Pelo Uso de Refervedores

A coluna de destilagdo do caso estudado ndo variou 0 nimero de pratos.
Este fato é tido como uma vantagem j& que caso a substituicdo ocorra, ndo
sera necessario alterar a estrutura da coluna, o que significaria um gasto a
mais, tornando, talvez, o projeto financeiramente inviavel.

Quando se usa o0 aquecimento indireto hd um aproveitamento do
condensado. Se o vapor utilizado for de escape (proveniente das turbinas
de geracdo de energia elétrica), pode-se retornar o condensado do mesmo
para a alimentacdo da caldeira. Mas, caso 0 vapor seja vegetal (vapor
formado pela ebulicdo da agua do caldo em cada evaporador), pode-se
utiliza-lo para outros fins, por exemplo, na moenda, na lavagem de piso,
etc. Quando se utiliza do aquecimento direto, ou seja, aquecimento por
borbotagem, o vapor utilizado torna-se liquefeito, somando-se a vinhagca,
aumentando seu volume e impossibilitando o reaproveitamento da agua
proveniente do vapor.

Fundamentado nos balancos feitos por este trabalho constatou-se uma
significativa diminuicdo em relacdo a quantidade de vinhaca. Diminuir a
quantidade de vinhaca implica em minimizar os problemas ja citados no
item 2.1.3 da revisao bibliografica. Nos dias atuais, existe um processo de
concentracdo da vinhaca a fim de usa-la de forma adequada no solo.
Quando se troca a injecdo direta de vapor por refevedor, acaba por
produzir um produto de fundo apenas com menor quantidade de agua. Esta
diminuicdo na quantidade de agua ira facilitar o processo de concentracéo

da vinhaga.
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Diminuir a quantidade de vinhaca significa, também, facilitar o processo
de transporte caso essa tenha que ser levada até regifes distantes para fazer
a fertirrigagéo.

Os calculos apontaram para uma reducdo na quantidade de vapor utilizada.
Isto indica que o projeto, além de possuir uma vantagem na questdo
ambiental, também parece ser economicamente viavel.

O refevedor tende a trazer uma maior estabilidade térmica a coluna de
destilacdo quando ha flutuacBGes da corrente de vapor. Este trocador de
calor aplicado na base da coluna oscila menos quando uma vazdo de vapor
é interrompida por algum problema, seja na distribuicdo de vapor ou na
propria produgdo do mesmo.

O refervedor parcial promove a separagdo entre 0 componente mais e
menos volatil, funcionando como um estagio de prato teodrico. Este fato

tende a aumentar a eficiéncia da coluna de destilagéo.

5.1.2 Desvantagens da Substituicdo da Injecdo Direta de Vapor Pelo Uso de

Refervedores

Atualmente, usa-se a injecdo direta de vapor na base da coluna de
esgotamento com o intuito de aproveitar o vapor vegetal gerado,
comumente, nos evaporadores. Ao instalar um refervedor, talvez o vapor
vegetal tenha de ser substituido pelo vapor de escape, ja que muitas vezes
a temperatura do vapor vegetal € menor que temperatura do escape, ndo
sendo eficiente para o refervedor. Isso pode acarretar em um desperdicio
de um vapor vegetal que antes era usado no aquecimento da coluna de
esgotamento por borbotagem.

O “start” do processo de destilacdo ficaria mais cadenciado. O refervedor,
por ser um equipamento de aquecimento indireto, demora mais que 0
aquecimento direto para estabilizar o processo de destilacao.

Dependendo do tamanho da coluna e das vazbes que nela operam, pode
ser que o processo de destilagdo necessite de um refervedor com uma area
de troca térmica muito grande e isso Se tornaria um inconveniente para o

Layout da planta. No proprio caso estudado, considerando o melhor valor
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de coeficiente global de transferéncia de calor (U), a &rea de troca térmica
estimada seria de 569,08 m?, o que é considerado um valor alto.

5.1.3 Discussao final

Considerar apenas a produtividade e a competitividade para avaliar o desempenho
de um servigo € um conceito ultrapassado. Uma empresa deve adaptar a sua visao aos valores
da sociedade moderna.

Para obter sucesso no mercado atual, uma empresa deve ser competitiva do ponto
de vista financeiro, mas também deve ser ambientalmente responsavel, o que significa investir
em ferramentas de gestdo e metodologias de mitigacdo de efeitos nocivos ao meio ambiente,
além de vislumbrar o desenvolvimento social de seus contribuintes e da sociedade.

Nem sempre € simples tracar uma relacdo diretamente proporcional entre
minimizacdo de impactos ambientais e a reducdo de custos operacionais. Porém, em um
mundo cada vez mais sustentavel, faz-se necessario pensar desta forma.

Com base na questdo ambiental, a proposta deste trabalho se mostrou interessante.
Diminuir a quantidade de vinhaca ira reduzir os impactos ambientais e também os custos da
empresa que precisa trata-la de forma adequada antes de sua descarga.

Focando no fator econdmico, substituir a injecdo direta de vapor pelo uso de
refervedores se mostrou, também, financeiramente viavel por apresentar uma reducdo da
quantidade de vapor usada e um tempo de retorno do investimento de menos de dois anos,
para ambos os tipos de refervedores.

Caso haja uma real intencdo em realizar a substituicdo do aquecimento direto pelo
indireto, o refervedor parcial se apresentou duplamente mais vantajoso. Além de promover
mais um estagio de separacao, podendo assim aumentar a eficiéncia da torre, ainda possui um
preco de compra menor que a do refervedor total.

Em suma, as vantagens discutidas neste trabalho se revelaram muito mais
significantes que as possiveis desvantagens. Desta forma, é valido que cada processo
industrial investigue a analise esta proposta de acordo com sua realidade. O primeiro passo ja
foi dado.
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CAPITULO VI

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Estudar um caso em que a quantidade de etanol presente na vinhaga ndo seja tdo
pequena. Assim, torna-se possivel uma melhor visualizacdo ao comparar a diferenca
de pratos usando aquecimento direto e indireto.

Fazer o estudo comparativo para diferentes configuragdes de destilaria.

Investigar a real possibilidade do uso de vapor vegetal no refervedor.

Analisar a estabilidade térmica que o refervedor pode trazer a coluna de destilacao
diante de flutuagdes da corrente de vapor injetada.

Comparar os métodos de McCabe-Thiele e Ponchon-Savarit com um caso real.
Levantar mais variaveis que impactam na analise de viabilidade financeira, levando
em consideracdo investimentos fixos e variaveis.

Estimar o custo do vapor em uma usina tradicional de agucar e alcool.
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ANEXO |

Neste anexo sdo apresentados os balancos globais, materiais e térmicos para uma
coluna de destilacdo completa, ou seja, provida da secdo de esgotamento e retificacdo bem

como a teoria do método grafico de McCabe-Thiele, descritos em Motta Lima (2012).

A.l BALANCO MATERIAL NA COLUNA

A Figura A.1 representa uma coluna de destilacdo fracionada com seus acessorios,

onde a serpentina de aquecimento foi substituida por um trocador de calor externo, o

refervedor.
[ e o e i e i e o e e e, e e .
: /—-—;—— Condensador
: i q I I [ i > Calor perdido
| 4 g QC
Zonal i A Y . 7
I
! G -
i —:— Acumulador
| 1
1
: 4 :
I - > +—> Produto de topo
! n Refluxo : D
ll f;n Yhtt Le ! -
LAy |\ fam KXo ______ J 2
Alimentacdo

Produto de fundo

Xg

Figura A.1 Diagrama de um balanco material para uma coluna continua fracionada
usando refervedor parcial (McCABE adaptado, 2000).
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A coluna é alimentada com F mol/h de concentracao xg e entrega D de produto de
topo de concentracdo xp e B mol/h de produto de fundo de concentracdo xg. Assim, dois
balangcos materiais globais podem ser escritos. Os balangos globais e parciais da coluna de
destilacéo estdo apresentados nas equagdes abaixo.

F=D+B (A.1)
F.xp =D.xp + B.xp (A.2)

Eliminando B entre as equacdes:
D Xp — Xp (AB)

F  xp— xp

Eliminando D entre as equacdes:
B Xp — Xf (A4)
F Xp — XB

Estas equagOes permitem a determinacdo dos fluxos terminais da torre, quando

séo fixadas suas composicdes e as condicOes de alimentagéo.

A.2 LINHAS DE OPERACAO

Na Figura A.l1, as secOes de retificacdo e esgotamento estdo representadas,
respectivamente, pelas zonas | e Il. Pelo balanco material entre um prato n, na secdo de

retificacdo, e a saida de destilado no condensador, tem-se:

Vosrs = D + L, (A5)
Vat1:Yn+1 = D.xp + L. xy (A.6)
Pela equacéo (A.6):
L, D.xp (A7)
T G T Vo

Combinada a equagéo (A.5):

N D.xp (A.8)
1™ pip,"™ ' p+L,

Considerando um balango material na secdo de esgotamento da coluna de

destilacéo, entre um prato m+1 e o fundo da coluna. Esta secao recebe do prato m o fluxo Lm,
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de concentracdo Xy, e perde, além de B pelo fundo da coluna, com concentragdo xg, 0 fluxo
Vm+1 para a se¢éo situada acima do prato m+1. Assim:

Lin-Xm = Vims1:-Ym+1 + B.xp (A.10)
Pela equacéo (A.10):
Ly . B.xp (A.11)
T e ™ Vi

Combinada a equacdo (A.8):

Ly o B.xp (A.12)

As equacdes (A.8) e (A.12) representam as relagdes entre as composicGes do
vapor que sobe, e do liquido que desce de um determinado prato, com base no componente
mais volatil. Ou seja, as composic¢Ges dos fluxos/vazBes que se cruzam em contracorrente, no
interior da torre de destilacao.

Considerando Xy, X,,, COMO abcissas € y,4+1, Ym+1 COMO ordenadas, € possivel
representar estas equacOes graficamente, obtendo-se um grafico que relaciona as
concentracdes das fases leve e pesada, nos pratos de cada secdo de uma coluna.

As linhas assim obtidas recebem o nome de linhas de operacéo e as equacGes que
Ihes d&o origem, de equacdes das linhas de operacdo. Torna-se evidente que uma coluna de
destilacdo tém duas linhas de operacdo: uma, para a se¢do de retificacdo (LOR) e outra, para a
secdo de esgotamento (LOE).

L, e L, sdo denominados refluxo interno dos pratos de ordem n e m,

respectivamente, e L é denominado refluxo externo da torre de destilacéo.

A.2.1 Razao de refluxo

A andlise de uma coluna fracionada é facilitada pelo uso de uma quantidade
chamada razéo de refluxo. Duas quantidades sdo usadas. Uma é a razdo de refluxo do produto
de topo e a outra do vapor. As duas razdes se referem a quantidades na secéo de retificacdo. A
equacdo (A.13) refere-se a razdo de refluxo do destilado e a equacdo (A.14) refere-se a razéo
de refluxo do vapor para um prato n.

_Le V-D (A.13)
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L (A.14)

A.3 BALANCO TERMICO EM UMA COLUNA DE DESTILACAO

O balanco térmico de uma coluna de destilacdo consiste na igualdade entre a soma
das entalpias das substancias/correntes que entram e a soma das entalpias das
substancias/correntes que saem mais as perdas para o exterior, em toda a torre, em uma

determinada se¢éo ou em um determinado prato.

A.3.1 Balan¢o Material e Térmico no Condensador

, %

i/ P
}’/ X1 Pa - dgua quente
L ( —
C q Pa - agua fria
“c - »—
ETS E,
Xs Yo Xc=*0=)
(a/ (D)

Figura A.2 Diagrama do balango material para o prato de topo e condensador total:
(a) prato de topo; (b) condensador total (McCABE adaptado, 2000).

O condensador recebe o fluxo de vapor Vi, de composicdo y;, que se condensa
produzindo um fluxo D de destilado, com composi¢do xp e um refluxo L, de composicao Xc .
Pelo balango material:

Vi=Lc+D (A.15)
Vi.-y1 =L¢c.xc + D.xp (A.16)

Pelo balango de energia:
Vl'H1+Pa'hf =DhD +LC-hC+Pa-hq +q1 (Al?)
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Considerando o condensador termicamente isolado, q;, que é a quantidade de
calor perdida para 0 meio devido a isolamentos imperfeitos, é praticamente igual a zero, entéo
a equacao acima se torna:

Vi.Hy + Pp.hf = D.hp + L. he + B by (A.18)

Reorganizando a equacéo (A.16), tem-se:
Vl'Hl = DhD +Lc.hc +Pa (hq _hf) (Alg)

O produto P,. (hg — h¢) representa a quantidade de calor q perdido pelo fluxo V;

de vapor ao se condensar e que € removido pela agua de refrigeracdo. Logo:
qc = Py. (hg — hy) (A.20)

Dessa forma:
Vl'Hl = DhD +LC'hC +qc (A21)

A condensacdo é total, como mostrada na Figura A.2, tem-se:

Y1 =Xp = Xc (A.22)
he = hp (A.23)
Assim:
Vi.Hy = (D + L¢). hp + qc (A.24)
qc =V1.H, — (D + L¢).hp (A.25)
qc = (Lc +D).Hy — (D + L¢). hp (A.26)
qc = (L¢c + D). (Hy — hp) (A.27)
qc (A.28)

D (1+Rp).(Hy — hp)

A.3.2 Balan¢o Térmico na Secéo de Retificacdo

Pelo balanco térmico na secdo de retificacdo, entre o prato de ordem n e o

condensador, tem-se:

e aenergiaV,,;.H,,, recebida pelo prato de ordem n do prato de ordem
n+1;
e aenergia P,. h¢ recebida pelo condensador da agua de alimentacao fria;

e aenergia L,. h, perdida pelo prato de ordem n, para o prato de ordem n+1;
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e aenergia D. hp perdida no destilado;
e aenergia P,.hg perdida na agua de refrigeragéo que sai do condensador;

e aenergia q, perdida pelas paredes da coluna e do condensador;

Desta forma:
Vn+1-Hn+1 +Pahf = LTl'h"l’l +DhD +Pa.hq +q2 (A29)

Considerando a coluna e o condensador termicamente isolados (q, = 0), resulta
na equacdo do balanco de energia para a secdo de retificacdo de uma coluna que opera
adiabaticamente:

Voi1-Hpp1 + Poohp = Ly hy + D.hp + Py by (A.30)

Reescrevendo a equacéo (A.30), tem-se:
Vas1-Hypq1 = Ly hy + D.hp + P (hg — hy) (A.31)
Vn+1-Hn+1 = Ln. hn + D. h’D + qC’ (A32)

Eliminando-se g nas equacdes (A.32) e (A.27):
Vn+1. HTL+1 + Lc. hD == Ln. hn + (D + Lc) Hl (A33)

Um balango material aplicado entre o prato n e o condensador:
Voer = D + L, (A.34)

Substituindo em (A.33):

(Ln + D ) Hn+1 + Lc. h’D = Ln. hn + (D + Lc) Hl (A35)
Rearranjando:
L L L A.36
B)={l1 + @)= (5)-ho = st = A

A relacdo acima permite o célculo do refluxo liquido L, de cada prato, na se¢ao

de retificacdo.

A.3.3 Balan¢o Térmico na Se¢do de Esgotamento

Pelo balango térmico na secdo de esgotamento, entre o prato de ordem m e o

refervedor, tem-se:
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e aenergia Ly_;.h,,_4, recebida pelo prato de ordem m do prato de ordem

m-1;

e aenergia Py,. Hyp, do vapor introduzido no refervedor;

e aenergia V. H,,, perdida no vapor que sai do prato m, para o prato de

ordem m-1;

e aenergia B. hg, perdida no produto de fundo;

e aenergia Py, heq4, perdida na agua condensada que sai do refervedor;

a energia qs, perdida pelas paredes da coluna e do refervedor.

Desta forma:
Lm—l-hm—l + PVp'HVp = VmHm + PVp'th + BhB + q3

No caso da coluna ser termicamente isolada, q; = 0, resulta:

Lm—l- hm—l + PVp' HVp - Vm.Hm + PVp' h’Cd + B- h’B

Reescrevendo a equacdo acima:
Lm—l- hm_1 + PVp' (HVp - h’Cd) = Vm.Hm + B. hB

Sabe-se que a carga térmica do refervedor é dada pela seguinte relagéo:

qr = PVp- (HVp — hea)

Resulta entdo que:

Lm—l- hm—l + qT' = VmHm + B h'B

A.3.4 Balan¢o Térmico Global

(A.37)

(A.38)

(A.39)

(A.40)

(A.41)

A coluna de destilagdo recebe energia F.hy da alimentagcdo e a energia g, no

refervedor, perdendo a energia D.hp no destilado, B. Hg no residuo, q¢ no condensador e q

por transmissdo de calor em toda a coluna e acessorios. Assim:

FhF+qT :DhD +BhB+qC+q

Para a coluna adiabatica, g = 0, resulta:

FhF+qT :DhD +BhB+qC

(A.42)

(A.43)

Reorganizando, temos a equacdo utilizada na determinacdo da carga térmica no

refervedor:
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Aplicando uma balanco térmico entre o prato 1 e o refervedor, tem-se que a
coluna recebe a energia F. hg, na alimentacéo, q, no refervedor e L. hp no reflxo proveniente
do condensador, perdendo a energia V;. H; no prato 1 e B. hg no residuo. Assim:

F.hg+q,+Lc.hy =V,.Hy + B.hg (A.45)

Sabendo que:

Resulta:

Das equac0es (A.41) e (A.47):
F. h'F + qT + Lc. h'D + Vm Hm = (LC + D) Hl + Lm—l- hm—l (A48)

Chega-se a relagdo que permite o célculo do refluxo liquido L,,_, de cada prato,

na secdo de esgotamento:

s )] ) G~ ()t A

D D D

A.4 METODO GRAFICO DE MCCABE-THIELE

O método “McCABE - THIELE” consiste na aplicacdo de consideragdes feitas

para o célculo da destilacdo de misturas binarias em que a diferenca de temperatura entre o

topo e o fundo é pequena, através de um processo grafico desenvolvido sobre um diagrama de

equilibrio. Neste caso, as propriedades térmicas das misturas sdo aproximadamente iguais em
cada prato. Portanto, as entalpias de liquido sdo iguais, i.e.:

hp =hg=hy=h,=--=h,=h, =h (A.50)

As entalpias de vapor séo iguais, i.e.:
H=H,=Hz=H,=H, =H (A.51)

Para um ponto de ordem n, pode-se escrever:
H,=h,+ 1, (A.52)
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Onde A4,,é o calor molar de vaporizacéo.
Como as temperaturas e, principalmente, entalpias de liquido e vapor séo

aproximadamente iguais entdo A também tera aproximadamente o mesmo valor em todos 0s
pratos da torre.

Fazendo-se, na equacdo (A.35), todas as entalpias de vapor iguais a H e as de
liquido, iguais a h:

Ln {[1 + (%—C)] H— (%—C)_h _ H} (A.53)

D (H— h)

Simplificando, resulta:
Ly _Lc (A.54)
D

Portanto:

L=l =L (A.55)

A partir do balango de massa na secao de retificacao:
Voe1 = D + L, (A.56)

Tem-se que:

Vn+1 = D + LC = V (A57)

Estas relacGes mostram que as vazBes molares de liquido e vapor sdo iguais em
todos os pratos da secéo de retificagéo.
Fazendo-se, na equacdo (A.48), todas as entalpias de vapor iguais a H e as de

liquido iguais a h:

L1 L B F L A58
= {(G) ) o4 (5) =) - () fren-m A
Lw—1 [Le.H+D.H+B.H—F.Hy — L. h) (A.59)
D D.(H-h)
Lm—1 _[Lc.(H—h)] [H.(B+D)— F.Hg] (A.60)
D  D.(H-h) * D.(H—h)

Como:
B+D=FeH—-—h=2

Tem-se:
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D D D.A
Simplificando:
Ly =Lc+F.—F
Como:
Lm_1 = Vm + B
Tem-se que:

Vo+ B = Lc+F.(H—Hgp)/A
Vo= Lc—B+F.(H—Hg)/A
Vo= Lc—(F—D)+F.(H—Hp)/A

Rearranjando:

V,, = (Lc + D) — +F.[1 — (H — Hp)/A

(A.61)

(A.62)

(A.63)

(A.64)
(A.65)

(A.66)

As equacOes (A.62) e (A.66) mostram que as vazGes molares de liquido e vapor

também sdo constantes na se¢do de esgotamento, mas diferem das vazdes existentes na se¢cdo

de retificacdo, sendo denominadas, a partir de entdo, respectivamente, L’ e V’.

Como os valores das vazdes de liquido e vapor sdo constantes em uma coluna

com pequena diferenca de temperatura entre o topo e o fundo, diz-se que ela opera a refluxo

molar constante.

Estas simplificacdes aplicadas as equacdes (A.7) e (A.11), transformam as linhas

de operacdo em retas de operacdo, para as secOes de retificacdo (A.67) e esgotamento (A.68),

no caso de operacdo a refluxo molar constante. Assim:

L D
s = () + (7) 0

L' B
Ym+1 = V -xm+<W)-xB

A.4.1 Determinacgdo Gréfica do Numero de Pratos Teoricos

(A.67)

(A.68)

12 etapa: Tracar a linha de alimentacdo (qr) a partir de (xz, xz) € de sua

inclinacao.
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22 etapa: Determinar o ponto em que a ROR corta o eixo y. Este ponto terd como

D
ordenada o valor (—) Xp = —2—
v (Rp+1)

32 etapa: Localizar o ponto de coordenadas (xp, xp) na diagonal do diagrama.

42 etapa: Tracar a ROR unindo os pontos de coordenadas [0, ﬁ] com o ponto
D

de coordenadas (xp, xp).

52 etapa: Localizar o ponto de coordenadas (xg, xz) na diagonal do diagrama.

62 etapa: Tragar a ROE a partir do ponto de coordenadas (xg,xg) até o ponto
determinado pela interse¢éo da ROR com a linha de alimentacéo (qr).

No calculo do numero tedrico de pratos por este método sdo tragadas, num
diagrama x-y, uma curva de equilibrio para o sistema dado e, com o auxilio das equaces, as
retas de operacdo das secdes de retificacdo e esgotamento, sendo obtido um grafico como o

que esta esquematizado na Figura A.4.

0
o < 1

Figura A.3 Retas de operacéo de retificacdo e esgotamento (MOTTA LIMA, 2012).

7% etapa: Construcdo grafica do numero de pratos teoricos. A partir da
coordenada (xp,xp) € tracada uma reta horizontal até a curva de equilibrio, determinando
assim a composicao do vapor que sai do topo da torre (y,), em equilibrio com o liquido de
composi¢do x;. Do ponto (x;), deve-se tracar uma reta vertical até a reta de operagdo e

novamente uma reta horizontal até a curva de equilibrio, determinando assim a composi¢do
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do vapor que sai do segundo prato (y,), em equilibrio com o liquido de composicao x,. Estes
passos sdo repetidos até que se cruze a linha de alimentagdo, quando passam a ter como base a
reta de operacdo da secdo de esgotamento, terminando quando se atingir, ou ultrapassar, a
composicdo desejada para o produto de fundo, xz. O numero total de pratos tedricos
necessarios ¢ determinado a partir do nimero de degraus formados pela construcdo gréfica
sobre o diagrama. A figura abaixo representa o resultado para uma coluna hipotética, onde

foram encontrados quatro pratos teoricos.

1
| M e e /-
}72 ...... XD
Y ; i
0 i X2 X X 1

Figura A.4 Curva de equilibrio com as linhas de operacdo (MOTTA LIMA, 2012).
O gréfico da Figura A.4 tém as seguintes propriedades:

e Os pontos do grafico que representam as composicdes do liquido e do
vapor em equilibrio num mesmo prato tedrico estdo situados sobre a curva
de equilibrio.

e Os pontos do grafico que representam a composicdo do vapor procedente
de um prato teorico, em funcdo da composicdo do liquido do prato
imediatamente superior, estdo situados sobre a linha de operagéo (correntes

que se cruzam).
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A.4.2 Colunas de Esgotamento Com Uso de Refervedor e Injecéo Direta de Vapor

A reta de operacdo para a secdo de esgotamento de uma coluna que opera com 0

uso de refervedor pode ser representada pela equacao (A.11). Ja a reta de operacdo para a

mesma se¢do, considerando uma injecdo de vapor saturado, pode ser representada pela
equacao abaixo:

B.xg (A.69)

Na Figura A.5 é mostrada um esquema do fundo da coluna e a solucéo gréafica
pelo método McCabe-Thiele usando refervedor e a outra, injecdo direta de vapor saturado,
com a construgdo dos degraus iniciada como na torre tradicional. A Figura A.5 possui as

seguintes consideracdes:

« A alimentacdo entra como liquido saturado no ponto de bolha.
» Produto de fundo (xz) com fracdo molar de 0,17.

» Eficiéncia global dos pratos de 100%.

» Razdo minima de refluxo de 1,16.

» Destilado (xp) com fragdo molar de 0,85.

» Razéo de refluxo (Rp) igual a 3,00.

« Alimentacdo (xz) com fracdo molar de 0,46.

Pela Figura A.5, pode-se notar que no grafico em que se usa injecdo direta tende
diminuir o nimero de pratos pelo fato de que a reta da secdo de esgotamento se afasta da

curva de equilibrio.
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ROR

9r

ROE (Injeg¢do direta de vapor)
ROE (Refervedor)

Figura A.5 Comparacéo da diferenca do nimero de pratos entre o uso de refervedores

e injecdo direta de vapor pelo método grafico de McCabe-Thiele.
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A5 FIGURA DO DIAGRAMA DE EQUILIBRIO ETANOL-AGUA

H

20,000
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k. H. entalpia do liquido ou do vapor, Stub-mal

x. fragio molar do stendl no liquido

Figura A.6 Diagrama de equilibrio etanol-agua.
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