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RESUMO

Sistemas de evaporagdo sao equipamentos de separagao com larga aplicagao
na inddstria quimica e de processamento guimico. As inimeras possibilidades
de tipos de arranjos dos efeitos (frontal, reverso ou misto) € de inclusdo de
acessérios (compressores mecanicos, termocompressores, trocadores de calor,
tambores de expansdo e correntes de extracao) tornam a sua modelagem e

simulagdo uma atividade complexa.

Neste trabalho, foi desenvolvido um modelo matematico para a simulacdo
estatica e dinamica de sistemas de evaporacdo. Este modelo foi implementado
na forma de um programa de computador baseado na programagdo orientada
por objetos e no uso de listas de conexdes.

A influéncia de variaveis como numero e arranjo dos efeitos, temperatura da
alimentacd@o, aproveitamento de condensado e recompressdo de vapor no
projeto de um sistema de evaporagao foi ilustrada no estudo de caso da
concentracdo de solugdes de agucar. A flexibilidade do programa desenvolvido
foi exemplificada na simulagdo estdtica de um evaporador de suco de laranja,

revelando resultados préximos a valores publicados na literatura.

A andlise de resultados da simulacdo dinamica de um equipamento de
concentragdo de suco de maca mostraram que o modelo dinamico desenvolvido
é capaz de reproduzir dados reais de operagao. O estudo de um sistema de
concentragao de malto-dextrina revelou que um evaporador pode apresentar

um comportamento dinamico complexo com resposta do tipo inversa.

A otimizacdo de uma operacdo unitaria ndo deve ser efetuada de forma isolada.
Todo equipamento deve ser otimizado dentro do contexto no qual este estd
inserido. Seguindo este principio, foi proposta uma metodologia para a
integracao energética de um sistema de evaporacdo baseado na Andlise Pinch.
Esta metodologia consiste na otimizagdo das correntes de extracdo de vapor e
sua aplicacao foi ilustrada no processo de fabricacao de glicose cristal.




ABSTRACT

Evaporation systems are separation processes widely used at chemical and
chemical processing industries. The large number of possibilities for effects
configuration (frontal, reverse or mixed) and of inclusion of accessories
(mechanical compressors, thermocompressors, heat exchangers, flash coolers

and bleed streams) turn its modeling and simulation into a hard task.

In this work, it was developed a mathematical model for static and dynamic
simulation of evaporation systems. This model was implemented in a computer

program based on object-oriented-programming and on the use of linked lists.

The influence of variables as effect number and configuration, feed
temperature, use of condensate and vapor recompression in a evaporation
system were illustrated in a case study of sugar solutions concentration. The
flexibility of the software was exemplified at the steady state simulation of an

orange juice evaporator, showing results near to published values.

The analysis of the dynamic simulation results of an apple juice concentrator
showed that the dynamic model developed in this work is able to reproduce real
operational data. The study of the mait-dextrin concentration showed that an

evaporator can exhibit a complex dynamical behavior with inverse response.

Unit operations optimization can not be performed isolated. All pieces of
equipment have to be optimized in the context of the overall process. Following
this rule, it was proposed a methodology for heat integration of evaporation
systems based on Pinch Analysis. This methodology consists in the optimization
of bleed streams and its applications was illustrated at the cristal glucose
process.
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Ts - temperatura inicial de uma corrente (°C)

Teeo - temperatura do suco (°C)

T - temperatura final de uma corrente (°C)
U - coeficiente global de transferéncia de calor (kw/m?2 ©C)
Vin - vazdo de entrada de vapor (kg/h)

Vit - vazao de vapor motriz (kg/h)

Vour - vazado de saida vapor (kg/h)

Vourz - vazao de saida adicional de vapor (kg/h)
Viee - vazao total de agua evaporada (kg/h)

w - fragdo massica de sdlidos




W - constante da equacgdo (28)

W - poténcia do compressor (kW)

X - fragdo molar

X, - constante de Ahmad

Y - constante da equacgao (29)

y - anos de depreciagao (anos)

o - constante da equacdo de Capriste e Lozano para célculo da elevacdo do

ponto de ebulicdo

B - constante da equagao de Capriste e Lozano para calculo da elevagdo do
ponto de ebuligdo

¥ - constante da equagao de Capriste e Lozano para calculo da elevagdo do
ponto de ebulicdo

& - constante da equagdo de Capriste e Lozano para calculo da elevagdo do
ponto de ebulicdo

AH - variacao do fluxo de entalpia de uma corrente (kW)
Ahix - calor de mistura especifico (ki/kg)

AR - calor latente de vaporizagdo (ki/kg)

A8 - entropia de vaporizagdo (kJ/kg K)

ATy - elevagdo do ponto de ebulicdo da agua (°C)

ATmin - diferenca minima de temperatura (°C)

Ponteiros

_Cnext - ponteiro ao préximo médulo no fluxo de condensado

_Cprior - ponteiro ao médulo anterior no fluxo de condensado

_Cprior2 - ponteiro ao médulo anterior adicional no fluxo de condensado
_Lnext - ponteiro ao préximo mddulo no fluxo de liquido

_Lprior - ponteiro ao médulo anterior no fluxo de liquido

_Mnext - ponteiro ao préximo méduio na lista de conexfes duplas

_Mprior - ponteiro ao médulo anterior na lista de conexGes duplas




_Vprior - ponteiro ao mddulo anterior no fluxo de vapor
_Vprior2 - ponteiro ao modulo anterior adicional no fluxo de vapor
_Vnext - ponteiro ao proximo mddulo no fluxo de vapor

_Vnext2 - ponteiro ao proximo maddulo adicional no fluxo de vapor




CAPITULO 1 — INTRODUCAO

Era mais um fim de tarde no ano de 6000, ou talvez, 8000 aC. A dgua do mar
que ficara retida naquela depressdo da praia ja havia quase que totalmente
evaporado. Como pagamento de um tributo pelas terras invadidas, o oceano
deixava uma dadiva: aquele pd esbranquicado de gosto salgado. Logo os
primitivos entenderam que este pd auxiliava na conservacao de alimentos como
carnes e peixes. Assim nascia a primeira operagdo unitdria da engenharia

quimica: a evaporagao.

O conhecimento dos principios da evaporacdo foram extraordinariamente
aprimorados até os dias de hoje. A dependéncia das for¢cas da natureza foi
trocada pelo dominio do calor, e hoje, a evaporagdo € uma operagao de
concentracdo empregada nos mais diversos campos da indUstria quimica e de
processamento quimico. Alimentos, bebidas, pigmentos, fertilizantes, produtos
farmacéuticos sao apenas alguns exemplos da aplicacdo de sistemas de
evaporagdo que tornam a vida do homem mais confortavel nesta entrada do
seculo XXL.

Considerando a elevada importancia desta operagdo unitdria, 0 que a torna tdo
pouco estudada nos meios académicos? Diversos motivos podem ser
enumerados. Pode-se citar a aparente simplicidade de um sistema de
evaporac¢ao guando comparado, por exemplo, a uma coluna de destilacdo. Um
evaporador com 10 efeitos (o autor deste trabatho ndo tem noticia de nenhum
equipamento em operagao existente com nimero maior que este) pode ser
descrito por 10 equacles de balanco material de sdlidos, 10 equagdes de
balanco material total e 10 equacbes de balanco de energia, totalizando 30
equacgdes. Uma coluna de destilacdo que separa produtos de alta pureza pode
chegar até 130 pratos. Considerando, como exemplo, que nesta coluna estejam
envolvidos 5 componentes, tem-se 650 equagtes apenas de balango material
dos componentes. Somando ainda as equagdes de balango energético e




relacdes de equilibrio conclui-se facilmente que a modelagem e simulagédo de
colunas de destilacdo representa um desafio aparentemente muito maior que a
modelagem e simulacdo de evaporadores. Os evaporadores também sdo
encarados muitas vezes como estruturas do tipo “caixa-preta”, com dominio

restrito dos fabricantes deste tipo de equipamento.

Esta aparente simplicidade dos evaporadores é logo desfeita numa analise um
pouco mais profunda desta operagdo unitaria. As inimeras possibilidades de
configuragbes dos efeitos em termos de fluxos de liquido e de vapor, a inclusdo
de acessérios como trocadores de calor, compressores mecanicos,
termocompressores e tambores de expansdao faz com que aquele pequeno
nimero de equagdes seja organizado de formas completamente diversas. A
necessidade do desenvolvimento de um algoritmo diferente para cada tipo de
configuracao de um sistema de evaporagdo inibe completamente 0 seu estudo
de forma sistematica.

O paradigma de uma operagao unitaria isolada também deve ser desfeito. A
énfase atual no projeto de processos € a otimizacdo de um processo como um

todo, ao invés da ligacdo de operagdes unitarias isoladamente otimizadas.

Uma busca na literatura revela a faita de ferramentas gerais para a
modelagem, simulacao e otimizagao de sistemas de evaporagao dentro de um
processo global. E neste contexto que este presente trabalho estd inserido,
tendo como principais objetivos o desenvolvimento de um modelo matematico
seguido de sua implementacao na forma de um programa de computador,
capaz de simular sistemas de evaporagao nos regimes estacionario e transiente.
Este modelo serd a base para um algoritmo de otimizag3o de correntes de

extracdo de um sistema de evaporacdo, baseado na Analise Pinch.




CAPITULO 2 — METODOLOGIA DO TRABALHO

As seguintes metas abaixo serao atingidas para que os objetivos principais do

trabalho sejam atendidos:

+ apresentar informacdes basicas sobre a tecnologia de evaporagdo, incluindo
tipos de equipamentos, arranjos tipicos de evaporadores e acessorios

normalmente utilizados;

+ compilar propriedades fisicas necessarias para o projeto da concentragdo de

fluidos de interesse industrial;

+ explorar recursos avancados de informatica como a estruturagao de dados
em listas de conexdes e a programacao orientada por objetos para a
representacdo computacional de um sistema de evaporagao;

+ propor uma modelagem no regime estacionario de evaporadores mltiplo-

efeito com acessorios;

¢ desenvolver um algoritmo Unico para a resolucdo das equagdes do modelo
estacionario, que possibilite a simulagdo de um evaporador em qualquer tipo
de configuracao;

+ implementar este algoritmo e estes recursos de informatica na forma de um

simulador estatico de facil utilizacdo;

¢+ exemplificar o uso do programa desenvolvido, onde os diversos
compromissos econdmicos envolvidos no projeto de um evaporador sdao

discutidos;

¢ propor uma representacdo grafica rigorosa que revele as interacles
energéticas de um sistema de evaporacao;




discutir recursos avancados de informéatica para o desenvolvimento de um

simulador dinamico;

propor uma modelagem no regime transiente de evaporadores multiplo-

efeito com acessorios;

desenvolver um algoritmo Unico para a resolugdo das equagdes do modelo
transiente, que possibilite a simulacdo dindmica de um evaporador em

qualquer tipo de configuracdo;

implementar os recursos de processamento multitarefa do sistema
operacional Windows 95 no desenvolvimento de um simulador dinamico de
evaporadores;

comparar 0s simuladores estatico e dinamico desenvolvidos neste trabalho

com dados de operagao de equipamentos reais;

exemplificar as complexidades inerentes do comportamento dinamico de

sistemas de evaporacao;

propor uma representacdao grafica rigorosa que revele as possibilidades de

integragdo energética de um evaporador;

propor uma nova metodologia para a integragdo energética de evaporadores

com processos em que estes estejam inseridos, baseada na Analise Pinch;

desenvolver um programa de computador de facil uso para o calculo das

metas de energia e area, segundo as metodologias da Analise Pinch;

exemplificar a metodologia desenvolvida para integragdo de evaporadores,

incluindo a comparacdo com outros estudos semethantes ja efetuados;

finalmente, propor sugestoes de pesquisa adicionais na drea de modelagem,

simulagao e otimizacdo de sistemas de evaporacao.




CAPITULO 3 — CONTEXTO DO PROBLEMA

3.1 — Sistemas de evaporacao

3.1.1 — Definicdo e aplicagbes

A evaporacdo € uma operacao unitaria que tem como objetivo 0 aumento da
concentragao de um soluto ndo volatil num solvente volatil (McCabe, et ali.,
1985), normalmente agua. O principio deste aumento de concentracdo é a
ebulicdo seguida de evaporagao do solvente através do emprego de calor, A
fonte de calor é sempre indireta, ou seja, ndo hd contato direto entre o fluido
de aquecimento e a solugao sendo concentrada, e 0 meio de aguecimento mais
encontrado nas induistrias de processos guimicos € o vapor saturado
proveniente de caldeiras.

0O termo evaporador aplicado neste contexto nao deve ser confundido com o
evaporador num ciclo de refrigeragdo onde um fluido refrigerante € evaporado
com a finalidade de retirar calor em baixa temperatura de um sistema que

necessita ser refrigerado.

A operagdo unitdria evaporagdo também ndo deve ser confundida com a
secagem, onde também deseja-se aumentar a concentragdo de um sdlido,
entretanto 0 mecanismo no qual ocorre esta concentracdo € completamente
diferente. Enquanto que na secagem o produto final é uma pasta ou sdlido, na
evaporagao tem-se um fluido. Por si so, esta diferenca acarreta em geometrias
de equipamentos completamente diversas. Além disto, na secagem a principal
fonte de calor € direta, através do contato de ar quente com o sdlido. Com
relagdo a0 mecanismo, na secagem a resisténcia que limita a velocidade do
processo de concentracdo € a difusdo da umidade pelo sélido até a interface
com o ar insaturado. A agua €, entdo, arrastada pelo ar insaturado sem que

necessariamente esta atinja a temperatura de ebulicdo. Na evaporaggo, a




resisténcia que limita o processo é a transferéncia de calor responsavel pela
ebulicdo da agua.

Com grande freqliéncia sdo encontrados 0s termos “vapor vivo” e “vapor
vegetal” para designar, respectivamente, o vapor de aguecimento e o vapor
dagua resultante da evaporagdo. A Figura 3.1 apresenta 0 esquema tipico de

um evaporador simples.

p/ condensador

>
vapor vegetal =~ €
sistema de vacuo

—p
vapor vivo

alimentacdo produto

condensado
Figura 3.1 — Esquema tipico de um evaporador simples

Os evaporadores podem ser operados de forma continua ou em batelada em
funcdo de seu tipo e aplicacao. Os sistemas de evaporagdo sao encontrados nos
mais diversos tipos de indUstrias quimicas, como por exemplo: fabricacdo de
hidréxido de sddio, hipoclorito de sddio, fertilizantes, etc. Estes equipamentos
podem ser utilizados também nas chamadas indUstrias de processos quimicos,
ou seja, as indastrias que utilizam os mesmos principios das indstrias quimicas
mas ndo tem como produto final um produto quimico. Dentro desta categoria,
pode-se encontrar evaporadores na fabricagdao de papel e celulose, produtos
farmacéuticos, alimentos e bebidas, etc.,

Dentro das aplicagbes acima destaca-se a industria de alimentos onde a
operagdo de evaporagdo € encontrada numa grande diversidade de aplicacdes
como: laticinios (leite condensado e leite evaporado), sucos de frutas
concentrados, gelatina, xarope de glicose, amidos comuns, modificados ou
parcialmente hidrolisados (provenientes de milho, mandioca, batata, arroz, etc),
extrato de carne, concentrados de tomate, geléias, café sollvel, actcar, etc.




A necessidade de se concentrar uma solugdo, normalmente esta associada a
necessidade de se reduzir custos de transporte e armazenamento de um
determinado produto. Hidréxido de sddio, por exemplo, é transportado na sua
forma anidra até o seu destino onde este é diluido para uso. Entretanto, na
industria de alimentos a concentracdo de um produto também ¢ justificada pelo
aumento de sua conservagao. A remog¢ao parcial de agua de um produto
alimenticio acarreta na redugdo de sua atividade de agua, 0 que representa um
meio indspito para o desenvolvimento de microrganismos responsaveis pela
deterioragdo do alimento. Muitas vezes, também, a operacdo de evaporagdo €
associada a pasteurizacdo do alimento, isto &, reducdo da carga microbiana

pelo uso de calor.

A evaporagdo dentro da indGstria de alimentos também estd fortemente
relacionada com a qualidade do alimento. O uso de altas temperaturas num
alimento pode trazer conseqiiéncias como: perda de aromas, escurecimento do
alimento devido a reacdes de Maillard, gelatinizacao de amidos, desnaturacao
de proteinas, e degradacdo de nutrientes como vitaminas (Fellows, 1988;
Toribio e Lozano, 1986). Um alimento aquecido até a temperatura de ebulicdo
normal da agua certamente sofrerd boa parte dos efeitos indesejaveis listados
acima. Desta forma, os sistemas de evaporagdo empregados na inddstria de
alimentos devem ser cuidadosamente projetados para evitar a ocorréncia
destes efeitos indesejaveis, e as estratégias normalmente empregadas s3o o
uso de véacuo (para que a ebulicdo da dgua se dé em temperaturas menos
prejudiciais ao alimento) e uso de equipamentos gue permitam um pequeno
tempo de residéncia (para minimizar o tempo no qual o alimento se encontra
em temperaturas danosas). A degradag¢ao de um alimento devido ¢ emprego de
altas temperaturas também causa a formacdo de depdsitos no interior dos
equipamentos de evaporagao. Estes depdsitos acabam dificultando a
transferéncia de calor e favorecendo a contaminacdo do produto devido ao

actmulo de microrganismos.

Devido ao alto valor do calor latente de vaporizagdo da agua, os evaporadores
sdo equipamentos de utilizagao intensa de energia térmica. O continuo desafio




de redugdo de custos de qualquer indUstria elege os sistemas de evaporacdo
como focos de atencdo em estudos de economia de energia. Este trabalho trara

contribuicdes significativas sobre este tema.

3.1.2 — Equipamentos de evaporacao

Os processos de evaporagao sao caracterizados por uma variedade muito
grande de tipos de equipamentos e geometrias particulares. Todos os tipos
deste equipamento apresentam uma superficie de aquecimento para a
transferéncia de calor a partir de um meio de aquecimento e um meio de
. separacdo entre a agua evaporada e o liquido residual. Diversas bibliografias
(McCabe, et ali., 1985; Mehra, 1986) apresentam os principais tipps de
equipamentos de evaporacdo 0s quais sdo resumidamente “descritos neste
texto.

a) Evaporadores solares:

Certamente esta é uma das formas mais antigas de evaporagdo conhecidas
pelo homem e utilizada até hoje para a producdo de sal. Esta operagdo
consiste numa série de lagoas nas quais dgua do mar € concentrada
utilizando energia solar como forma de aguecimento. Este processo depende
de condicBes meteoroldgicas e raramente é utilizado em processos
industriais.

b) Tachos em batelada:

Este tipo de processo também pode ser considerado como um dos mais
antigos processos de concentragao, e até hoje € utilizado na fabricacdo de
geléias e doces. A Figura 3.2 apresenta 0 esquema de um tacho em
batelada, onde pode-se observar o sistema de aquecimento com vapor
através de uma camisa de aquecimento. A Figura 3.3 apresenta um tacho
para producdo de geléias existente na unidade piloto da Escola de
Engenharia Maud acoplado a uma caldeira elétrica para geragdo de vapor.




Condensador

Vapor
Vivo

Condensado

Saida
de
produto

Figura 3.2 — Tacho em batelada

Figura 3.3 — Foto de um tacho em batelada
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Os tachos em batelada apresentam pequenas capacidades de producdo e

grande consumo de energia, guando comparados a outros equipamentos.

¢) Evaporadores com circulacdo natural:

Diversas geometrias podem ser construidas baseadas no principio de
circulacdo natural. Os evaporadores do tipo calandria, ou também
denominados “Robert” (Figura 3.4) sdo largamente utilizados em usinas de
aclcar. Nesta geometria, o liquido circula através de um banco de tubos
aquecidos com vapor. A forga motriz para 0 escoamento do liguido € a
diferenca de densidades entre o liquido gque circula pela abertura central da
calandria e a mistura bifasica que escoa dentro dos tubos. Estes
equipamentos sao relativamente baratos, de simples limpeza porém ndo
devem ser utilizados para fluidos termosensiveis devido ao seu alto valor

inerente de tempo de residéncia.

Evaporadores com recirculacdo em tubos verticais (Figura 3.5) sdo
encontrados com grande freqiiéncia em diversos tipos de industrias.
Diferentemente dos aparatos com calandria, nesta geometria a separacac

do vapor vegetal e do liquido é efetuada num vaso de separagao.

Pelo fato dos equipamentos com circulagdo natural dependerem das
diferencas de densidades para escoamento, estes ndao devem ser
submetidos a grandes variagbes de capacidade.




- Vapor vegetal

- Alimentacgo
Vapof ..... oo %ajda dde gaéesu
Vivo nao condensaveis
- Condensado
Saicia
de
produto
Figura 3.4 — Evaporador tipo calandria
. Vapor vegetal
Vapor
Vivo _
- Saida
 de
produto

Alimentacao

Figura 3.5 — Evaporador com circulacao natural e tubos verticais
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d) Evaporadores com circulagao forgada:

A circulagao do liquido pelos tubos de aquecimento € obtida pelo uso de
bombas e desta forma evaporadores com circulagdo forgada sdo indicados
para aplicaces onde a alta viscosidade da solucdo ndo permite a operacdo
com circulagao natural. Altas velocidades de escoamento podem ser obtidas
resultando em altos coeficientes de transferéncia de calor e pequenas areas
de troca térmica. Diversas geometrias diferentes podem ser concebidas e a
Figura 3.6 apresenta um evaporador com circulacdo forgada com tubos
horizontais.

. = Vapor vegetal

Saida de produto

Alimentagdo

Condénsado o i

Figura 3.6 — Evaporador com circulagdo forgada e tubos horizontais
e) Evaporadores de filme descendente:

Os evaporadores de filme descendente sdo largamente utilizados na
indGstria de alimentos, onde se procura baixos tempos de residéncia com o
objetivo de minimizar danos ao produto alimenticio. Nesta configuracdo
(Figura 3.7), vapor condensa na superficie externa de tubos verticais. O
liguido no interior do tubo é levado a ebuligdo, e o vapor de agua formado
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vai ocupando a parte central do tubo. A medida que o liquido escoa, mais
vapor € formado resultando numa regido central de vapor em alta
velocidade que comprime o liquido contra a parede interna do tubo. Este
efeito acarreta num filme de Kguido ainda mais fino, escoando em
velocidades ainda mais altas. Altos coeficientes de transferéncia de calor sdo
obtidos e também baixos valores de perda de carga. Devido a auséncia de
cargas hidrostaticas, como é o caso das outras geometrias, pode-se

empregar pequenas diferengas de temperatura como forca motriz para
transferéncia de calor.

Alimentacao

Vaporvivo .-

i S ~ Vapor vegetal
Condensado .. . - | o

Saida de produto

Saida de produto
Figura 3.7 — Evaporador de filme descendente
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Nas industrias de sucos citricos sdo empregados equipamentos denominados
TASTE ("Thermally Accelerated Short Time Evaporator”) que se destacam
pelo sistema de distribuigdo uniforme de liquido pelos tubos do equipamento
através da geracdo, por redugdo abrupta de pressdo, de uma mistura de
vapor e pequenas goticulas de liguido (GUMACO, sem ano). A Figura 3.8
apresenta a foto de um evaporador do tipo TASTE empregado na maior

parte das industrias brasileiras de suco de laranja.

Figura 3.8 — Evaporador tipo TASTE

f) Evaporadores de filme agitado:

A formagdo de um filme conforme descrito acima ndo € possivel para
produtos altamente viscosos, ou que também, apresentem particulas sdlidas
em suspensdo. Entretanto, com o objetivo de se explorar 0s mesmos

principios dos evaporadores de filme descendente, o filme pode ser formado
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com o auxilio de pds rotativas que continuamente espalham o liquido nas
paredes dos tubos. A Figura 3.9 apresenta o esquema bdsico desta
configuragao e a Figura 3.10 apresenta uma foto do evaporador de filme

agitado tipo "LUWA” existente na unidade piloto da Escola de Engenharia
Maua.

............ - Vapor vegetal
Alimentacao
Vapor vivo
== Gondensado
Vapor vivo
= Condensado
Vapor vivo
=~ (undensado

Saida
de
produto

Figura 3.9 — Evaporador de filme agitado
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Figura 3.10 — Evaporador tipo "LUWA”

g) Evaporadores de placas:

Trocadores de calor de piacas, gquando comparados com trocadores
convencionais tipo casco-tubo, apresentam uma série de vantagens como,
por exemplo, altas velocidades de escoamento que geram altos coeficientes
de troca térmica, pequenas areas de instalacdo, facilidade de limpeza,
auséncia de pontos mortos onde podem ocorrer acimulos de material, etc.
Semelhantemente, foram propostos evaporadores de placas que apresentam
vantagens acima mencionadas, quando comparados aos outros tipos de
equipamentos de evaporacao. A Figura 3.11 esquematiza uma das inlmeras
configuragbes de evaporadores de placas, e as aplicagbes deste tipo de
equipamento estdo focadas nas indUstrias de alimentos, onde o risco de
vazamentos através das gaxetas de fixagdo das placas ndo oferecem
grandes perigos.
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Alimentagdo - L L e e

Vapor vivo

Condensado 8aida de produto

Figura 3.11 — Evaporadores de placas

Singh e Heldmann (1993) apresentam um resumo dos diversos tipos de
equipamentos de evaporagao utilizados na concentragdo de alimentos liquidos,
incluindo para cada tipo informagBes como: viscosidade maxima do fluido,
limitagdo de uso quanto a sélidos em suspensdo, possibilidades de se utilizar
recompressaoc mecanica do vapor, taxa de transferéncia de calor tipica, tempo

de residéncia tipico, e custo de capital.

3.1.3 —~ Representacao esquematica de evaporadores

Ndo existe um simbolo padrdo para representacdo de evaporadores em
fluxogramas de processo. Diversos simbolos podem ser encontrados na
literatura e muitos deles estao associados a uma geometria especifica de
equipamento. A Figura 3.12 apresenta alguns simbolos tipicos, sendo que neste
trabalho se dara preferéncia a representacdo (a) por sua generalidade e
simplicidade de representagao.




18

vapor vegetal

>
vapor vegetal

b ST
alimentagao

- —_—
vapor vivo
vapor vivo
alimentacao produto
produto
condensado l
@ condensado
(b)
W
vapor vegetal
e
vapor vivo / \
vapor vegetal Aimentacao
S
Vapor vivo l
[‘ condensado
condensado
produto
produto

(a) evaporador genérico, (b) evaporador genérico, (¢) evaporador de filme
descendente com sistema de separagdo vapor-liquido, (d) evaporador de

calandria

Figura 3.12 — Simbolos empregados para representacdo esquemdtica de
evapodores
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3.1.4 — Estratégias para reducdo no consumo de energia

Como j& foi comentado anteriormente, os equipamentos de evaporacdo sdo
grandes consumidores de energia térmica. Em virtude disto, diversas
estratégias sdo empregadas com o objetivo de se reduzir o consumo de energia

nestes equipamentos.

a) Evaporagdo em multiplos-efeitos:

Certamente esta é a opgao mais largamente utilizada pela industria para
economia de energia em sistemas de evaporacgdo. Seu principio consiste em
dividir a evaporacao em diversos corpos de equipamento, denominados
efeitos ou estdgios, utilizando a agua evaporada de um efeito como meio de
aquecimento do efeito seguinte. Desta forma, vapor vivo é utilizado apenas
no primeiro efeito, enquanto que para os demais efeitos utiliza-se vapor
vegetal. Para fins de ordem de grandeza, pode-se afirmar que ¢ consumo de
vapor de um sistema de evaporagdo em multiplos-efeitos é dado pelo
consumo de vapor de um sistema de evaporacao com Unico efeito divido
pelo nimero de efeitos.

A Figura 3.13 apresenta um evaporador com dois efeitos. Neste exemplo,
observa-se que a alimentagado da solugdo diluida se dd no mesmo efeito que
a alimentagao de vapor vivo. O vapor vegetal e a solugdo concentrada
resultantes deste primeiro efeito seguem para o segundo efeito. Entretanto,
estas duas correntes sao resultantes da ebulicdo de um dado liquido e se
encontram na mesma temperatura. Como conseqiiéncia, este vapor vegetal
ndo pode ser utilizado como meio de aguecimento de um liguido gue se
encontra na mesma temperatura. Para que ocorra transferéncia de calor
entre estes fluidos é necessédrio que exista diferenca de temperatura entre
estes fluidos. Assim, a decisao tomada para estes casos € a ebulicdo da
solugao no segundo efeito numa pressdo menor que a pressao de operacao
do primeiro efeito. Por esta razdo, qualquer sistema de evaporagdo em
multiplos-efeitos opera em niveis decrescentes de pressdo, ao longo da

diregao dos fluxos de vapor.
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condensade condensado
do efeito #1 do efeito #2

Figura 3.13 — Evaporador com dois efeitos

O uso de multiplos-efeitos proporciona um grande numero de possiveis
arranjos em fungdo dos fluxos de vapor e liquido. Estes possiveis arranjos
podem ser classificados em: alimentacdo frontal, alimentacdo reversa,
alimentagao mista e alimentagao paralela. A Figura 3.14 mostra os quatro

tipos basicos de arranjos de evaporadores em multiplos-efeitos.

Como se pode observar, na alimentacdo frontal a solugdo diluida é
alimentada no mesmo efeito que recebe o vapor vivo. Como vantagens
deste arranjo, pode-se citar que o fluxo de liquido sempre se da no sentido
decrescente de pressOes, 0 que para fluidos pouco viscosos dispensa 0 uso
de bombas para o escoamento entre os efeitos. Além disto, normalmente a
degradacgao de produtos decorrente de temperaturas altas € mais acentuada
em grandes concentracbes de solidos. Como neste arranjo, a solucdo
concentrada se encontra nos efeitos de menor pressao minimiza-se 0s

efeitos indesejaveis para a qualidade do produto final.

Nos sistemas de alimentacao reversa, nota-se que a solugdo diluida &
alimentada no Ultimo efeito com relacdo ao fluxo de vapor. O fluxo de
liguido, assim, sempre se da no sentido crescente de pressdes exigindo o
uso de bombas para permitir seu escoamento. O produto concentrado deixa
o evaporador no efeito de maior temperatura e por esta razao esta
configuragdo ndo ¢ recomendada para produtos alimenticios, pois neste
efeito podem ocorrer grandes danos ao alimento. Como vantagem deste
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arranjo, recomenda-se 0 seu uso para produtos altamente viscosos pois o
aumento da viscosidade do liquido resultante do aumento da concentragao
de solidos é atenuada pelo uso de maiores temperaturas. Deve-se lembrar
gue altas viscosidades resultam em baixos coeficientes de transferéncia de

calor e equipamentos de baixa eficiéncia térmica.

I

{a}  vaporvivo

>
alimentacao produto
v
(b} vapor vivo
A ;
produto alimentagao

f

vapor vivo
©

F.
”

MI \ 4 i A4 I 4
‘...
v

v

produto

L
vanor vivo

(d)

§>—|
A4

‘._
A4

alimentacao I h 4 >
produto

(a) alimentacao frontal, (b) alimentacdo reversa, (c) alimentagdo mista e
(d} alimentacdo paralela

Figura 3.14 — Arranjos de evaporadores em multipios-efeitos
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Os sistemas de alimentagdo mista nao possuem um arranjo tipico. Pode-se
dizer que um evaporador com alimenta¢do mista é agquele no qual ndo ha
divisdo do fluxo de liquido e em parte do equipamento o fluxo de liquido se
da em contracorrente com o fluxo de vapor e em parte em co-corrente.
Neste tipo de arranjo, busca-se explorar as vantagens dos arranjos com
alimentacdo frontal e reversa. Obviamente, arranjos com alimentacdo mista

50 sao encontrados em equipamentos com trés ou mais efeitos.

Finalmente, o arranjo com alimentagdo paralela implica na divisdo do fluxo
do liguido no nimero de efeitos e posterior mistura do produto concentrado.
Este arranjo ndo é comumente encontrado nas indUstrias e normalmente
esta associado a sistemas de cristalizagdo.

A medida que o nimero de efeitos é aumentado, 0 nimero de possiveis
arranjos € aumentado de maneira marcante. Descartando a possibilidade de
divisdo do fluxo de liquido (alimentacdo paralela), a alimentacdo de um
evaporador possui /V alternativas de efeito de alimentacdo, onde V € o
nimero de efeitos. O liquido resultante deste efeito possui /- 1 alternativas
de alimentagao pois este ndo retornara ac mesmo efeito de origem.
Descartando os efeitos ja utilizados, o préximo liquido resultante possui V-
2 alternativas de alimentacdo e assim por adiante. Conclui-se que o nimero
de possiveis configuragbes de um evaporador com N efeitos, sem divisdo de
fluxos, € igual ao fatorial de AL A Figura 3.15 apresenta, como exemplo, as

seis possiveis configuractes de um evaporador com trés efeitos.
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Figura 3.15 — Possiveis configuragbes para evaporadores com trés efeitos

Em usinas de aclcar € comum encontrar-se evaporadores com cinco efeitos.
Assim o numero de alternativas em que estes efeitos podem ser arranjados
e dado por 5! = 120. Numa fabrica de suco de laranja concentrado, onde
sdo encontrados equipamentos com até nove efeitos, o nimero possivel de
alternativas seria 9! = 362880. Entretanto, na otimizacdo de tais sistemas
nem todas as configuragtes sao analisadas pois diversos critérios devem ser
levados em consideragao, em particular a degradagao de qualidade do

produto, 0 que elimina o maior ndmero das alternativas.

A escolha do namero de efeitos € sempre baseada em critérios econémicos,
com base no compromisso entre custo da energia e custo do capital
(equipamentos). Quanto maior o namero de efeitos menor sera 0 consumo
de vapor de aquecimento e portanto, menor serd o custo relativo ao
consumo de energia. Por outro lado, quanto maior 0 nimero de efeitos
menor serao as diferencas de temperatura empregadas como forca motriz
para transferéncia de calor em cada efeito e portanto, maior serd a area
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requerida acarretando num aumento no custo de capital. Estes fatores
podem ser ilustrados na Figura 3.16, onde o nimero otimo de efeitos pode
ser facilmente identificado. O nimero 6timo de efeitos sera sempre funcao
do custo local de energia, do tipo de equipamento de evaporacdo utilizado,
da quantidade de agua evaporada, e consequentemente deve ser calculado

para cada aplicagao especifica (King, 1980).
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Figura 3.16 — Compromisso econdmico na otimizacdo do nimero de efeitos

numero de efeitos

atmo

b) Recompressdo mecanica:

Como apresentado anteriormente, os efeitos de um sistema de evaporacdo
multiplo-efeito devem ser operados com presstes decrescentes para que
haja diferencas de temperatura necessarias para a transferéncia de calor.
Seguindo este principio, a agua evaporada num efeito ndo pode ser utilizada

diretamente como meio de aquecimento do prdprio efeito.

Porém, caso se deseje utilizar o vapor vegetal de um efeito para aquecer o
préprio efeito é necessario que este vapor vegetal seja comprimido e assim
fornega calor condensando numa temperatura superior a que ele foi
evaporado. Este tipo de sistema € chamado de recompressao mecanica e 0
fluxograma tipico de um sistema deste tipo pode ser visto na Figura 3.17.
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Figura 3.17 — Recompressao mecanica

A recompressdo mecanica consiste basicamente no uso de um compressor
mecanico que tem como fun¢do comprimir 0 vapor vegetal gerado num
efeito e enviad-lo como meio de aquecimento para o proprio efeito ou para
algum efeito anterior de um sistema multiplo-efeito. O que se busca neste
tipo de sistema € a reducdo no consumo de vapor vivo, entretanto, o seu
uso sd € justificado em locais onde o custo da energia elétrica € baixo
guando comparado com o custo da energia térmica. O alto custo dos
compressores mecanicos também dificultam a justificativa econémica para
sua implantagdo (Dinnage, 1975 e Worral, 1982).

Deve-se notar também que a recompressao mecanica nunca elimina
completamente o consumo de vapor de aquecimento. Em primeiro lugar,
vapor vivo proveniente de caldeiras sempre sera necessario para a partida
do equipamento. Além disto, como o calor latente de vaporizacdo da agua
diminui com o aumento da pressdo 1 kg de vapor recomprimido ndo sera

suficiente para gerar 1 kg de vapor em baixa pressao.

€) Termocompressao:

A filosofia de uso da termocompressdc € a mesma da recompressdo

mecanica, porém naquela situagdo sdo utilizados termocompressores ao
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invés de compressores mecanicos. A Figura 3.18 ilustra um sistema de

evaporagao com termocompressao.

Termocompressor

vapor de

alta pressao
P p/ condensador

— e
sistema de vacuo

4
vapor vivo

alimentagado produto

Figura 3.18 — Termocompressao

O principio de funcionamento de um termocompressor € 0 mesmo que o de
um ejetor. Vapor de alta pressdao € estrangulado num bico conectado a um
sistema de bocais convergente-divergente e, que, por transferéncia de
quantidade de movimentam succiona ¢ vapor de baixo pressao, gerando
como resultado da mistura destes, vapor de média pressdo. A Figura 3.19
apresenta o desenho de um termocompressor com seus diversos
componentes.

B
Figura 3.19 — Esquema de um termocompressor




27

Nesta figura as letras A, B, C representam respectivamente o vapor motriz,
vapor de sucgdo e vapor de descarga. Os nimeros representam: 1 — cdmara
de entrada do vapor, 2 — bocal de compressao, 3- cabecote, 4 — entrada do
difusor e 5 — saida do difusor.

Como vantagens de um termocompressor, quando comparado a um
compressor mecanico, pode-se citar: baixo custo, inexisténcia de partes
moveis e consequentemente ndo existem problemas de manutencdo neste
tipo de equipamento (Macek, 1992). Todavia, 0 seu uso sO & possivel
quando existe disponibilidade de vapor de alta pressdo na ind{stria.
Normaimente a pressao empregada no vapor motriz é aproximadamente 1
MPa.

Quando se utiliza um compressor mecanico € possivel recomprimir todo o
vapor vegetal que iria para o condensador. Como normalmente o vapor
vegetal que segue para o condensador encontra-se em baixa temperatura as
possibilidades para aproveitamento desta corrente como meio de
aquecimento sao limitadas. Assim, atraveés do uso de compressao mecanica
é possivel o aproveitamento total deste vapor vegetal. No entanto, o mesmo
ndao € valido para 0s termocompressores. A Figura 3.20 apresenta um
grafico publicado por DRY-CON que permite o calculo da quantidade de
vapor motriz necesséaria para comprimir uma certa quantidade de vapor
vegetal. Observa-se neste grafico que a relacdo entre a vazdo de vapor
motriz e vapor vegetal é fungdo exclusiva das pressdes. Assim, tomando-se

um caso tipico, tem-se:

Pressao do vapor motriz: 1000 kPa
Pressdo do vapor de succao: 75 kPa
Pressdo do vapor de descarga: 150 kPa

A partir destas pressoes, calcula-se a razdo de compressao (K) como sendo
a pressao do vapor de descarga dividido pela pressdo de succdo, e a razao
de expansao no bocal (£) como sendo a pressdo do vapor motriz dividida
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pela pressdo de succdo. Com os valores K= 2 e £ = 13,3 encontra-se no

grafico o valor 0,6 para a relagdo entre a vazdo de vapor de sucgdo € a

vazdo de vapor motriz. Como exemplo, pode-se imaginar um evaporador

com trés efeitos, onde aproximadamente sdao evaporados 1 kg de agua por

efeito, sendo necessarios 1 kg de vapor vivo (desprezando-se diferencas de

calor latente e termos de calor sensivel). Se 1 kg de vapor vegetal do Gltimo

efeito for recomprimido através de um termocompressor com os valores de

pressdo acima, serdo necessarios 1,67 kg de vapor motriz, sendo gerados na

descarga do termocompressor 2,67 kg de vapor em substituicdo ao 1 kg de

vapor vivo original. Conclui-se gue existe uma sobra de vapor de

aquecimento e portanto num sistema de evaporagdo dotado de

recompressao térmica é impossivel aproveitar todo vapor dirigido ao

condensador.
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Figura 3.20 — Curvas caracteristicas de termocompressores

Devido a baixa eficiéncia dos termocompressores, o0 seu uso so €

economicamente justificado se a diferenga entre o custo do vapor de baixa e

alta pressao gerado no sistema de utilidades ndo for alto.

d) Tambores de expansao:

Os tambores de expansao, também denominados tambores de “flash” ou

“flash-coolers”, consistem em vasos sob vacuo onde sem nenhuma adicdo
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de calor obtém-se uma pequena evaporacao de agua. O calor necessario
para essa evaporacao € proveniente do calor sensivel resultante do
resfriamento da solucao. E necessario, assim, que a corrente de alimentacdo
a um tambor de expansao esteja numa temperatura superior a temperatura

de ebulicao da solugdo na pressdo do tambor.

Normalmente, os tambores de expansdo sdo utilizados apds o Ultimo efeito,
conforme representado na Figura 3.21 e o vapor vegetal resultante deste
equipamento segue para o condensador e sistema de vacuo. No caso de
configuragbes do tipo alimentagdo reversa, a inclusdo de um tambor de
expansdo € particularmente interessante pois pelo fato da corrente de
produto encontrar-se em alta temperatura, & possivel converter uma
razoavel quantidade de calor sensivel em latente através do resfriamento

desta corrente.

p/ condensador
> e
sistema de vacuo

el
vapor vivo

produto

Tambor de
expansao

alimentacdo

Figura 3.21 — Evaporador com tambor de expansao

e) Aproveitamento de condensados:

O sistema de aproveitamento de condensados é uma forma muito simples
de se extrair uma pequena quantidade de calor residual existente nas
correntes de condensado.
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P
vapor vivo

alimentacio produto

10. condensado

20. condensado
Figura 3.22 — Evaporador sem aproveitamento de condensado

A Figura 3.22 ilustra um evaporador com trés efeitos e alimentacado frontal.
Como na grande maioria dos equipamentos de uma induistria quimica que
nao requerem temperaturas de sobremaneira elevadas, o meio de
aquecimento dos evaporadores é vapor saturado. O vapor saturado cede
calor latente deixando o equipamento como liquido saturado, comumente
denominado condensado. Purgadores sdo instalados nas linhas de
condensado para que ndo haja perda de vapor pela linha de condensado e
também para que ndo haja retencdo de condensado no interior do sistema
de aquecimento. O condensado proveniente da condensacdo do vapor vivo e
denominado “primeiro condensado” e ¢ retornado para a caldeira pelas
linhas de retorno de condensado. As correntes de condensado provenientes
da condensagdo de vapor vegetal normalmente arrastam consigo impurezas
existentes no liquido sendo concentrado e por esta razdo ndo se recomenda
0 envio deste condensado para a caldeira. Estes condensados sdo
denominados de “segundo condensado”. Como forma de se dar um melhor
aproveitamento térmico ao “segundo condensado”, a opcdo recomendada é
misturar o condensado de um efeito com o vapor alimentado ao préximo
efeito. Como esta corrente de condensado se encontra numa pressdo
superior ao do vapor, 0 condensado sofre uma expansdo adiabatica. Como
conseqliéncia desta expansdo, uma pequena quantidade de vapor adicional
é formada e & misturada com o vapor vegetal e assim aproveitada como
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meio de aquecimento do efeito seguinte. A Figura 3.23 ilustra um

evaporador com trés efeito e aproveitamento de condensado.

—-
vapor vivo

h &
b

alimentagao

J > > produto

10. condensado

(a) 25; condensado
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e
N

10. condensado 20. condensado

(b)

(a) aproveitamento do “primeiro” e “segundo” condensados,
(b) aproveitamento apenas do “segundo” condensado

Figura 3.23 — Evaporador com aproveitamento de condensado
f) Trocadores de calor intermediarios:

Calor deve ser empregado num sistema de evaporagdo ndo s6 para
promover a evaporagao da agua como também para aquecer a alimentagdo
até a temperatura de ebulicdo da agua. Em diversos casos, em funcdo da
temperatura e propriedades termodinamicas da corrente de alimentagao
este termo de calor sensivel ndo pode ser desprezado. Assim, pode-se
entender que o vapor vivo tem como finalidade também aquecer a corrente




32

de alimentagao. Este fato € particularmente acentuado nas configuracbes do
tipo alimentacado frontal.

Com a finalidade de utilizar o préprio vapor vegetal para pré-aguecer a
corrente de alimentacao, utiliza-se trocadores de calor intermediarios. A
Figura 3.24 apresenta um evaporador com trés efeitos e trés trocadores de

calor intermediarios.

vapor vivo
—
produto
b4 v
Trocador Trocador Trocador alimentacao
de calor de calor de calor

Figura 3.24 — Evaporador com trocadores de calor intermediarios

Esta alternativa ndo se justifica em configuragbes do tipo alimentacdo
reversa pois a corrente de alimentacdo é introduzida no efeito de menor
temperatura e o vapor vegetal € inerentemente utilizado para aquecer o

liquido de efeito em efeito até o efeito de maior pressdo.

g) Correntes de extracdo:

Todas as opg¢des acima apresentadas representam estratégias para a
redugdo no consumo de energia em sistemas de evaporacdo isolados.
Quando se tem um processo, com suas diversas correntes quentes e frias, e
um evaporador como simplesmente uma parte deste processo, torna-se
interessante o estudo das possibilidades de integracdo térmica do
evaporador e o resto do processo. Esta integracdo € realizada por meio de
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correntes de extragdo (“bleed streams”) onde uma parte do vapor vegetal
de um determinado efeito é utilizada como meio de aguecimento de alguma
corrente fria do processo. Leal et ali. (1986) apresentam o0s resultados
econ0micos resultantes da implantagdo de correntes de extragdo num
evaporador com cinco efeitos de uma usina de aglcar (Figura 3.25).

Extracdo Extracao Extracdo
de vapor de vapor de vapor

v

vapor vivo

alimentacao produto

Figura 3.25 — Evaporador com correntes de extra¢ao

E claro que quando se analisa o evaporador de maneira isolada, o emprego
de correntes de extragdo acarreta num aumento de consumo de vapor de
aquecimento. Entretanto, este aumento no consumo de vapor pode ser
compensado através da economia de vapor em algum outro ponto do
processo. Dentre os varios objetivos deste trabalho, serd proposta uma
metodologia para otimizacdo de correntes de extracdo baseada em

principios termodinamicos.

3.1.5 ~ Propriedades fisicas empregadas no dimensionamento de

evaporadores

Para elaboracdo de balangos de massa e energia em sistemas de evaporagdo,
as propriedades fisicas mais importantes a serem consideradas séo a entalpia e

a temperatura de ebulicdo da solucdo sendo concentrada. Além disto,
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propriedades termodinamicas da dgua pura sdo necessarias por se tratar do

solvente volatil e também do meio de aquecimento.

Entalpias de liguidos podem ser calculadas diretamente a partir da definicdo do
calor especifico a pressdo constante (equacao 1):

oh
o= 57 (“

Como a entalpia de liquidos praticamente independe de pressdo (Sandler,

1989), a equagao (1) pode ser integrada resultando na equacgdo (2):

Is
h=ho+ [qdT (2)
7o

Os valores de entalpia de referéncia (ho) e temperatura de referéncia (Tp)

podem ser adotados como zero para a temperatura de 0°C, no estado liquido.

Sempre que um soluto é dissolvido em agua, a pressdo parcial da agua é
reduzida. Este fato pode ser explicado de maneira simplista através da Lei de
Raoult que estabelece que a pressao parcial de um componente numa solugao
é dado pelo produto de sua fragdo molar e sua pressdo de vapor na
temperatura da solugao. Como numa solugdo a fracdo molar da agua serd
sempre menor que 1, a pressao parcial da agua sera menor que seu valor de
pressao de vapor. Isto implica que para a solucdo entrar em ebuligdo é
necessario aquecé-la até uma temperatura superior a temperatura de ebulicdo

do solvente puro. Este efeito € denominado elevacdo do ponto de ebulicgo.

Para solugdes ideais ou diluidas, a partir da Lei de Raoult demonstra-se gue a
equacao (3) (Crapiste e Lozano, 1988) ¢ valida.

RT;
ATp = z‘i%bg (1 - Xsgua) (3)

A equagao (3) revela que a elevagao do ponto de ebulicdo apresenta uma

dependéncia linear com a concentragao de agua. A temperatura de ebulicdo de
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uma solugdo em funcdo da temperatura de ebulicdo da agua pura e da
concentracdo de solidos pode ser apresentada pelo Diagrama de Duhring
(Figura 3.26). Caso a equacdo (3) seja vélida para o sistema de estudo, as
linhas do Diagrama de Duhring serdo retas.
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Figura 3.26 ~ Diagrama de Duhring

Entretanto, a equacdo (3), na forma como estd apresentada, é de pouco valor
no projeto de evaporadores. No caso da presenca de eletrdlitos a solugdo
formada n3o pode ser considerada ideal. Além disto, como deseja-se concentrar
liquidos a hipotese de solugdes diluidas também ndo pode ser considerada.
Finalmente no caso de alimentos liquidos, como raramente 0s solutos presentes
sao conhecidos plenamente do ponto de vista quimico, é impossivel o calculo
da fragdo molar da &gua. Por estas raz0es, costuma-se trabalhar com equagbes
empiricas, onde normalmente admite-se dependéncia linear entre a elevagdo do

ponto de ebulicdo e a concentracdo de agua expressa em fracdo massica.

a) Solugles de sacarose:

Peacock (1995) compilou diversas propriedades fisico-quimicas de soluges
de sacarose em dagua, dentre as quais entalpia e elevagdo do ponto de
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ebulicdo. Neste caso, como ja foram propostas correlacGes para o caiculo
direto da entalpia, ndo € necessario o calculo do calor especifico. Nas

equacles (4) e (5) o simbolo B representa a porcentagem de sacarose
expressa em ©Brix.

Entalpia:
%(100+3) 5
h=232620 " . 18711--2(0,6-0,0009T 4
90088 P { Tk 005 )} @)

Elevacdo do ponto de ebulicdo:

273+ 7B
(3743 -T7)8

AT = 6,064 x10" 5{ J[5,84 x 1077 (8 - 401+ 0,00072]  (5)

A Figura 3.27 apresenta o Diagrama de Duhring para solugdes de sacarose.
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Figura 3.27 — Diagrama de Duhring para solucSes de aclcar
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b) SolucGes de glicose:

Calor especifico: O calor especifico de solucBes de glicose pode ser calculado

em fungdo da concentragdo de solidos segundo a equagdo (6):

Cp = 4,187 - 2,763w (6)

Elevagao do ponto de ebulicdo: A partir da equacao (3), pode-se deduzir a
equagao (7) para o calculo da elevagdo do ponto de ebuligdo de solugbes de

glicose.

RT+.. 18
_ Régua 1o
Ao =—ven 180" )

A Figura 3.28 apresenta o Diagrama de Duhring para solugdes de glicose.
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Figura 3.28 — Diagrama de Duhring para solu¢des de glicose

c) Suco de laranja:

Moresi e Spinosi {1980) estudaram experimentalmente as propriedades do

suco de {aranja e propuseram as seguintes correlagdes:

Calor especifico:
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Cp=4,186-2,679w (8)
Elevacao do ponto de ebuligdo:
ATy =3.2w -2,42w? + 14w 9

A Figura 3.29 apresenta o Diagrama de Duhring para o0 suco de laranja.
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Figura 3.29 — Diagrama de Duhring para o suco de laranja

d) Suco de uva:

Moresi e Spinosi (1984) estudaram experimentalmente as propriedades do

suco de uva e propuseram as seguintes correlagfes:

Calor especifico:
¢ =4187 -2,977w (10)
Elevacdo do ponto de ebuligdo:

AT, = B(w) — AW)Tsgua Tious (11a)
Ahvap
[Vﬁﬁmj + Alw )7:?’gua
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onde:
Alw) = =0,384w +1,297w? — 2,045w°> (11b)
B(w)=12,75w (11ic)

A Figura 3.30 apresenta o Diagrama de Duhring para o suco de uva.
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Figura 3.30 — Diagrama de Duhring para o suco de uva

e} Suco de maga:

Calor especifico: Partindo-se da correlagdo apresentada por Singh e
Heldmann (1993) para calculo do calor especifico de alimentos em fungdo
da composicao expressa em umidade, proteina, gordura, carboidrato e
cinzas, chega-se a equacao (12):

¢, = 4,187 - 2,788w (12)

Elevagdo do ponto de ebulicdo: Crapiste e Lozano (1988) ao investigarem a
influéncia da pressdo e da concentracdo na elevagdo do ponto de ebulicdo
do suco de maga, propuseram a equagao empirica (13).
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AT, = (1,3602 x10™ 2)(100w) %7%® exp[3,390x 10~ 4100 w)] P00 (13)

A Figura 3.31 apresenta o Diagrama de Duhring para o suco de maga.
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Figura 3.31 — Diagrama de Duhring para o suco de maca
f) Suco de abacaxi:

Calor especifico: Polley et ali (1980) apresentam uma compilacdo com
diversas propriedades fisicas de alimentos. Para o suco de abacaxi,
encontra-se nesta tabela que o calor especifico deste produto € igual a
3,680 kJ/kg®C e a umidade igual a 85%. Pode-se assumir que a
dependéncia entre o calor especifico de sucos em funcao do teor de sodlidos

seja linear, e desta forma pode-se utilizar a equacdo (14).

Cp = 4,187 ~ Aw (14)

A partir do dado fornecido por Polley et ali. (1980), chega-se ao valor de A
como igual a 3,38 kJ/kgeC.

Elevacao do ponto de ebulicdo: Varshney e Barhate (1978) estudaram o
efeito da concentracdo e vacuo na temperatura de ebulicdo dos sucos de

abacaxi, manga e limdo. A partir de dados experimentais, estes autores




41

propuseram uma correlagao linear entre a temperatura de ebulicdo dos

sucos e a concentracdo de solidos segundo a equagao (15):

Toeo = MW + 7T, (15)

Os valores de m e T, foram calculados para os valores de vacuo 0, 10, 20,

30, 40, 50, 60 e 70 cmHg e estdo apresentados na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Constantes da equacgao (15) para 0 suco de abacaxi

Vacuo (cmHg) m 7o

0 0,128 100,000
10 0,132 95,360
20 0,189 90,860
30 0,130 85,186
40 0,125 79,504
50 0,093 71,620
60 0,105 60,005
70 0,138 43,210

A equacgao (15) tal como estd proposta ndo € adequada para se trabalhar
pois ndo € possivel o calculo da elevacdo do ponto de ebulicdo em valores
de pressdo diferentes daqueles estudados pelos autores. A equacdo (16)
proposta por Capriste e Lozano (1988) em sua forma geral, se apresenta
como uma forma mais adequada para a predicdo da elevacdo do ponto de
ebulicdo de solucdes. Em razao disto, a partir de valores calculados pela
equagao proposta por Varshney e Barhate, foram obtidos com auxilio da

ferramenta “Solver” da planilha eletrénica Excel os paradmetros «, B, v € 8,

apresentados na Tabela 3.2.

AT, = o (100w)P exp(y100w)P?° (16)
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Tabela 3.2 — Parametros para cdlculo da elevagao do ponto de ebuligdo do suco
de abacaxi

Parametro Valor

4,11 x 107
1,4211
-7,45 x 107
- 0,0524

on -2 Th R

A Figura 3.32 apresenta o Diagrama de Duhring para o suco de abacaxi.
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Figura 3.32 — Diagrama de Duhring para o suco de abacaxi

g) Suco de manga:

Calor especifico: Polley et ali (1980) apresenta que o calor especifico do
suco de manga € igual a 3,770 ki/kg°C e a umidade igual a 93%. Utilizando-
se a equagao (14) para célculo do calor especifico do suco de manga em
funcdo da concentragao de sdlidos, chega-se ao valor de A como igual a
5,96 k3/kgeC.
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Tabela 3.4 — Parametros para calculo da elevagdo do ponto de ebulicdo do suco

de manga
Parametro Valor
o 5,77 x 10
b 1,4338
¥ -8,47 x 1073
8 0,1254

A Figura 3.33 apresenta 0 Diagrama de Duhring para o suco de manga.

h) Suco de limgo:

Calor especifico: Poliey et ali (1980) apresenta que o calor especifico do
suco de limdo € igual a 3,850 kJ/kgeC e a umidade igual a 89,3%.
Utilizando-se a equacgao (14) para calculo do calor especifico do suco de
limdo em fungdo da concentragdo de sodlidos, chega-se ao valor de A como
igual @ 3,15 ki/kgeC.

Elevacdo do ponto de ebulicdo: A Tabela 3.5 apresenta os parametros da
equacdo (15) para 0 suco de limdo, conforme o estudo de Varshney e
Barhate (1978).

Tabela 3.5 — Constantes da equagao (15) para o suco de limdo

Vacuo (cmHg) m 70

0 0,118 100,100
10 0,097 95,490
20 0,085 90,320
30 0,122 83,280
40 0,077 79,240
50 0,109 71,570
60 0,169 60,185

/0 0,121 41,370
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Semelthantemente ao trabalho efetuado com o suco de abacaxi, a Tabela 3.6
apresenta os parametros da equacdo de Capriste e Lozano para o célculo da

elevacao do ponto de ebulicdo do suco de limdo.

Tabela 3.6 — Parametros para caiculo da elevacdo do ponto de ebulicdo do suco

de limao
Pardmetro Valor
o 3,10 x 107
B 1,5355
y -5,20 x 107
3 -0,2064

A Figura 3.34 apresenta o Diagrama de Duhring para o suco de lim3o.
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Figura 3.34 - Diagrama de Duhring para o suco de limdo

i) SolucBes de hidrdxido de sddio:

Entalpia: Diferentemente dos sucos de frutas ou solugbes de aglcares, 0
calor de mistura existente nas solugdes de hidréxido de sédio em agua ndo
pode ser desprezado. Smith e Van Ness (1980) apresentam o diagrama
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entalpia — concentragao do sistema hidréxido de sddio ~ agua, reproduzido
na Figura 3.35.
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Figura 3.35 — Diagrama entalpia — concentracdo do sistema hidroxido de sédio -

agua

Conforme os autores, a referéncia de entalpia para a agua pura no
diagrama é zero para agua liquida a 0°C. Para o NaOH, a entalpia igual a
zero foi escolhida para a situagdo onde o hidréxido de sédio se encontra a
diluicdo infinita na temperatura de 68°C. A partir do calor de solucdo do
NaOH em agua, chega-se ao valor de referéncia 458 Btu/lb para o NaOH
puro a 68°F.

Como o calor de mistura deste sistema nao pode ser desprezado, a entalpia
das solucbes de hidroxido de sdédio em agua pode ser calculado pela
equagao (17a), introduzindo a simplificacdo de que os calores especificos da
agua e do NaOH puros sejam constantes.

h =01 -wW)PsguaT +Wlho, naor + Prac(T — To, naor )]+ D (17a)
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O termo referente ao calor de mistura pode ser correlacionado
empiricamente por uma equacao do tipo de Redlich-Kister (Sandler, 1989), e
apo6s algumas tentativas, optou-se trabalhar com trés constantes, conforme
a equacgao (17b).

A = w(l =w)[A+ BQw - 1) + CQw - 1)?] (17b)

A partir de valores lidos na Figura 3.35, foram obtidos 0s valores 4 = -
1121,14; 8= 1239,89 e C= 1440,84 para as constantes da equagdo (17b).
A ferramenta de otimizacao “Solver” da planitha Excel foi utilizada para este
fim. A Figura 3.36 apresenta o diagrama entalpia — concentragao de
solugbes de hidréxido de sdédio em agua calculado através das equacdes
(17).

1006

900
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700

148,9°C

Entalpia (kJ/kg)

5(}0 e
121.1°C
93,3°C
85.6°C

200

W

0

0 0,1 02 0,3 0.4 05 0.6
Frac&o massica NaOH

Figura 3.36 - Diagrama entalpia — concentragdo do sistema hidrdxido de sddio -
agua calculado pelas equagdes (17)

0.7
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Elevacao do ponto de ebulicdo: Dados da pressao de vapor da agua sobre
solugBes de hidréxido de sdédio estdo apresentados por Perry e Green
(1984). A partir destes valores, os parametros da equacdo de Capriste e
Lozano foram ajustados e encontram-se na Tabela 3.7.

Tabela 3.7 — Parametros para célculo da elevacdo do ponto de ebulicdo de
solugdes de hidréxido de sddio

Pardametro Valor
o 5,29 x 107
p 1,5314
¥ 1,54 x 1072
5 -2,42 x 107

A Figura 3.37 apresenta o Diagrama de Duhring para o solugdes de
hidroxido de sddio.
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Figura 3.37 — Diagrama de Duhring para solu¢des de NaOH
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3.1.6 — Predicdo dos coeficientes globais de transferéncia de calor em

evaporadores

Devido a infinidade de geometrias e configuracdes que um efeito de
evaporacdo pode ser construido, € impossivel reunir em apenas uma equagao

matematica o calculo dos coeficientes de transferéncia de calor.

A Figura 3.38 representa vapor de aquecimento cedendo calor para uma
solucdo em ebulicdo, estando estes fluidos separados por uma superficie de

troca termica.

N

Vapor de 2 Solugdo em
aquecimento ebulicdo
Q
» T
parede do

tubo

Figura 3.38 — Troca de calor em evaporadores

O coeficiente global de transferéncia de calor pode ser calculado pela equagdo
(18):

1
U= e 1 (18)
Ry kw ]

No lado do vapor de aquecimento, diversas dificuldades surgem para o calculo
do coeficiente individual de transferéncia de calor. Este valor, de acordo com a
teoria de Nusselt é fungdo da maneira como 0 vapor condensa, ou seja, se
através da formacdo de goticulas de condensado ou de um filme. Impurezas
existentes no vapor como ar ou gases inertes prejudicam a condensagdo do
vapor, diminuindo o valor do coeficiente de transferéncia de calor.
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No lado da solugao em ebulicdo, as dificuldades sao ainda maiores. Certamente,
as condicbes do regime hidraulico sdo decisivos, assim como, os diferentes
mecanismo de ebulicdo (nucleacdo ou ebulicdo convectiva) sdo descritos por
leis completamente distintas.

EquacBes empiricas sao normalmente desenvolvidas para cada tipo de
evaporador, e € comum o uso de valores tipicos de projeto, como os
apresentados na Tabela 3.8, adaptados a partir dos dados publicados por
Fellows, 1988.

Tabela 3.8 — Valores tipicos de coeficientes globais de transferéncia de calor

Tipo de evaporador Coeficiente global (W/m? K)
Tacho aberto ou a vacuo 500 a 1000
Calandria 570 a 2800
Circulacao forcada 2250 a 6000
Filme descendente 2000 a 3000
Filme agitado 2000 a 3000
Placas 2000 a 3000

Para o caso de corpos do tipo “Robert” empregados em usinas de agulcar,
Radovic et ali. (1979) descrevem uma série de correlagbes empiricas
tradicionalmente utilizadas para o projeto destes equipamentos:

Equacdo de Baloh:

18,86 x 10°
U = ! 19
"Twity +wt+ 800 (19)

Equacao de Schwedenformel:

U = 1808,3 7;

(20)
Equacao de Speyerer

(21)
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Equacdo de Hopstock

_ 251,2743,5+0,047)
Wy

M.

(22)

Nestas equacgdes, o indice /foi empregado para designar o efeito no qual o
coeficiente global esta sendo calculado. O indice /~7 referencia o efeito de
procedéncia do liguido alimentado ao efeito /

3.2 — Analise Pinch

3.2.1 — Metas de energia

A partir da primeira metade da década de 70, em conseqiiéncia da crise de
petréleo que abalou o mundo, economia de energia passou a ser um desafio da

maior importancia para a sociedade, em particular no meio industrial.

As indlstrias quimicas, e também, de processos quimicos sdo grandes
consumidores de energia térmica. Necessidades de aquecimento e resfriamento
sao encontradas em praticamente qualquer processo industrial. Em se tratando
de fluidos, normalmente as trocas de calor sdo efetuadas em trocadores de
calor, onde um fluido frio é aquecido as custas do resfriamento de um fluido
quente. Para atender as necessidades de aquecimento, o fluido quente mais
comumente utilizado é o vapor saturado de agua em diversos niveis de pressdo
conforme a necessidade do processo. Agua de resfriamento é normalmente
utilizada como fluido frio para atender as necessidades de resfriamento. Estes
dois fluidos sao denominados genericamente de utilidades quente e fria,
respectivamente. Em aplicagbes especiais, outros tipos de utilidades devem ser
empregadas como, por exemplo, ao invés de vapor pode-se utilizar fogo direto
em fornos ou também dleos térmicos. Ao invés de agua de resfriamento, pode-
se utilizar &gua gelada ou também fluidos de refrigeracdo (amdnia ou freon).

Desde que 0s primeiros processos quimicos foram concebidos, intuitivamente
0s engenheiros procuravam opcdes de projeto que levassem a uma economia

de utilidades. Estas opcles sempre se baseavam na troca térmica de fluidos
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quentes e frios do prdprio processo economizando assim utilidades. A Figura
3.39 apresenta duas alternativas de processo. Nestes esquemas, as correntes
frias sac apresentadas como linhas verticais e as correntes quentes como linhas
horizontais. Na alternativa (a) ndo € empregada nenhuma integracdo térmica
entre as correntes de processo, enquanto que na alternativa (b) € efetuada

uma integragao completa economizando assim utilidades quente e fria.

T vapor

100°C 100°C 100°C

N

40C A\ 120°C
40°C x 120°C
40°C >< 120°C
‘ T

20°C 20°C 20°C agua de

(a) resfriamento
109°C 100°C 100°C
A

< vapor

40°C /'\ 120°C

N

40°C 120°C

()
N

40°C /7N 120°C

20°C 20°C 20°C agua de
(b) resfriamento

(a) sem integracao térmica, (b) com integragao térmica

Figura 3.39 — Integracdo energética de correntes de processo
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A crise do petrdleo motivou o desenvolvimento de metodologias para o projeto
de redes de trocadores de calor visando a melhor economia possivel de
energia. Rudd et ali. (1973) apresentam regras heuristicas para a tomada de
decisao sobre qual corrente quente deve trocar calor com qual corrente fria. O
calculo do consumo final de utilidades s6 podia ser obtido apds todos os

arranjos de trocadores de calor serem determinados.

Linnhoff e Flower (1978a e 1978b) propuseram uma nova metodologia para o
projeto de redes de trocadores de calor. Esta nova ferramenta, denominada
“Tecnologia Pinch” permitiu o methor entendimento das redes de trocadores de
calor e uma de suas principais caracteristicas é a possibilidade de se calcular os
consumos de utilidades antes do projeto da rede. Estes consumos sdo
chamados de metas de energia. A Tecnologia Pinch tem sido, desde entdo,
ampliada de modo que atualmente ela se constitui num conjunto de
ferramentas aplicadas 2 integragdo de processos, englobando topicos como
processos de separagdo, ciclos integrados de calor e poténcia, minimizacdo de
efluentes aquosos, redes de hidrogénio, e etc (Linnhoff, 1993; Zhu, 1998). Mais
recentemente, a Tecnologia Pinch tem sido denominada Analise Pinch (Linnhoff,
1994).

3.2.2 — Construcao de curvas compostas

A base para o entendimento da Analise Pinch e a determinacdo das metas de

energia & a construgdo de curvas compostas.

Um processo quimico € constituido por um conjunto de correntes quentes e
frias. Cada corrente é caracterizada pela sua temperatura inicial (“supply
temperature”, 73, final (“target temperature”, 7 e carga térmica (AH). A

equacao (23) permite o calculo da capacidade calorifica (CP) da corrente;

AH

P ="
(T¢ = Ts)

(23)

As correntes de processo podem entdo ser representadas num diagrama
temperatura ~ entalpia, sendo que a posicao de cada corrente no eixo de
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entalpias € livre. A Figura 3.40 apresenta uma corrente guente e outra fria
representadas no diagrama temperatura — entalpia.

F 3

Temperatura

A 4

Fluxo de entalpia

Figura 3.40 — Diagrama temperatura — entalpia

O procedimento a seguir explica como é efetuada a construgdo de uma curva
composta a partir de duas correntes frias. Tomemos duas correntes frias
descritas na Tabela 3.9:

Tabela 3.9 — Correntes frias

Corrente T(°C) T{(°C) CP(kW/oC) AH (kW)
1 30 80 1 50
2 50 100 2 100

No intervalo de temperatura entre 30 e 500C apenas a corrente 1 requer 1x(50-
30) = 20 kW de aquecimento. No intervalo entre 50 e 80°C, a corrente 1
requer 1x(80-50) = 30 kW e a corrente 2 requer 2x(80-50) = 60 kW. Conclui-se
assim que o processo completo requer no intervalo de temperatura entre 50 e
80°C uma carga térmica total de aquecimento igual a 90 kW. Pode-se
interpretar que neste intervalo de temperatura ¢ processo se comporta como se
fosse constituido de apenas uma corrente com uma capacidade calorifica igual
al+ 2= 3 kWw/C, O mesmo procedimento é repetido para os outros
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intervalos de temperatura, tendo como resultado a curva composta fria
apresentada na Figura 3.41.

A A

100
3
= 80
=
o
ay
% 50
=30

AH=50  AH=100 | AH =150 >
Fluxo de entalpia (kW) Fluxo de entalpia (kW)

Figura 3.41 - Construgao da curva composta fria

De forma analoga, pode-se tracar a curva composta quente determinada a
partir das diversas correntes quentes que constituem o processo. Como, no
entanto, a posicao destas curvas é livre no eixo de entalpias, a posicdo relativa
entre estas curvas fica indeterminada. Deve-se, entdo, adotar um valor da
diferenca minima de temperatura (ATmin). ESta grandeza representa a menor
diferenca de temperatura gue qualquer trocador de calor da rede poderd

apresentar e seu valor é determinada através de consideracBes econémicas,
conforme serd discutido adiante.

As duas correntes compostas devem ser aproximadas até que a distancia
minima entre estas, medida no eixo de temperaturas, seja a diferenga minima
de temperatura. O resultado esta representado na Figura 3.42.

O ponto onde as curvas apresentam a menor distancia é denominado de ponto

pinch e sua localizacdo é de maior relevancia para 0 projeto da rede de
trocadores de calor.
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ponto pinch

Temperatura

Y

Fluxo de entalpia

Figura 3.42 — Curvas compostas quente e fria

A regiao onde as curvas compostas estdo sobrepostas indica a maxima
possibilidade de integragdo energética entre correntes de processo. Esta regido
esta representada de forma hachureada na Figura 3.43. A regido onde a curva
composta fria ndo esta sobreposta pela curva composta quente indica a
necessidade de aquecimento externo fornecido por utilidades quentes.
Semelhantemente para a curva composta quente, pode-se identificar o
consumo de utilidades frias. Estes consumos correspondem, portanto, aos
consumos de utilidades correspondentes a uma situacdo de integracdo

energética maxima e por isso sdo chamados de metas de energia (Figura 3.43).

F QHmin
>

Temperatura

A 4

Fluxo de entalpia

Figura 3.43 — Metas de energia
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Deve-se ressaltar, conforme ja comentado anteriormente, que a determinacdo
das metas de energia é efetuada a partir do conhecimento das correntes de
processo, sem a necessidade do projeto de nenhum equipamento de troca

térmica.

3.2.3 -~ Regras da Analise Pinch

O ponto pinch divide o processo em duas partes independentes, do ponto de
vista do balanco térmico, conforme sugerido na Figura 3.44.

o forﬂmm

Temperatura

A4

Qe Fluxo de entalpia

Figura 3.44 — Divisdo do processo pelo ponto pinch

A regido acima do ponto pinch, incluindo o consumo de utilidade quente se
encontra em balancgo, isto ¢, as necessidades de aquecimento e resfriamento
estdo todas supridas. Caso seja efetuada a troca de calor de alguma corrente
quente acima do ponto pinch com utilidade fria, esta regido ndo estard mais em
balanco, e em conseqliéncia o processo necessitard de uma quantidade de

calor adicional proveniente da utilidade quente.

Da mesma forma, 0 uso de utilidade quente abaixo do ponto pinch trara como
conseqiiéncia um consumo de utilidade fria maior que o previsto pelas metas
de energia.

Seguindo 0 mesmo raciocinio, a integracdo de calor entre uma corrente quente

acima do ponto pinch com uma corrente fria abaixo do ponto pinch também
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perturbard o balanco térmica destas regibes, requerendo consumos adicionais

de energia em relagao as metas de energia.

Estes principios podem ser resumidos pelas regras da Analise Pinch:
+ N3o utilize utilidades frias acima do ponto pinch.

+ Nao utilize utilidades quentes abaixo do ponto pinch.

¢ N&do “cruze” calor pelo ponto pinch.

A observancia destas regras durante o projeto da rede de trocadores de calor é
que garantira que as metas de energia serdo atingidas. Estas regras também
auxiliam na identificacdao de quais trocadores de calor devem ser modificados

na methoria de um processo existente.

3.2.4 — Algoritmo “Problem Table”

O procedimento grafico descrito acima pode ser substituido por um algoritmo
denominado “Problem Table”. Este algoritmo, publicado em detalhe por
Linnhoff et ali. (1982) e Douglas (1988) permite o calculo das metas de energia
e a localizagao do ponto pinch. Para efeito de maior compreensdo, 0S passos
deste algoritmo serdo exemplificados com o0s dados apresentados na Tabela

3.10, utilizando-se o valor 10°C como diferenca minima de temperatura.

Tabela 3.10 — Correntes de processo

Corrente T:(°C) T(°C) CP(kw/oC) AH (kW)
1 —Fria 20 135 2000 230000
2 — Quente 170 60 3000 -330000
3 - Fria 80 140 4000 240000
4 - Quente 150 30 1500 -180000

Passo 1: Deslogue todas as correntes quentes em —-AT,n/2 e todas as
correntes frias em ATmin/2. Este procedimento garante que toda a troca de
calor entre correntes de processo ocorra com um diferenga de temperatura

igual ou maior que o valor da diferenga de temperatura minima especificada.
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Passo 2: Estabelega os intervalos de temperatura a partir das temperaturas
calculadas no passo anterior (Figura 3.45).

Figura 3.45 - Intervalos de temperatura

Passo_3: Calcule o balango entalpico para cada intervalo, verificando se este

balanco resulta num excesso ou déficit de calor (Tabela 3.11).

Tabela 3.11 — Balango entdlpico dos intervalos de temperatura

Intervalo T (OC) Tt (OC) Ti— Tiss 2CPs = ZCPquerﬂ:e AH; (kW) Resultado

(kw/eC)
1 165 145 20 -3000 -60000 Excesso
2 145 140 5 -500 -2500 Excesso
3 140 85 55 1500 82500 Déficit
4 85 55 30 -2500 -75000 Excesso
5 55 25 30 500 15000 Déficit

Passo 4: "Cascatear” o fluxo de calor através dos intervalos de temperatura,
iniciando o primeiro intervalo com uma entrada de calor igual a zero (Figura
3.46).
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Figura 3.46 — Fluxo de calor pelos intervalos de temperatura

Passo 5: Identificar o maior valor negativo e atribuir este valor ao consumo
minimo de utilidade quente (Qn).

Passo 6: "Cascatear” novamente os fluxos de calor através dos intervalos de
temperatura, iniciando com o valor de Qu no primeiro intervalo. O valor do
consumo minimo de utilidade fria (Qc) € obtido a partir do fluxo de calor que
deixa o Ultimo intervalo de temperatura. A posicdo do ponto pinch é
identificada pela temperatura na qual o fluxo de valor é igual a zero (Figura
3.47).
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Figura 3.47 — Fluxos de calor a partir do consumo minimo de utilidade quente

Os resultados para os dados apresentados na Tabela 3.10 sdo: posicdo do
ponto pinch 85°C, consumo minimo de utilidade quente 20 MW e utilidade fria
60 MW. Estes consumos minimos de utilidades correspondem as metas de
energia. Westphalen e Wolf Maciel (1999) apresentam uma modificacao deste
algoritmo, que se baseia no uso de propriedades fisicas calculadas
rigorosamente, ao invés de se basear na capacidade calorifica constante para

descrever as correntes de processo.

3.2.5 — Construcao do diagrama de cascata

Além das curvas compostas, uma outra ferramenta de grande importancia na
Andlise Pinch € o diagrama de cascata ("Grand Composite Curve™). Neste
diagrama sdo colocadas como eixos a “temperatura deslocada” em fungdo do

fluxo de entalpia. Esta “temperatura deslocada” corresponde a representacdo
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das correntes quentes com temperaturas deslocadas por ~ATmin/2 € as
correntes frias deslocadas por ATmin/2. Utiliza-se o simbolo T* para

representacao da “temperatura deslocada”.

A construcdo grafica do diagrama de cascata € muito simples. Inicialmente,
monta-se as curvas compostas trocando 0 eixo de temperatura pela
“temperatura deslocada”. Isto faz com que no ponto pinch as curvas composta
quente e fria se encostem. As disténcias destas duas curvas é tomada no eixo
de entalpias e colocada num grafico em fungdo das “temperaturas deslocadas”
e tem-se construido o diagrama de cascata (Figura 3.48).

3

A

QHn‘.éﬂ ) QHmin !

Temperatura® (°C)

Crain QCmsn

[
»

Fluxo de entalpia (kW) Fluxo de entalpia (kW)
Figura 3.48 — Construgdo grafica do diagrama de cascata

A 4

A partir dos resultados do algoritmo “Problem Table”, a construgdo do
diagrama de cascata € efetuada diretamente a partir dos fluxos de calor entre

os intervalos de temperatura (ja representados por “temperaturas deslocadas”),
conforme ilustrado na Figura 3.49.
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Utilidade
guente
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Utiidade 20 40 60 0

Fluxo de entalpia (MJ/h)

Figura 3.49 — Construgdo do diagrama de cascata a partir do algoritmo
“Problem Table”

Este diagrama representa as necessidades de aquecimento ou resfriamento de
um processo em funcdo do nivel de temperatura. Caso, num trecho do
diagrama, a linha seja decrescente (derivada negativa), isto pode ser
interpretado com uma faixa de temperatura onde existe um excesso de calor no
processo e que deve ser “cascateado” para um nivel inferior de temperatura ou
para a utilidade fria. Caso a linha seja crescente (derivada positiva), existe um
déficit de calor no processo que deve ser suprido com calor proveniente de uma
regiao de temperatura mais alta ou de utilidade quente. Este fato nos leva a
criacdo dos “envelopes” que sdo regides onde um excesso de calor é
compensado por um déficit em nivel inferior de temperatura, porém na mesma
regido relativa ao ponto pinch (Figura 3.50).
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Fluxo de entalpia

Figura 3.50 — “Envelopes” no diagrama de cascata

Como primeira aplicagao do diagrama de cascata, pode-se citar a selecdo do
nivel de utilidades. Normalmente, uma indlstria de processos quimicos possui
varios niveis de pressdo de vapor de aguecimento, denominados de VHP, HP,
MP, LP e VLP para os vapores de pressdo altissima (“very high pressure”),
pressdo alta (“high pressure”), pressdo média (“medium pressure”), pressdo
baixa (“low pressure”) e pressao baixissima (“very low pressure”),
respectivamente. O nlmero dos niveis de pressdo de uma indUstria, assim
como, os valores de pressao para cada nivel é funcdo das caracteristicas de
cada indGstria, como por exemplo, existéncia de sistemas de cogeragdo de
energia elétrica, geragdo de vapor pelo proprio processo, caracteristicas
especificas das caldeiras e dos sistemas de reducdo de pressdo. Sempre que
possivel, procura-se utilizar como meio de aquecimento ¢ nivel de pressdo mais
baixo possivel do vapor dagua, por questdes do custo de geracdo, custo do
equipamento, melhor aproveitamento dos vapores em turbinas de
contrapressao e também seguranga. O diagrama de cascata permite a selegdo
do nivel de pressao do vapor de aquecimento mais adequado para cada trecho
do processo, conforme ilustrado na Figura 3.51. O mesmo principio pode ser

aplicado para a sele¢do de sistemas de refrigeracdo em processos criogénicos.
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Figura 3.51 — Selegao de niveis de utilidade guente

Ainda como aplicacao do diagrama de cascata, pode-se citar a integragao de
ciclos combinados de calor e poténcia (Townsend e Linnhoff, 1983a e 1983b).
Neste trabalho, sera descrito resumidamente a integracdo de ciclos de

refrigeracdo, ou também denominados por bombas de calor.

Uma bomba de calor tem com fungdo receber calor num nivel baixo de
temperatura e envia-lo para um nivel superior de temperatura, através do
consumo de trabalho. A Figura 3.52 apresenta trés possibilidades de integracao

energética de uma bomba de calor com um processo.

Na Figura 3.52.a observa-se que quando uma bomba de calor € integrada
acima do ponto pinch tanto a retirada como o retorno de calor ao processo se
dao nesta mesma regiao. Entretanto, calor nunca deve ser retirado do processo
em niveis de temperatura acima do ponto pinch, e conclui-se assim, que esta
ndo € a forma correta de integragdo energética de uma bomba de calor.
Analogamente, quando uma bomba de calor é integrada abaixo do pinch, tem-
se como conseqliéncia a adicdo de calor abaixo do pinch, violando também
uma das regras da Andlise Pinch. A Figura 3.52.c mostra a bomba de calor
integrada através do ponto pinch. Pode-se notar que calor é removido do
processo abaixo do ponto pinch e calor é adicionado ao processo acima do
ponto pinch, ndo violando nenhuma regra da Analise Pinch. Em casos de

processo em baixas temperaturas, 0 uso de bombas de calor é inevitdvel e
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sempre que possivel busca-se a integragdo energética do calor descartado pela
bomba de calor, economizando utilidade quente. Em outros casos, estuda-se a
inclus@o de bombas de calor com o objetivo de se economizar ambas utilidades
quente e fria, e a literatura descreve alguns exemplos. As complicacbes no
controle de processo e o alto custo da energia elétrica utilizada para mover os
compressores de uma bomba de calor, normalmente, inviabilizam o uso de
bombas de calor em processos onde a remocao de calor em baixas
temperaturas ndo seja requerido. O diagrama de cascata auxilia o estudo da

integragao destes dispositivos em processos (Townsend e Linnhoff, 1983b).
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(a) integragdo acima do pinch, (b) integracdo abaixo do pinch, e (c) integra¢go
cruzando o pinch

Figura 3.52 — Integragdo energética de uma bomba de calor
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3.2.6 — Metas de area

Como ja foi apresentado anteriormente, o valor da diferenca minima de
temperatura € um valor adotado para o projeto de uma rede de trocadores de
calor. Seu valor, no entanto, é fungdo de um compromisso entre o custo de
energia e o custo de capital (equipamentos), conforme apresentado na Figura
3.53. Quanto maior o valor da diferenga minima de temperatura, maior serao
os valores das metas de energia e consequentemente maior sera 0 custo
associado ao consumo de energia. Porém, quanto maior o valor da diferenca
minima de temperatura maior sera a forca motriz para a transferéncia de calor
e assim menor serao os trocadores de calor, resultando num menor custo de
capital. O valor dtimo da diferenca minima de temperatura sera o
correspondente ao menor custo total anualizado.

A

Total

Energia

Custo anualizado ($/ano)

Capital

.
»

AT otimo A‘\{

min min

Figura 3.53 — Compromissos entre custos de energia e capital

A Andlise Pinch prové ferramentas para o calculo das metas de energia antes
do projeto dos equipamentos. A seguir, sera apresentado um procedimento
para o calculo da meta de drea de troca térmica, seguindo a mesma filosofia,
antes do projeto dos equipamentos.

Linnhoff e Ahmad (1989) explicam que a area minima de uma rede de
trocadores de calor € obtida quando toda a troca de calor entre as correntes de

processo se der de maneira horizontal ao invés de cruzada (“criss-crossed”). A




68

Figura 3.54 ilustra este principio. Uma das raz0es disto € o fato da forga motriz
de um trocador de calor em contracorrente ser calculada pela média logaritmica
das diferencas de temperatura. A media logaritmica é sempre menor que a
média aritmeética de dois ndmeros diferentes, e por causa disto, 0 uso
inadequado das diferengas de temperatura nas trocas cruzadas prejudicam o

valor da area necessaria para a troca térmica.

R

=
Temperatura

1 l

Fluxo de entalpia

A 4

=
Temperatura

Y

Fluxo de entalpia
(a) troca vertical, (b) troca cruzada

Figura 3.54 — Transferéncia de calor entre correntes de processo

Uma primeira proposta para o calculo da meta de area de um processo é dividir
as curvas compostas em intervalos de entalpia, efetuando o calculo de drea
levando-se em consideragao todas as correntes existentes nestes respectivos

intervalos (Figura 3.55 e equagao 24).
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Figura 3.55 — Célculo da meta de area a partir das curvas compostas

1 Q

Anin = s 24

min 2 LMTD,-{ZJ: h J. (29)
/

Para a equacgdo (24) deve-se utilizar uma estimativa dos valores do coeficiente

individual de transferéncia de calor (#). Piovesani (1990) estudou a influéncia

destes valores no calculo da meta de drea em processos de refino de petréleo.

Com grande freqgiiéncia, os trocadores de calor utilizados nas ind(strias s3o do
tipo 1-2, ou seja, com um passe no lado do casco e dois passes no lado dos
tubos. Para este tipo de equipamento, o valor da diferenca de temperatura
média logaritmica deve ser corrigido pelo fator Frpelo fato do escoamento ndo
ser puramente contra-corrente.

O fator de correcdo Fr é correlacionado em fungdo de dois valores
adimensionais: a efetividade térmica do trocador (P) e a razdo entre as
capacidades calorificas das correntes quente e fria (R), conforme apresentado
nas equagdes (25).

Tri — THo

p =
THi —Toi

(25a)

P Too—-To

R = -
CPc Twi—ThHo

(25b)
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Figura 3.56 — Fator de corregao para trocadores de calor tipo 1-2

A partir dos valores de Pe R, o fator Fré retirado a partir de diagramas, como
o apresentado na Figura 3.56, extraido de Kern (1980). Trocadores de calor
impossiveis de funcionamento apresentam valores de /- menores que zero. Mas
mesmo equipamentos com fatores maiores que zero podem ndo ser construidos
por questdes de custo, Como regra pratica, adota-se que um projeto possivel
requer um fator de corregao maior que 0,75 ou 0,80. Quando o valor do fator
Fr for menor que 0,75 ou 0,80, o trocador de calor deve ser dividido em um ou

mais cascos até que o critério seja atendido.

Ahmad et ali. (1988) propdem um outro critério para divisdo de um trocador em
um ou mais cascos. Este critério se baseia no principio que para qualquer valor
de R, existe sempre um valor assintotico maximo de £, sendo calculado por
(26).

2
R+1+~+R2+1

(26)

Pmax:

Projetos exeqliveis sdo limitados por uma fragdo de Py, dado pela equacdo
(27).

P = XpPmax O0<Xp<l1 (27)

A constante Xp € uma especificacao do projetista e o valor 0,9 é suficiente para
garantir que sempre o fator Fr seja maior ou igual a 0,75. A constante Xp é
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chamada de constante de Ahmad. Utilizando-se este critério, o nimero de

trocadores de cascos pode ser calculado pelas equagdes (28).

R+ 1
| (“RP)
N :M%“Wi (28a)
onde
WmR+1+wm—2RXp (28b)
R+1+JR?2+1-2X,
R=1

N = 2
X (28¢c)

{IPP](M«E/.?)_XP)

Ahmad et ali. (1989) mostram que o numero de cascos calculado pelas
equacbes (28) ¢ adequado para fins de cdlculo de metas. Este nimero de
cascos N dado por estas equacgdes ndo € inteiro. Logicamente, para fins de
projeto deve-se sempre tomar o ndmero inteiro mais proximo do calculado.
Entretanto, guando as duas correntes de um trocador de calor sdo divididas em
intervalos de entalpia e o nimero de cascos & calculado para cada intervalo, a

soma destes resulta no nimero de cascos do trocador de calor.

Ahmad e Smith (1989) detalham um algoritmo para o calculo do ndmero
minimo de cascos a partir das curvas compostas de um processo. Para cada
intervalo de entalpia, o fator de corre¢ao Fr pode ser calculado apos a divisdo
do nimero de cascos 1-2 pelas equagdes (29). Nestas equagbes, o simbolo [M

representa 0 proximo maior nimero inteiro e inferior ao nimero real N,
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Rz#1
(1 - (11"?: j ; [N}]
- 2k (29a)
[R - (%..T“.RP) m}
1-P
VRZ+1 iog[ 1-r J
N e (29b)
(R-1) 10g[%" Y(R+1-VRZ+1
2-Y(R+1++R?+1
R=1
P
YT P P (29¢)
o = (29d)

- A
(1 -Y)log 2-0,585786 Y;
2-3,414214Y
Finalmente, a area minima de uma rede de trocadores de calor do tipo 1-2
pode ser calculada pela equacdo (30), aplicada aos intervalos de entalpia

determinados a partir das curvas compostas.

int ervalos 1 correntes ( Qj A

A - S 30
20 2 : {hjj,- (50)

7

3.2.7 — Integracao energética de equipamentos de separacdo

Os equipamentos de separacdo de uma indlstria de processos quimicos sdo,
em sua maioria, grandes consumidores de energia térmica, dentre os quais
destacam-se as colunas de destilacdo, evaporadores e secadores. A Analise
Pinch procura também oferecer ferramentas que permitam a integragdo 6tima
destes equipamentos com o resto de um processo. Dentre os diversos

processos de separacao, a integracdo de colunas de destilacdo tem sido mais
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estudada devido a sua importdncia na indlstria quimica e também devido ao
alto consumo de energia inerente a este tipo de equipamento (Linnhoff e
Dunford, 1983; Smith e Linnhoff 1988).

MacDonald (1986) relata resumidamente como o diagrama de cascata pode ser
utilizado para o estudo da integracdo de sistemas de evaporagao. Kemp (1986)
propde uma representacao grafica para 0s evaporadores nos diagramas
temperatura (deslocada) ~ entalpia. Nesta representacao, os efeitos de calor
sensivel e variagbes do calor latente de vaporizacdo da agua sao desprezados.
Assim um efeito pode ser representado por um retangulo (Figura 3.57a). Na
Figura 3.57b observa-se um evaporador com dois efeitos, onde a temperatura
deslocada do vapor vegetal do primeiro efeito é coincidente com a temperatura
de operagdo do segundo efeito. No caso da Figura 3.57¢, tem-se trés efeitos
operando com a mesma diferenca de temperatura. Esta representacao ressalta
gue o calor fornecido pelo vapor vivo € “cascateado” pelos efeitos. Quando se
utiliza extracdo de vapor, nem todo vapor vegetal de um efeito é “cascateado”

para o efeito seguinte, como pode ser visto na Figura 3.57d.

MacDonald (1986) e Kemp (1986) explicam que a integracdo energética de um
evaporador com o resto do processo é obtida quando a “caixa” que representa
o evaporador consegue se “acomodar” dentro do diagrama de cascata de um
processo (Figura 3.58).

Smith e Linnhoff (1988) estabelecem alguns critérios para o projeto de
eguipamentos de separacdo no contexto global de um processo. Neste artigo,
os autores ressaltam que 0s separadores nunca devem ser otimizados como
operagdes unitarias em isolado. Estes devem ser projetados como partes
integrantes de um processo com um todo. Partindo-se da mesma representacao
apresentada por Kemp (1986), Smith e Linnhoff (1988) apresentam
gualitativamente os efeitos de mudanga da pressao de operagdao dos efeitos
sobre a integracdo energética destes com o processo. Algumas consideractes
sdo ainda tracadas sobre a recompressao de vapor.
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Figura 3.57 — Representagdo de evaporadores no diagrama T-H
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Figura 3.58 — Integracdo energética de evaporadores

Smith e Jones (1990) apresentam um estudo mais profundo sobre a integracao
energética de evaporadores, incluindo um algoritmo para a otimizacdo desta
integracdo. Os problemas de calor sensivel e variagdo do calor latente da dgua
sd0 abordados apenas superficialmente pelos autores. Além disto, como
varidveis para otimizacdo foram considerados apenas o nimero de efeitos e 0
nivel de pressdao de operacdo dos efeitos. Outras varidveis como recompressao
de vapores, tipo de configuragao (frontal, reversa ou mista), extracdo de vapor,

uso de trocadores de calor intermediarios ndo foram incluidas neste estudo.

Conclui-se pela revisdo da literatura, que a integragdo energética de
evaporadores foi, até entdo, estudada apenas de forma superficial e, por isso,
justifica-se um estudo mais detalhado deste problema, que possa abranger o
maior numero possivel de variaveis encontradas em sistemas de evaporagdo
encontrados nas inddstrias de processos quimicos.
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CAPITULO 4 — MODELAGEM E SIMULACAO DE
SISTEMAS DE EVAPORACAO EM REGIME
PERMANENTE

4.1 — Introducao

A area de simulacdo de processos quimicos utilizando o computador tem
crescido de maneira vertiginosa nas Ultimas décadas. Diversos pacotes
comerciais podem ser encontrados no mercado e destaca-se nestes programas
a flexibilidade com relac3o a topologia de um processo, bem como, a variedade
de correlagdes e métodos termodinamicos para predicdo de propriedades.
Tradicionalmente, a simulagao de processos tem sido aplicada nas indGstrias de
refino de petréleo e petroguimicas, onde o processo de destilacdo é
considerado um dos mais importantes. Evans (1990), entretanto, observa que
outras areas também ja sdo beneficiadas por esta ferramenta, como na

biotecnologia e na producdo de polimeros.

Observa-se, porém, que programas para simulacdo e projeto de evaporadores
multiplo-efeito ndo sao encontrados comercialmente. Em razdo disto, decidiu-se
que neste trabalho seria desenvolvido um simulador genérico de sistemas de
evaporacdo, que pudesse atender a qualguer configuracdo possivel de um
evaporador, incluindo nimero de efeitos, arranjo da alimentacdo, trocadores de

calor, recompressao térmica ou mecanica de vapor e efc.

A linguagem de programacgdo escolhida para o desenvolvimento do “software”
foi o Builder C++, da empresa Inprise Inc. A escolha deste pacote se deu a
diversos fatores como: experiéncia previa em linguagem C, capacidade de lidar
com ponteiros e estruturas avangadas de dados, utilizagao de recursos de
programagao por objetos, simplicidade de desenvolvimento de interfaces no
sistema operacional Windows, e velocidade de compilagao.
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4.2 — Ponteiros e estruturas de dados

Ponteiros sao tipos especiais de varidveis muito utilizados em algumas
linguagens de programagao, em particular na linguagem C. Como definicao,
ponteiros sao variaveis que armazenam enderecos de memdria de outras
variaveis ou fungfes (Schildt, 1987a).

As variaveis do tipo ponteiro sdo muito Gteis nas estratégias de passagem de
argumentos entre fungdes. Uma outra utilidade surge quando se deseja
otimizar a velocidade de operacBes matematicas envolvendo matrizes.

Os ponteiros, através dos recursos de alocacdo dindmica de memdria, permitem
gue matrizes ndo tenham necessariamente tamanhos fixos e pré-determinados
durante a compilagdo de um programa de computador. Freqlentemente,
deseja-se que matrizes tenham seus tamanhos definidos apenas durante a
execucao do programa, permitindo também que a memdria seja melhor

compartithada entre as diversas varidreis do programa.

Todo programa de computador é constituido de algoritmos e estruturas de
dados (Shildt, 1987b). Um bom programa é aquele que faz um bom uso de
ambos elementos.

As estruturas de dados sao formas de se organizar informagdes na meméria do
computador que permitem grande flexibilidade para alocacdo dinamica, acesso
e manipulagdo. O uso das estruturas de dados ndo estd restrito a nenhuma
linguagem de programacao, porém, algumas linguagens oferecem um numero
maior de recursos para o uso eficiente destas.

A estrutura de dados mais familiar ao engenheiro € a matriz. Em termos
computacionais, a matriz € uma regido continua de memodria do computador
gue armazena um determinado tipo de variavel, como nUmeros inteiros, reais,
jetras, ponteiros, e etc. Embora seu uso seja frequente nos programas
cientificos, diversas desvantagens sdo atribuidas a esta estrutura de dados.
Inicialmente, a velocidade de acesso aos termos de uma matriz € baixo e o uso

direto de ponteiros no qual se manipula diretamente os enderegos de memoria
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oferece melhores desempenhos. Mesmo que a linguagem de programacao
ofereca recursos de alocagdo dinamica de memoria, todos os termos da matriz
devem ser alocados simultaneamente e dessa forma, se nao houver espago na
memodria do computador, nenhum termo sera alocado. Um mecanismo mais

eficiente seria a alocacdo de um termo de cada vez.

Com o objetivo de oferecer maior versatilidade e eficiéncia nos cédigos de
programagao, estruturas de dados mais sofisticadas foram concebidas (Schildt,
1987b). Os quatro tipos basicos de estruturas de dados sao: filas (“queues”),
pilhas (“stacks”), listas de conexdes (“linked lists™), listas de conexdes duplas
(“double linked lists”) e arvores bindrias (“binary trees”).

Kruse et ali (1991) descrevem detalhadamente estas estruturas de dados.
Neste trabalho, sera apresentada a lista de conexdes duplas, que servira de
base para a estrutura de dados concebida para representacdo de um sistema
de evaporacdo na memdria do computador.

Listas de conexdes sao estruturas de dados que permitem que seus elementos
sejam acessados aleatoriamente dentro da lista. Cada elemento armazena uma
conexdo (através de um ponteiro) com o préximo elemento da lista, alem de
suas informacdes inerentes. No caso das listas de conexdes duplas, cada
elemento também armazena uma conexdao com o elemento anterior da lista. O
primeiro elemento da lista tem como conexao anterior um ponteiro nulo, ou
seja, um ponteiro que ndo armazena nenhum endereco de memdria. O Gltimo
elemento da lista tem como préxima conexdao também um ponteiro nulo. Dois
ponteiros adicionais devem ser criados para indicarem o inicio e o final da lista,
gue normalmente sao chamados de “start” e “last”, respectivamente. A Figura
4,1 apresenta esquematicamente uma lista de conexBes duplas com suas
informacgbes especificas representadas pelo termo “Dados”. Nesta figura, cada
elemento € representado por uma caixa e 0s ponteiros de conexdes por caixas
internas, esquerda e direita representando a conexdo anterior e préxima,
respectivamente.
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NULL
Dados Dados Dados
start /-. prior | next /—. prior | next f prior | next last
P— *-— *>— o

/ [y A A

Figura 4.1 — Lista de conexdes duplas

Os elementos de uma lista de conexfes duplas sdo alocados na memdria do
computador sempre durante a execucdo do programa, um de cada vez. Através
do rearranjo dos ponteiros, facilmente um novo elemento pode ser inserido ou
retirado do meio da lista.

4.3 — Programacao orientada por objetos

A programacgao orientada por objetos (“object-oriented programming” — OOP) é
uma metodologia para desenvolvimento de programas de computador bastante
discutida, porém, seus conceitos e paradigmas nem sempre sdo claramente
compreendidos. Ladd (1990) aponta que profissionais da area de computacao
costumam criar terminologias préprias, disseminando esses termos de tal forma
gque acabam utilizados de forma inapropriada. O termo programagao orientada
por objetos também corre este risco, e assim, pretende-se discutir os conceitos
basicos dessa metodologia, ressaltando as vantagens sobre outras
metodologias convencionais como a programacao linear € a programacgao
estruturada.

Cabe ainda ressaltar que a programacdo orientada por objetos ndo é uma
linguagem de computador, mas sim, uma metodologia para desenvolvimento
de programas. Algumas linguagens como o Simula e o Smalltalk foram
concebidas especificamente para a utilizagao da OOP. Qutras, como o Pascal e
o C, foram modificadas para dar suporte aos chamados “objetos”, surgindo
novas linguagens como o Object Pascal € 0 C++ (lé-se em portugués “c mais
mais”).
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As programacao de computadores € uma ciéncia relativamente nova do
conhecimento humano. Os primeiros computadores programdveis foram
desenvolvidos ha apenas quarenta anos. Essas maquinas eram programados
em linguagem bindria, na qual os programadores tinham que raciocinar em
termos de “bits” e “bytes”. Com o surgimento dos dispositivos de
armazenamento de dados e computadores com malor capacidade de memdria,
as primeiras linguagens de alto-nivel entraram em funcionamento. Nessas
linguagens, o programador escreve uma série de instrugdes semelhantes ao
inglés, que sado traduzidas para a linguagem bindria do computador atraveés dos
chamados compiladores.

As primeiras linguagens de programagao foram criadas para o desenvolvimento
de programas que efetuavam tarefas relativamente simples, basicamente
calculos. Esses programas eram curtos, com ndo mais que cem linhas de cddigo

e seguiam ao paradigma denominado atualmente de programacac linear.

A medida que os computadores evoluiram, a demanda por programas mais
complexos foi ampliada, porém estas primeiras linguagens eram inadequadas
para lidar com tais necessidades. As possibilidades de reutilizagéo de partes de
um programa existente no desenvolvimento de outra aplicagdo eram
praticamente inexistentes. Os programas eram executados seguindo uma longa
seqliéncia de instrucdes tornando sua logica dificil de entendimento. O controle
do programa era efetuado por pulos -~ os famosos "GOTO” -~ sem nenhuma
indicacdo clara de como 0 programa atingia determinado passo ou porqué. Os
dados de uma aplicacdo eram sempre globais permitindo que fossem
modificados em qualquer parte do programa, dificultando ao extremo a tarefa
de se consertar erros de cédigo.

No final da década de 60 surgiu um novo paradigma no desenvolvimento de
computadores denominado programacao estruturada. Programas estruturados
sao organizados de acordo com as operacdes que esses executam. Um
programa € dividido em procedimentos individuais (“procedures” ou
“functions”), ou subrotinas, que desempenham tarefas dentro de um processo
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maior e mais complexo. Esses procedimentos sao criados de forma
independente um do outro, cada qual com seus proprios dados e codigo. As
informacdes sdo passadas entre os procedimentos através dos chamados

parametros.

O objetivo disto é tornar a tarefa do desenvolvimento de “software” mais facil
para o programador, aumentando a confiabilidade e facilidade de manutengdo
dos programas. A divisdo de um problema em pecas isoladas minimiza as
chances de um procedimento afetar desastrosamente um outro, Essa
compartimentalizacdo permite que cddigos sejam escritos de forma mais clara,
auxiliando o entendimento da ldgica da estrutura de um programa, tornando
seu desenvolvimento mais rapido e eficiente.

Nessa discussdo, um importante conceito deve ser introduzido: a abstracdo. Em
computagdo, este termo esta associado a criagdo de entidades que reunam
dados e procedimentos, e podem ser utilizados em qualquer programa sem 0
entendimento de seus detalhes (Ladd, 1990 e Bergin, 1994). A abstracdo &
largamente aplicada na programacao estruturada, a medida que um programa
¢ construido pela soma de procedimentos.

Mesmo com todas as vantagens da programacdo estruturada sobre a
programagcao linear, ainda existem algumas falhas. Essas falhas que se tornam
mais aparentes no desenvolvimento de aplicativos mais complexos,
freqientemente envolvendo mais de um programador, sdo resolvidos pela
programagao orientada por objetos.

A programagdo estruturada, como apresentado, fundamenta-se na
compartimentalizagdo de um problema compiexo segundo seus diversos
procedimentos. A programagao orientada por objetos, em contraste,
fundamenta-se na compartimentalizacao de um problema complexo segundo as
informagdes manipuladas por um programa. Assim, ao invés de se conceber um
programa segundo as operagfes que ele executa, a concepgdo é efetuada a
partir dos dados sobre 0s quais as operagdes sao efetuadas (Rine e Bhargava,
1992).
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A programacdo orientada por objetos, semelhantemente a programacdo
estruturada, fundamenta-se na abstragdo. Entretanto, na OOP a abstracdo
engloba dados além de procedimentos. Esta técnica de programacado se baseia
em classes, gue sao estruturas abstratas gue relnem dados e procedimentos
(denominados na OOP de métodos). Essas classes podem ser criadas a partir
de outras classes numa estrutura de arvore da mesma forma gque usamos 0
raciocinio para classificar o0 mundo gue nos rodeia. A proposta destas classes é
a possibilidade de organizar-se os dados de um programa de forma semelhante
como a gue um bidlogo classifica os seres vivos.

Ghosh (1991) ao discutir os conceitos basicos da QOP, exemplifica a criacdo de
classes com o0 objetivo de descrever os equipamentos de um sistema de
controle numa indstria quimica.

Infelizmente, os termos utilizados na OOP ndo sdo comuns a todas as
linguagens que sustentam essa forma de programacgao. Neste trabalho, sergo
utilizados os termos definidos por Ellis e Stroustrup (1990), autores da
linguagem C++.

Cada dado descrito dentro de uma classe recebe o nome de objeto. O termo
objeto ndo deve ser confundido com os cddigos-objeto (“object code”) gerados
pela compilacdo de um programa. Assim, por exemplo, uma classe “espécie
guimica” pode ser concebida com o objetivo de se representar um dos
componentes presentes no gas combustivel de um forno industrial. Os objetos
dessa classe seriam: peso molecular, formula molecular (nimero de atomos de
carbono, hidrogénio, oxigénio, nitrogénio e enxofre), constantes para calculo do

calor especifico, calor de combustdo, etc.

Além dos objetos, uma classe também contém a descrigdo dos procedimentos
gue podem ser efetuados sobre 0s objetos. Esses procedimentos recebem o
nome de métodos. No exempio proposto, a classe “espécie quimica”
apresentaria como meétodos as operacdes de consulta, leitura e gravagdo dos
objetos em arquivos de disco. Os elementos de uma classe — objetos e metodos

— s30 genericamente chamados de membros da classe.
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Os membros de uma classe sao protegidos, isto €, sé podem ser acessados a
partir dos membros da propria classe. Essa caracteristica da programacdo
orientada por objetos ¢é denominada encapsulamento. Entretanto,
freqlientemente deseja-se que determinados membros de uma classe sejam
acessados por outras partes do programa. Para isso sdo definidas regras de
acesso. Um membro de uma classe pode ser declarado como piblico (pode ser
acessado por qualguer fungdo do programa), privado (apenas pelos membros
da prépria classe) e protegido (0 mesmo que privado, mas também, o membro
pode ser acessado por membros de classes derivadas, conforme apresentado
adiante).

Podem ser concebidas novas classes derivadas de uma classe ja3 existente. As
classes derivadas herdam todos os membros da classe original, e normalmente
sdo incluidos novos membros mais especificos. Este recurso € denominado
heranca. Uma das vantagens dessa criagdo hierarquica de classes esta na
melhor organizagdo do programa. Um codigo computacional organizado acelera
seu desenvolvimento e facilita a procura de eventuais erros de ldgica e
programagao. Mas, a vantagem mais significativa é a possibilidade de inclusdo
de novas classes, pois todas as rotinas comuns ja descritas na classe original
sao automaticamente herdadas, ndo havendo necessidade de repeticdo de

codigo.

A capacidade de polimorfismo também € uma das grandes caracteristicas da
OOP. Esse conceito propde que um comando desempenhe diferentes acbes, em

funcdo da classe sobre ¢ qual é aplicado.

Boston et ali. (1993) afirma que em 2001, a maior parte dos aplicativos de
engenharia utilizarao 0s conceitos da programagao orientada por objetos. Esses
autores ainda comentam sobre o projeto PDXI (“Process Data Exchange
Institute”) do AIChE ("American Institute of Chemical Engineers”) que prevé o
desenvolvimento de protocolos padréés para a troca de dados entre aplicativos
de engenharia, banco de dados, empresas, etc. Buscando modelos funcionais,
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portabeis e com componentes reutilizaveis de modelos de processos, o PDXI

adotou o formalismo da programacgdo orientada por objetos.

4.4 — Representacao computacional dos moédulos de um

evaporador

Entende-se por mddulo, neste contexto, qualquer equipamento (efeito, trocador
de calor, tanque de expansdo, compressor, etc.) e correntes especiais
(alimentacdo, produto final, vapor de aquecimento e extracdo de vapor). Estes
modulos, como sera visto adiante, estaro organizados em classes

descendentes de uma classe basica “module”.

Procurando-se desenvolver uma estrutura de dados que traga maior
flexibilidade ao usuario durante a operacdo do programa, estes médulos serdo
organizados através de uma lista de conexGes duplas. Como vantagens pode-se
citar a inexisténcia de um ndmero pré-definido de mddulos, e a possibilidade de
inclusdo e exciusdo de um modulo em qualquer instante durante a operagdo do
programa (Westphalen e Wolf Maciel, 1996).

Cada moduto possuira dois ponteiros que localizam o mddulo dentro da lista de
conexdes: "_Mprior” e *_Mnext”, O simbolo ™_” sera sempre utilizado no inicio
do nome de um ponteiro para diferencia-lo de outras varidveis. Considerando
que a classe "module” sera a base genérica das outras classes descendentes,
cada mddulo conterd também dois ponteiros (" _Vprior”, ™ Vnext”) para
referenciar 05 modulos anterior e posterior com relacdo ao fluxo de vapor.
Semelhantemente, sera definido os ponteiros “_Lprior” e “_Lnext” para
referenciar a posigdo do mddulo dentro da topologia com relagdo aos fluxos de
liquido e os ponteiros “_Cprior” e “ Cnext” com relacdo aos fluxos de
condensado. Os ponteiros *_Mprior” e ¥_Mnext” tem como fungao organizar 0s
modulos na memdria do computador para fins de interface com o usuario,
operagao com arquivos, representacdo grafica na tela do computador, etc. Os

outros ponteiros tem como fungdo descrever a topologia do evaporador
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multiplo-efeito. A Figura 4.2 apresenta a estrutura de ponteiros da classe basica

“module”.

Dados

_Mprior | _Mnext
L ®

_Lprior | _Lnext
[ ®

_Vprior | _Vnext
[ ] ®

_Cprior | _Cnext
L J L

Figura 4.2 — Estrutura de ponteiros da classe "module”

Como descendentes diretos da classe "module” foram criadas as classes
“feed_stream”, “product_stream”, “steam_stream” e “bleed_stream” para
representar as principais correntes de um sistema de evaporagao: alimentacdo,
produto final, vapor de aguecimento e extracao de vapor. Ainda como classes
descendentes diretas de “module” foram criadas as classes “flash”,
“heat_exchanger”, “heat_exchanger_ext”, “thermo_compressor” e
“mechanical_compressor” para representar 0s equipamentos tambor de
expansao, trocador de calor intermedidrio, trocador de calor intermediario com
aguecimento  externo,  termocompressor e compressor  mecanico,

respectivamente.

Procurando explorar melhor as similaridades entre os diversos tipos de
equipamentos de um evaporador, a partir da classe “flash” foram criadas as
classes descendentes “effect” e "effect_ext” para representar um efeito e um
efeito com aquecimento externo, respectivamente. Todos estes trés
equipamentos podem apresentar até duas correntes de saida de vapor
simulténeas: uma saida de vapor direcionada ao proximo efeito ou condensador
e outra saida direcionada para um trocador de calor, compressor mecanico ou
termocompressor. O ponteiro que referencia a segunda corrente de saida de
vapor foi denominado *_Vnext2”.
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A classe “effect” ainda pode apresentar duas correntes de entrada de vapor:
uma entrada de vapor proveniente do efeito anterior ou vapor vivo e outra
entrada de vapor proveniente de um compressor mecanico ou
termocompressor. O ponteiro que referencia a segunda corrente de entrada de
vapor foi denominado *_Vprior2”. Este médulo também pode apresentar duas
correntes de entrada de condensado, caso a corrente de condensado de um
trocador de calor intermediario seja expandida em efeitos posteriores. O
ponteiro que referencia a segunda corrente de entrada de condensado foi

denominado *_Cprior2”.

A classe “thermo_compressor” também apresenta um ponteiro extra para
referenciar a entrada do vapor de alta pressao. Este ponteiro foi denominado

" _Vprior2”. A Figura 4.3 apresenta todas as classes derivadas de “module”.

Atraves desta estrutura de ponteiros armazenada na memdria do computador,
é possivel a montagem de qualquer topologia encontrada em sistemas de
evaporagao. E importante ressaltar também que esta estrutura de listas de
conexdes facilitara o desenvolvimento do modelo matematico. A Figura 4.4,
procurando exemplificar este fato, apresenta a estrutura de ponteiros para
diversas topologias de evaporadores. Para fins de clareza, nao sao
apresentados nesta figura os objetos referentes as correntes de alimentacdo,
produto final, vapor de aquecimento. Estes objetos foram denominados no
programa através dos nomes “_Mfeed”, ™ _Mprod” e *_Msteam”,

respectivamente, e assim foram representadas na Figura 4.4.




flash

effect

A 4

heat_exchanger

»| heat_exchanger_ext

»| thermo_compressor

module

effect_ext

mechanical_compressor

L 4

condenser
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feed_stream

A 4

prod_stream

b A

h A

steam_stream

bleed stream

Figura 4.3 — Classes derivadas de "mocdule”
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(d) evaporador com trocador de calor intermediario, compressor mecanico e
aproveitamento de condensado.

Figura 4.4 — Descricdo da topologia de evaporadores
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Cada classe possui seu proprio método para resolugdo dos balangos de massa e
energia em regime permanente. Todos 0s métodos possuem 0 nome
“Steady_State_Balance()", derivadas de uma fungao virtual da classe “module”.
Através do recurso de polimorfismo, © programa principal serd capaz de
executar as rotinas de resolugao dos balangos de massa e energia de qualquer

tipo de médulo através de uma mesma linha de comando.

4.5 — Modelagem dos médulos de um evaporador

4.5.1 — Corrente de alimentacdo

A corrente de alimentagdo tem como fungdes dentro do programa armazenar
as informac¢bes relativas ao liquido que alimenta o evaporador: vazdo,
composicao e temperatura. O ponteiro “_Lnext” é fundamental pois ele
referencia dentro do sistema de evaporacdo em qual moddulo é efetuada a

alimentacao.

Através deste moédulo o usuario devera informar ao programa que tipo de fiuido
estara sendo simulado, dentro das opgbes descritas no item 3.1.5. Como
estrutura computacional, foi criada uma classe geneérica “fluid” com os métodos
para calculo da temperatura de ebulicdo de uma corrente em funcdo de pressado
e composicao e também para calculo da entalpia de uma corrente liquida em
funcdo de temperatura e composigao. A partir desta classe genérica foi criada

uma estrutura de classes derivadas conforme apresentado na Figura 4.5,
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> water
> sugar
»  glucose
fluid
orange_juice
> apple_juice
> grape_juice
»|  pineapple_juice
> fruit_juice
» lemon_juice
> NaOH
> mango_juice

Figura 4.5 — Classes derivadas da classe “fluid”

A Figura 4.6 apresenta uma corrente de alimentacdo com a nomenclatura

utilizada neste trabalho.

Figura 4.6 — Corrente de alimenta¢ao

4.5.2 — Corrente de vapor de aquecimento

Este mddulo tem como funcdo armazenar as informacgdes relativas ao vapor

viv0: vazao, pressao, e se saturado ou temperatura,

Para o calculo das propriedades termodinamicas desta corrente, como também,
para qualquer outro ponto do programa onde as propriedades da agua pura
devem ser conhecidas, foi criado uma classe denominada “"TSteam”. Esta classe
contém como objetos as propriedades intensivas de uma corrente de agua pura

(pressdo, temperatura, titulo, entalpia e entropia) e como métodos rotinas para
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calculo de pressao de vapor, temperatura de ebulicdo, entalpia da agua liquida,
calor latente de vaporizagdo, entalpia da agua como gas ideal, entropia da dgua
liquida, entropia de vaporizagao e entropia da dgua como gas ideal.

Para relacionar pressao de vapor e temperatura, foi utilizada uma equacdo do
tipo Antoine extendida (Yaws, 1977):

2818,6

log,,P = 16,373~ ~1,6908l0g,,T 5,754 x 10~ 3T + 4,007 x 10~ 672

(31

Na equacao (31) a pressdo se encontra em mmHg e a temperatura em K, No
caso da pressdo ser incégnita, seu valor € calculado diretamente pela equacdo
(31). No caso da temperatura ser incégnita, a equacdo (31) é resolvida

utilizando-se o Método de Newton-Raphson.

O calculo da entalpia da fase vapor considerada gas ideal é realizado pela
equacao (32):

7

h=ho+ [edT (32)
TU

A dependéncia do calor especifico da agua como gas ideal e temperatura é
dada pela equacgao (33),conforme proposta por Yaws (1977).

¢, =810-0,72x107 37 +3,63x10"°72-1,16x10" 973 (33)

Na equagdo (33) o calor especifico se encontra expresso em cal/gmol.K e a
temperatura em K. A referéncia adotada para entalpia é zero para o liquido
saturado a 0°C. Deve-se utilizar, assim, o valor 2538,4 ki/kg para hg, que é 0
calor latente da dgua a 0°C.

O calor latente de vaporizacdo é calculado pela equacdo de Watson (Yaws,
1977) conforme apresentado na equacdo (34), onde o valor seu estd expresso

em cal/g e a temperatura em °C.
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(34)

0,38
AR 538,7( 374,27 ]

374,2 -100

A entalpia da agua liquida € calculada simplesmente pela diferenca entre a

entalpia da agua como gas ideal e o calor latente de vaporizacdo.

A entropia da agua na fase vapor como gas ideal € dada pela equacdo (35):

§ =5+ ?ﬂ’- oT + R fn[fi) (35)
AT 7,

O calor especifico € dado pela equacdo (33). Como referéncia, foi adotado o
valor de entropia igual a zero para o liquido saturado a 0°C, tendo como
pressao de saturagdo o valor 0,6152 kPa. Desta forma, deve-se utilizar o valor
de sy como 9,2931 ki/kg.K que é o valor da entropia de vaporizacdo nas
condicbes da referéncia.

O célculo da entropia de vaporizacdo € efetuado pela equacdo (36), onde a
temperatura nesta equagdo é dada em K.

AR
-

ASP =

(36)

A entropia da agua liquida € calculada simplesmente pela diferenca entre a

entropia da dgua como gas ideal e a entropia de vaporizagdo.

O ponteiro " _Vnext” do modulo corrente de vapor de aquecimento €
fundamental pois ele referencia dentro do sistema de evaporagdo em qual

maodulo é efetuado o aquecimento com vapor vivo.

A Figura 4.7 apresenta uma corrente de vapor de aquecimento com a
nomenclatura utilizada neste trabalho.

STEAM v _Vnext

s

hvoui

Figura 4.7 — Corrente de vapor de aquecimento
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4.5.3 -~ Corrente de produto

Este modulo simplesmente armazena o valor da concentragdo final do liquido
gue é concentrado no sistema de evaporagdo. Dentro da lista de conexdes
duplas de médulos que descreve o sistema de evaporagdo, o ponteiro *_Lprior”
armazena em qual modulo se da a retirada do produto final.

No caso dos enderegos de memodria armazenados pelo ponteiro ™ Vnext” do
modulo corrente de vapor o pelo ponteiro “_Lnext” do médulo corrente de
alimentacao serem iguais, pode-se afirmar que o evaporador descrito € do tipo
alimentagao frontal. Caso o ponteiro ™_Vnext” do modulo corrente de vapor ser
igual a ponteiro *_Lprior” do mddulo corrente de produto, conclui-se que o
arranjo do evaporador é alimentagao reversa. Se nenhuma destas condicdes for
obedecida, o evaporador € tipo alimentacdio mista. Pode-se notar, assim, que a
analise destes ponteiros é capaz de descrever com precisdo a topologia de um
sistema de evaporagao.

A Figura 4.8 apresenta uma corrente de produto com a nomenclatura utilizada
neste trabalho.

_Lprior 1 PROD.

gl

W

in

Figura 4.8 — Corrente de produto

4.5.4 — Corrente de extracao de vapor

Para as situagbes onde deseja-se efetuar uma extragdo de vapor para
integragdo térmica entre o evaporador e o resto do processo, deve-se incluir na
estrutura do equipamento um mddulo corrente de extracdo de vapor. Neste

modulo, € armazenado o valor de vazdo de vapor extraida.

O ponteiro *_Vprior” armazena o endereco de memdria do efeito onde é
efetuada a extragdo de vapor.



4.5.5 — Efeito simples
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Pode-se dizer que este € o modulo mais importante de um sistema de

evaporagao. A Figura 4.9 apresenta um efeito simples genérico com a

nomenclatura utilizada neste trabalho. Para cada efeito, admite-se no maximo

duas correntes de entrada de vapor, duas correntes de saida de vapor e duas

correntes de entrada de condensado. Um Unico modelo matematico foi

desenvolvido para qualquer que seja o arranjo do evaporador.

Vnext
_Vnext?

V.,
Vprior h,,
_Vprior2 —»
_Corior C,
_Cprior2 “ﬁ"‘“‘*

i

_Lpriot e

,

oot

_Cnext

Figura 4.9 — Efeito simples de evaporacdo

Nas equacdes de topologia, o simbolo — & utilizado logo apds o nome do

ponteiro para designar um objeto especifico do mddulo com endereco de

memdoria armazenado pelo ponteiro.

Fauacoes de topologia:

Lin=_Lprior — Loyt

Win = _Lprior — Wy

V= _Vprior = V. + _Vprior2 — V,,

(37a)

(37b)

(37¢)

(37d)

_ (mVprEOF - Vouf)(_VpriOF s hyguf) + (_VDE'IOI’Z —> Voug}(j/pi’ior?_ — hyou{)

h vinn = V;'n

(37e)
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Cin = _Cprior — Cour + _Cprior2 —» Cour (37f)
P = (_Cprior — Couny(_Cprior — Acour) + (_Cprior2 — Cour)(_Cprior2 — Acout)
G,
(379)
Vo = _Vnext2 —» V, (37h)
Eguacdes de balango material:
Sélidos: Wi Lin = Wour Loyt (38a)
Total: Lin = Loy + Vior (38b)
Vapor: Ve = Voo + Vs (38¢)
Condensado: Cour = Cip + Vi (38d)
Equacao do balanco de energia:
O = Linfin + Vinhvin + Gnhcin — Lovehout — Veotvout — CoutPcout (39)
Eguacdo de projeto:
Q = UAAT (40)

O algoritmo desenvolvido resolve este conjunto de equacbes a partir do
conhecimento das correntes de entrada do efeito (liquido, vapor e
condensado), calculando as correntes de saida (liquido, vapor e condensado).
Para tanto, uma estimativa inicial da concentracao de saida (1, € efetuada. A
partir desta estimativa inicial, sao resolvidas as equacbes do balango materiai. A
pressao de operacao (A € um dado especificado, e assim com os valores de
concentragao e pressao pode-se calcular a temperatura de ebulicdo da solugdo
no interior do equipamento (7). Este valor de temperatura € utilizado para o
calculo das entalpias do liquido de saida (/,.) e do vapor total de saida (A,ou).
Procede-se o calculo do balango de energia. Caso o resultado deste bhalanco
esteja acima da tolerdncia adotada, repete-se o lago com um novo valor de
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concentragdc de saida. O método da biseccdo foi utilizado para atualizacdo das
novas estimativas de concentragdo de saida. Este metodo ndo oferece
convergéncia rapida, porém este se apresentou mais robusto que o método da
secante na resolugdo deste conjunto de equagles. A vazdo de vapor de saida
(Vo) € sempre calculada pelo acessdrio  (compressor  mecanico,
termocompressor, trocador de calor ou extracdo) na qual esta corrente esta
conectada. Pelo balanco material determina-se o valor da vazdo total de agua
evaporada (Vi) e por diferenca calcula-se a vazao de vapor vegetal (V) gue
segue para o proximo efeito ou condensador.

4.5.6 — Efeito com aquecimento externo

O efeito com aquecimento externo € semelhante ao efeito simples com a
diferenca que seu aquecimento ndo é efetuado com vapor. Este mddulo deve
ser utilizado na situac@o em que uma corrente quente do processo é integrada
com o sistema de evaporacdo. O valor da -carga térmica & funcao desta corrente
de processo e deve ser um valor especificado. A Figura 4.10 apresenta um
efeito com aquecimento externo genérico com a nomenclatura utilizada neste
trabalho. Para cada efeito, admite-se no maximo duas correntes de saida de
vapor.

_Vnext
_Vnext?

Figura 4.10 — Efeito com aquecimento externo

Equacdes de topologia:

Lin= _Lprior — Loy (41a)
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Wiy = _Lprior — W (41b)
Hin = _Lprior — gy (41c)

Equacdes de balanco material:

Sé;idOS: Win Lm = Wout LOU(‘ (428)
Total: Lin = Loyt + Vior (42b)
Vapor: Vier = Voue +Voura (42¢)

Equacao do balanco de enerdia:
0= lm/?m + Q ~ Louthout — Viotvout (43)

O algoritmo desenvolvido para resolugdo deste conjunto de equagdes € iniciado
pela estimativa inicial da concentracdo de saida (We.). A partir desta estimativa
inicial, sdo resolvidas as equacdes do balango material. A pressdo de operacao
(P € um dado especificado, e assim com 0s valores de concentragdo e pressdao
pode-se calcular a temperatura de ebulicdo da solugao no interior do
equipamento (7). Este valor de temperatura € utilizado para o calculo das
entalpias do liquido de saida (/,.) e do vapor total de saida (#,0.). Procede-se
o calculo do balango de energia. Caso o resultado deste balanco esteja acima
da tolerdncia adotada, repete-se o laco com um novo valor de estimativa da
concentracdo de saida calculado pelo método da bisecgdo. Semelhantemente
ao efeito simples, a vazdo de vapor de saida (V) € sempre calculada pelo
acessorio (compressor mecanico, termocompressor, trocador de calor ou
extracdo) na qual esta corrente esta conectada. Pelo balango material
determina-se o valor da vazao total de agua evaporada (Vi) e por diferenca
calcula-se a vazao de vapor vegetal (V) que segue para o proximo efeito ou
condensador.
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4.5.7 — Trocador de calor intermediario

Este equipamento € utilizado para pré-aquecer uma corrente de liquido
utilizando vapor vegetal proveniente de algum efeito. A Figura 4.11 apresenta
um trocador de calor intermediadrio genérico com a nomenclatura utilizada neste
trabalho.

_Lprior

_Cnext

Figura 4.11 — Trocador de calor intermediario

Equacdes de topologia:

Lin= _Lprior — Loy (44a)
Win = _Lprior — Wyt (44b)
hin = _Lprior — Ay (44c)
fvin = _Nprior — Ayour (44d)

Equacbes de balanco material:

Solidos: Wi = Wour (45a)
Total: Lin = Loy (45b)
Condensado: Cour =V (45¢)

Equacdo do balanco de energia:

0 = Linfin + Vinhvin — Louthout — CoutPcour (46)
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Egquacdo de proieto:

Q = UALMTD (47)

A temperatura de saida do liquido (7) é uma especificacdo do modelo
matematico. A partir do conhecimento da concentracdo de saida de liquido
(wou) e desta temperatura, calcula-se a entalpia especifica do liquido de saida
(hou). Através do balango energético em conjunto com o balango material de
condensado, pode-se calcular a vazdo de vapor vegetal (V},) necessaria para
realizar tal aguecimento. Este valor € utilizado como a segunda corrente de
saida de vapor de um efeito.

4.5.8 - Trocador de calor com aquecimento externo

O mddulo trocador de calor com aquecimento externo € utilizado para pré-
aquecer uma corrente de liquido utilizando como meio de aquecimento alguma
corrente quente proveniente do processo, com a finalidade de se integrar calor
entre 0 processo e o sistema de evaporacao. A Figura 4.12 apresenta um
trocador de calor com aquecimento externo genérico com a nomenclatura
utilizada neste trabalho.

Figura 4.12 — Trocador de calor com aguecimento externo
Equagtes de topologia:
Lin= _Lprior — Loyt (48a)
Wi = _Lprior — Wy, (48b)

Pin = _Lprior > A (48¢)
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Equactes de balanco material:

Solidos: Wi = Woyr (49a)

Total: Lin = Loyt (49b)
Equacdo do balanco de energia:

0 = Linhin + Q — Louthout (50)

A carga térmica (Q) é uma especificacdo do modelo matematico. Através do

balanco de energia calcula-se a entalpia especifica do liquido de saida (/).
Conhecendo-se a concentracao de saida de liquido (wo) e sua entalpia
especifica (A0.4), pode-se determinar o valor de temperatura desta corrente com
o auxilio do método da secante.

4.5.9 — Compressor mecanico

O compressor mecanico recomprime o vapor vegetal de um dos efeitos para
gque seja utilizado como meio de aguecimento de algum outro efeito que se
encontre em maior pressao. As especificacbes deste mddulo sdo: pressdo de
descarga do compressor, eficiéncia isoentropica da compressdo e poténcia do
compressor. A Figura 4.13 apresenta um compressor mecanico genérico com a
nomenclatura utilizada neste trabalho.

Vnext

_Vprior

Figura 4.13 — Compressor mecanico

Equacdes de topoloagia:

hw'n = __Vpl‘iOI’ —>» hyou{' (Sla)

Syin = _NPrior — Syour (52b)
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Eguactes de balanco material:

Total: Vi, =V (53)

Fguacdo do balanco de energia:

0= thw'n - Vouthvouf - W (54)

O algoritmo implementado para resolugdao das equacdes do compressor
mecanico pode ser resumido pelos passos a seguir. Inicialmente, admite-se que

a compressao ocorra de forma isoentropica (55):
Svin = Svout (55)

A partir do conhecimento da pressac de descarga do compressor (P) e da
entropia desta corrente, pode-se calcular a entalpia de saida através de um
“flash” isoentrdpico. A classe “TSteam” descrita anteriormente foi elaborada de
forma a efetuar este tipo de cdlculo. Como resultado, chega-se ao valor da
entalpia de descarga isoentropica (A,..+°). O valor real da entalpia da corrente
de descarga (M) € calculado a partir da definicdo da eficiéncia de compressao
isoentrdpica (n):

- (hvouz{so - hw’n)

- (hI/DUl‘ - hwh) (56)

Com o valor real de entalpia da corrente de saida do compressor (Mou),
calcula-se a sua temperatura através de um “flash” isoentélpico. A vazdo de
vapor vegetal que € comprimida (V) € calculada através do balanco de
energia. Este valor ¢ utilizado como a segunda corrente de saida de vapor de

um efeito.

4.5.10 — Termocompressor

Semelhantemente ao compressor mecanico, o termocompressor recomprime o
vapor vegetal de um dos efeitos para que seja utilizado como meio de

aquecimento de algum outro efeito que se encontre em maior pressdo. Ao
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invés de energia mecanica, ¢ termocompressor utiliza vapor de alta pressdo
para comprimir o vapor vegetal succionado de um efeito. As especificactes
deste modulo sdo: pressdo de descarga do termocompressor, eficiéncia da
termocompressao. O termocompressor devera sempre estar conectado a um
modulo do tipo vapor de aquecimento e sua conexdo légica com este modulo é
realizada pelo ponteiro ™_Vprior2”. O valor da vazdo de vapor deste médulo
também deve ser especificado. A Figura 4.14 apresenta um termocompressor

genérico com a nomenclatura utilizada neste trabalho.

Ve
h,
_Vnext _Vprior2
out Vin
hvrsue hw“
_Vprior

Figura 4.14 — Termocompressor

O modelo matematico desenvolvido para representar um termocompressor é
baseado na analogia com um sistema turbina — compressor acoplados (Figura
4.15). Neste sistema, vapor de alta pressdo é expandido numa turbina gerando
poténcia que € consumida comprimindo 0 vapor de baixa pressdo. Ambos 0s
processos (expansdo e compressao) sdo admitidos isoentrdpicos. As duas
correntes de descarga sao misturadas, gerando a corrente de descarga do
sistema turbina — compressor.

_Vpriol ey
v

in

h., ¥

Lompressor

]

it
et §"mul

T
Bl

_Vnext

Turbina

Figura 4.15 — Sistema turbina — compressor

A taxa de compressdo do termocompressor € definido como sendo a relagdo
entre as vazles de vapor succionado e o jato de vapor. A eficiéncia do sistema
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turbina — compressor (n) € definida como sendo a razdo entre as taxas de

compressao isoentropica e a real, conforme a equacgado (57):

(me J;‘so
= S (57)
()
Vier
Equacoes de topologia:
Svin = _Nprior — Syeur (58b)
Vjt?i’ s _VDFEOE’Z 4 VOU{‘ (58(:)
hj@t = _VDE’EOI’Z —> hvoui" (58d)
Sjet = _VPrior2 — Syour (59e)
Eguacdes de halanco material:
TOtai: Vfﬁ + I’?E’f — !/OL‘T (60)

Fauacao do balanco de energia:

Compressor: 0 = Viet(Mjer — Aroury — W (613)
Turbina: 0 = Vi (Mvin ~ Peout) ~ W (61b)
Misturador: 0 = Vinhrtour + Vielcout — Vourlvour (61c)

4.5.11 —~ Tambor de expansao

O tambor de expansdo é semelhante ao efeito com aquecimento externo onde
o valor da carga térmica é zero, ou seja, ndo existe nenhum aguecimento. O
calor latente necessario para a evaporacdo da agua é fornecido do calor

sensivel resultante do resfriamento do liquido. A Figura 4.16 apresenta um
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tambor de expansao genérico com a nomenclatura utilizada neste trabatho.

Para cada efeito, admite-se no maximo duas correntes de saida de vapor.

_Vnext
_Vnext?

Figura 4.16 - Tambor de expansao

Equacdbes de topologia:

Lip = _Lprior — Loyt (62a)
Win = _Lprior — Wor (62b)
Hin = _Lprior — Ay (62¢)

Eguacles de balanco material:

Sélidos: Win Ly = Wour Lour (63a)
Total: Lin = Loyt + Vior (63b)
Vapor: Vier : e+ Voura (63¢)

Fguacao do balanco de eneraia:

0= Lm/?m - Loufhout - Vz‘othvoui (64)

O algoritmo desenvolvido para resolugdo deste conjunto de eqguacbes €
exatamente 0 mesmo que o j& explicado para o efeito com aquecimento
externo. Na verdade, explorando 0s recursos da programacao orientada por
objetos, o codigo computacional foi implementado apenas na classe “flash” e a
classe “effect_ext” por heranga utiliza o mesmo algoritmo.
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4.5.12 — Condensador

O vapor vegetal gerado no Ultimo efeito, em relacdo ao fluxo de vapor, segue
para o condensador e sistema de vacuo, onde é condensado utilizando agua de
resfriamento. Dois tipos de condensadores foram implementados: condensador
de superficie e condensador de contato.

No condensador de superficie (Figura 4.17) o vapor vegetal é condensado num
trocador de calor convencional passando pelo casco, enquanto gue agua de
resfriamento passa pelo lado dos tubos, sem que os fluidos entrem em contato
direto.

CW

o

hCWin h CWout
Coui
hcout

_Cnext

Figura 4.17 — Condensador de superficie

No condensador de contato, a dgua de resfriamento entra em contato direto
com o vapor vegetal (Figura 4.18) e normalmente este equipamento esta

associado a uma coluna barométrica para manutencdo de vacuo.

N

_Vprior ———— —
Vin CWin
hmn

h Cin
CWout
hCWQuI

Figura 4.18 — Condensador de contato




108

4.6 — Desenvolvimento de um simulador estatico de

sistemas de evaporacao

4.6.1 — Introducao

Um dos principais objetivos deste trabalho é o desenvolvimento de um pacote
computacional flexivel para simulacdo de sistemas de evaporacdo. Como ja foi
discutido anteriormente, as possibilidades de arranjos encontrados em
evaporadores, em conjunto com seus respectivos acessorios, sao praticamente
infinitas e assim justifica-se o desenvolvimento de um “software” genérico para

simulagao destes equipamentos.

A parte principal de qualquer programa de computador cientifico € constituido
de equacBes matematicas organizadas num certo algoritmo. E primordial que
métodos computacionais robustos estejam implementados para a resolucdo
deste conjunto de equagbes. Mas para que os fendmenos estudados por um
certo programa sejam melhor explorados por um ndmero maior de usuérios, é
desejavel gue um programa de computador cientifico moderno apresente
também outras caracteristicas: uma interface “amigavel” com o usuario,
possibilidade de gravacao e leitura de arquivos de dados, geragdo de graficos
pelo prépric programa, interatividade com o usuario, etc.

Partindo-se deste principio, decidiu-se no desenvolvimento de um programa de
computador para simulacao de sistemas de evaporacdo baseado na arquitetura
do sistema operacional Windows 95 da Microsoft, Inc. Uma da inimeras
vantagens deste sistema operacional é que todos os programas que funcionam
sob ele trabalham com a mesma concepgao de interface, tornando o uso de
qualquer programa mais intuitivo para 0 usuario. Do ponto de vista do
programador, diversas tarefas consideradas de “baixo nivel” sdo de
responsabilidade do proprio sistema operacional, como: reconhecimento do tipo
de adaptador de video, reconhecimento e captura das entradas do “mouse”,
sistemas de impressao independentes do tipo de impressora utilizada, uso da

capacidade de processamento paralelo, etc.
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4.6.2 — Estrutura do sistema operacional Windows

A concepcdo de um programa de computador que é executado sob a familia de
sistemas operacionais Windows (3.11, 95, 98 e NT) é diferente de um
programa classico.

Num programa classico, 0 programador deve se preocupar com 0 inicio, 0 meio
e o fim de um cddigo computacional. No ambiente Windows, a concepcdo &
diferente.

Este sistema operacional trabalha com o conceito de mensagens. O ndcleo do
sistema operacional trabalha recebendo e enviando mensagens para 0s
diversos programas que sdo executados simultaneamente na memdria do
computador. Como mensagens pode-se exemplificar: o aviso que 0 "mouse” foi
arrastado sob um programa aberto, a coordenada da tela em que um dos
botdes do “mouse” foi apertado, 0 aviso que ¢ encerramento de um programa
foi solicitada, o aviso que informacbes foram disponibilizadas na area de
transferéncia, 0 aviso que um pedaco da tela deve ser redesenhado, o aviso

gue uma opgao de um determinado menu foi escolhida, etc.

Um programa deixa de, entao, apresentar um comecgo, meio e fim de execucdo
previstos durante a programacdo. Em fungdo da acdo do usuario, um aplicativo
pode seguir infinitas diregBes diferentes. A responsabilidade do programador é
escrever um conjunto de rotinas que deve responder a determinadas
mensagens do sistema operacional. A ordem na qual estas rotinas sao

executadas é funcdo das agbes do usuario sob o programa.

A programacdao sob o ambiente Windows ndo € uma tarefa facil. O
entendimento das estruturas de dados concebidas pela Microsoft &€ complexo,
Um simples programa que escreve uma frase na tela do computador possui
mais de cinglienta linhas de cédigo.

Procurando simplificar esta programacao, diversas empresas lancaram no
mercado ferramentas de desenvolvimento. Em particular, a Borland preparou

um conjunto de classes, utilizando o0s conceitos da programacgdo orientada por
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objetos, denominado “Object Windows Library” — OWL. Em contrapartida, a
Microsoft colocou no mercado o “Visual C”, que permite a construcdo “visual”
das janelas de didlogo de um programa para Windows. Mais recentemente, a
Borland, que passou a se chamar Inprise, desenvolveu o Builder C++, que
oferece um ambiente “visual” de desenvolvimento associado a um conjunto de
classes mais sofisticado que o OWL, denominado “Visual Component Library” —
VCL. Esta biblioteca de classes é exatamente a mesma que a utilizada na
linguagem Delphi.

Novos recursos e ferramentas de programacao tem surgido constantemente. O
recurso “Active-X” é um destes que foi explorado neste trabalho. Pouca
literatura esta disponivel sobre este recurso. O “Active-X" & uma evolucdo dos
recursos OLE para a transferéncia dindmica de dados entre diferentes

aplicativos.

4.6.3 — Interface com o usuario

Além da estrutura cldssica de qualquer aplicativo para Windows, inciuindo
barras de menus, janelas de didlogo, botGes e uso do “mouse”, o programa
desenvolvido neste trabalho e denominado Evsim oferece um ambiente grafico

no qual o usuario pode desenhar o sistema de evaporacdo (Figura 4.19).
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EE EVSIM - Evaporation Systems Simulator

File Edi Eiy

= =)
[Position? [ 228130 10 SOV (Status NOT COMNVERGEDD )

Figura 4.19 — Ambiente do programa Evsim

A inclusac de um novo modulo pode ser realizada com o auxilio de uma
“palheta”, onde se encontram varios botdes correspondentes aos maodulos
descritos neste trabalho (Figura 4.20). Simplesmente, o usuario “clica” o botdo
correspondente ao modulo desejado e “clica” na tela principal do programa na
posicdo em que o moédulo deve ser desenhado. Inicialmente, os maddulos
corrente de alimentagao, produto, vapor de aquecimento e condensador ja
estdo posicionados na tela do computador. Estes modulos sdo fundamentais
para a montagem das listas de conexdes que descreve a topologia do
equipamento. Os mddulos corrente de alimentacdo e produto ndo estdo
disponiveis na “palheta” pois no modelo proposto um sistema de evaporacdo s6
pode possuir uma corrente de alimentacdo € uma corrente de produto e, assim,

nado existe razdo para que o usudrio adicione outros médulos destes tipos.
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Figura 4.20 — “Palheta” dos modulos do programa Evsim

O usuario pode adicionar os mddulos em qualguer ordem. A cada modulo
adicionado, uma nova cdpia correspondente ao tipo de mddulo selecionado €
alocada na memdria do computador e a lista principal de conexdes duplas é
montada. A Figura 4.21 exemplifica a tela do programa com um conjunto de
maodulos adicionados pelo usuario.

§ EVSIM - Evaporation Systems Simulator

Position: [ 208.369) | " [Status NOT CONVERGED |

Figura 4.21 — Tela do programa Evsim com modulos adicionados

A conexdo entre os modulos é efetuada “graficamente”. Por exemplo (Figura
4,22), caso o usuario deseje conectar a corrente de alimentagdo até um dos
efeitos ele deve “clicar” na regido proxima a saida do mddulo corrente de
alimentacdo e arrastar 0 “mouse” até qualquer posicdo no desenho do efeito
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que recebera esta corrente. Caso o botdo do “mouse” seja solto numa regido
vazia da tela nenhuma conexdo é efetuada, ou a conexdo previamente
existente € removida. De forma analoga, as conexfes de vapor e condensado
podem ser efetuadas de forma grafica. A apresentacdo grafica do fluxograma

de processo do sistema de evaporagao permite ao usuario a garantia que um

determinado equipamento seja corretamente descrito.

- =
ﬂ _
L
‘Positio { 269, 2407 iConnsching liguid T [Blatug: NOT CONVERGED |

Figura 4.22 — Conexao entre os modulos

4.6.4 — Opgoes de simulagido

Duas opcdes de simulacdo foram implementadas no programa Evsim: calculo
do consumo de vapor vivo sendo a composicdo de produtc especificada e o
calculo da composicdo de produto sendo a vazdo de vapor vivo especificada.
Para ambas opcOes sao apresentadas abaixo as varidveis gue devem ser
também especificados para os mddulos disponiveis, juntamente com as janelas
de didlogo correspondentes:
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a) Corrente de alimentagao: titulo (“tag”), vazdo, temperatura, composicao
e tipo de fluido sendo concentrado.

Feed Properties 2

Feed siraam

: 1]Pure watker

Figura 4.23 — Janela de didlogo do mddulo corrente de alimentagdo

b) Corrente de vapor de aguecimento: titulo (“tag”), pressdo, temperatura
ou a informagdo gue o0 vapor se encontra saturado.

Steam Properties

Figura 4.24 — Janela de didlogo do mddulo corrente de vapor de aguecimento
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¢) Condensador: titulo (“tag”), pressdo, temperaturas de entrada e saida da

agua de resfriamento e tipo de condensador (superficie ou contato).

=]

Figura 4.25 ~ Janela de didlogo do mddulo condensador

d) Corrente de produto: titulo (“tag”) e composicdo do produto final.

i

Figura 4.25 — Janela de didlogo do médulo corrente de produto
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e) Efeitos: titulo (“tag”) e pressdo.

Effect Propesties ] |

Figura 4.26 — Janela de dialogo do mddulo efeito

f) Efeitos com aguecimento externo: titulo (“tag”), pressao e carga térmica.

 Effect with external heating praperhies

Figura 4.27 - Janela de didlogo do mddulo efeito com aquecimento externo
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g) Trocadores de calor intermediarios: titulo (“tag”) e temperatura de saida

do liquido.

Heat Exchanger Properties

tput | 20if Law ] Dyriamic |

.'I":"G!obél?:éé_tirémf?f; 1 — ka’fth“C i

croefficient

7 Status NOT CONVERGED

Figura 4.28 — Janela de didlogo do mddulo trocador de calor intermediario

h) Trocadores de calor intermediarios com aquecimento externo: titulo

(“tag”) e carga térmica.

Heat exehanger with extemnal heating properties ;

Dutpué-’!. rid La@i{lﬁyﬁamic' }j :

e ]

U Heabduly

Figura 4.29 — Janela de didlogo do mddulo trocador de calor intermedidrio com

aquecimento externo
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i) Termocompressores: titulo (“tag”), pressdo de descarga e eficiéncia.

Além dessas informacOes inerentes ao termocompressor, uma corrente
de vapor de aquecimento deve ser adicionada, representando o jato de
vapor motriz, onde devem ser especificados os valores de vazao, pressao

e temperatura ou a informacdo que o vapor se encontra saturado.

Themmoecompressor properties -

Figura 4.30 — Janela de didlogo do mddulo termocompressor
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j) Compressores mecanicos: titulo (“tag”), pressao de descarga, poténcia e

eficiéncia isoentropica.

]

Figura 4.31 - Janela de didlogo do médulo compressor mecanico

k) Tambor de expansdo: titulo (“tag”) e pressdo.

Flash cooler properti

Figura 4.32 — Janela de didlogo do mddulo tambor de expansdo
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As informagdes de coeficiente global e area sdo opcionais para os mddulos
efeito e trocador de calor intermediario. Além das informacdes individuais de
cada médulo, a topologia tambem deve ser descrita através da interface grafica

para que os ponteiros das listas de conexdes sejam determinados.

Na opgdo em que a concentragdo do produto final é especificada, o consumo de
vapor de aquecimento € calculado através do algoritmo apresentado na Figura
4.33,

O metodo da bisec¢do foi escolhido para atualizar os valores da vazdo de vapor
de aguecimento entre as iteracOes. Na inicializagdo dos médulos, admite-se que
a agua evaporada total seja dividida igualmente entre todos os efeitos.
Seguindo-se o fluxo de liquido, € efetuado um balanco material simplificado
para cada mddulo onde pode-se calcular as correntes de saida de liquido
(composigao e vazao) e de vapor (vazao).

O calculo da concentragdo da corrente de produto a partir do conhecimento da
vazdo de vapor de aquecimento € mais simples pois as rotinas de balanco
material e energético de todos os modultos foram desenvolvidos para o célculo
das correntes de saida a partir do conhecimento das correntes de entrada. A

Figura 4.34 apresenta o algoritmo para esta opg¢do de calculo.




l

Determinacéo do
ntmero de efeitos

v

Calculo da
agua evaporada

¥

Inicializagio dos moédulos:

: WDU!’ i'c»u!l VtDl

h 4

Estimativa da
vazdo de vapor

F

»

h 4

Balango rigoroso dos efeitos,
trocadores de calor, tambores

Sim

A A

de expansdo, ao longo
do fluxo de liquide

h A

Balango rigoreso dos
COMpressores mecanicos
£ termocompressores

Conecentragéo

do produto final
variou?

Novo valor de
vazdo de vapor

Especificagao
do preduto final
atingida?

Balanco rigoroso
do condensador

Figura 4.33 — Algoritmo para cdlculo da vazao de vapor de aguecimento
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A 4

Determinag&o do
namerc de efeitos

v

Estimativa da
agua evaporada

Y

Inicializagac dos modulos:
T, Woui' Louv Vlo!

v

Balango rigoroso dos efeitos,
frocadores de calor, tambores
de expansdo, ao fongo
do fluxo de liguido

v

h 4

Balanzo rigoroso dos
compressores mecanicos
& fermocomprassores

Sim Concentragao
do produto final
Variou?

Balango rigoroso
de condensador

Figura 4.34 — Algoritmo para calculo da composicdo de produto
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4.6.5 — Opcoes de projeto

Entende-se por projeto o dimensionamento dos equipamentos: efeitos e
trocadores de calor intermediarios. Neste dimensionamento pretende-se que a
area de troca térmica seja calculada, pelas respectivas equagbes de projeto
destes mddulos.

Os coeficientes globais de transferéncia de calor dos trocadores de calor devem
ser especificados. Os coeficientes dos efeitos de evaporagéo podem ser
especificados, ou calculados pelas equagbes propostas por Baloh,

Schwedenformel, Speyerer ou Hopstock (equacbes 19 a 22).

As opcOes de projeto se referem ao calculo do perfil de pressdo dos efeitos do
sistema de evaporagdo. Como primeira opcdo, os valores de pressao de cada
efeito sdo especificados pelo usudrio. Nesta situagdo, o programa efetua o
calculo da vazdo de vapor de aquecimento em fungdo da concentragac de
produto, conforme apresentado anteriormente, e utiliza as equacdes de projeto
para o calculo das dreas.

Na segunda opcdo, o evaporador € projetado para que a diferenga de
temperatura seja a mesma em todos os efeitos e igual a uma especificacdo de
projeto. Smith e Jones (1990) demonstram que o uso da mesma diferenca de
temperatura em todos os efeitos conduz ao projeto com menor custo. A
pressdo do Ultimo efeito antes do condensador é fixa, pois este valor €
dependente da temperatura de condensagdo da agua no condensador e do
maximo vacuo que pode ser obtido pelo sistema de vacuo. Os valores de
pressao de cada efeito sdo estimados na ordem inversa do fluxo de vapor. Na
primeira estimativa sdo desprezados os efeitos de elevagdo do ponto de
ebulicdo. Para cada estimativa de pressao dos efeitos, deve-se efetuar o
balango material e energético do sistema de evaporagdo através do algoritmo
apresentado na Figura 4.33. Como a temperatura de ebulicdo do liquido no
interior de cada efeito é fungdo da concentragdo de sdlidos, o calculo das
pressdes deve ser refeito até que o valor de diferenga de temperatura entre
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efeitos seja atingido. O algoritmo da Figura 4.35 ilustra como este célculo é

efetuado.

Estimativa inicial das pressbes
dos efeites a partir das
propriedades da agua pura

»
>
h

r

ALGORITMO
FIGURA 4.34

A 4

Calculo das novas
diferencas de temperatura

Recalculo das pressbes
dos efeitos

Diferengas de
temperatura sdo Iguais
ao valor especificado?

Célculo de custos

Figura 4.35 — Algoritmo para projeto de evaporadores com especificagdo da

diferenca de temperatura entre os efeitos

4.7 — Calculo de custos em sistemas de evaporacao

Para compor 0 custo total anualizado, deve-se calcular os custos de operagao

anualizado (consumo de energia) e o custo de capital anualizado (custo de

instalagdo de equipamentos).

4.7.1 — Custos de operacao

As equacdes {(68) mostram- como é efetuado os calculos de custo relativos ao

consumo de vapor, dgua de resfriamento, eletricidade e custo total anualizado.

O vapor utilizado nos termocompressores deve estar disponivel em alta

pressao, diferentemente do vapor vivo. Como estes niveis de vapor dégua
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apresentarm normalmente custos diferentes, foram montadas duas equagdes
independentes para o consumo de vapor. O consumo de eletricidade calculado
& restrito a poténcia dos compressores mecanicos, nao sendo incluidos os
custos de bombeamento.

Vapor 1: Guapr = V1Cuapt (68a)
Vapor 2: Cuap2 = V2Cyap2 (68Db)
Agua de resfriamento:  Cew = Fowcow (68¢)
Eletricidade: Ciw = Werw (68d)

Custo de operacao anualizado:
Cop = (Crap1 + Cvap2 + Cow + Cow)Op (68e)

Peters e Timmerhaus (1991) publicaram alguns valores tipicos do custo unitario
de utilidades, os quais serao utilizados neste trabalho, e estdo apresentados na
Tabela 4.1.

Tabela 4.1 — Custo unitario de utilidades

Utilidade Custo
Vapor (790 kPa) 5,29 $/ton
Vapor (3530 kPa) 7,94 $/ton
Agua de resfriamento 20,0 $/1000 m3
Eletricidade 0,13 $/kWh

4.7.2 - Custos de capital

O custo dos efeitos e dos trocadores de calor sdo calculados diretamente a
partir da drea de troca térmica. O custo de compressores mecanicos e calculado
a partir da poténcia do equipamento. Destaca-se que estes sdo os itens de
maior custo de um sistema de evaporacdo, e por esta razao apenas estes
equipamentos serao aqui considerados. A anualizagdo dos custos de instalacdo

dos equipamentos é feito levando-se em conta o nidmero de anos de



126

depreciacao dos equipamentos ()) e a taxa de juros de interesse (/) (Equacdes

69).

Trocadores de calor:

Efeitos:

Compressores:

Custo de capital anualizado:

Ccap =

Chx = apx + DA (69a)
Cor = der + beA"e’ (69b)
Ceomp = @comp + Beomp Wecomp (69¢)

Peters e Timmerhaus (1991) publicaram diagramas que relacionam o custo de

aquisicdo de evaporadores e trocadores de calor em funcdo da area de troca

térmica e também de compressores em fungdo da poténcia. Os parametros das

eguacoes (69) foram determinados a partir do ajuste destas equagles a vaiores

tomados nestes diagramas. A Tabela 4.2 apresenta os resultados deste ajuste.

Tabela 4.2 — Parametros para 0o calculo do custo de equipamentos

Trocadores de calor
Material: aco carbono

Material: aco inox

(tubos em U)
ane = 1425,35
by = 327,79
Chy = 0,73

am = 2535,37
by = 260,15
o = 0,95

Efeitos
Tubos horizontais

Tubos verticais

Circulagdo forcada

Fer= 0

ber= 9215,36
Cor= 0,54
der= 0

bor= 17247,32
Car™ 0,52
Gar= 0

bor= 94047,68
Cor= 0,72

Compressores

Seomp = 0
bcomp = 27285,71
Coomp = 0,54
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4.7.3 - Custo total anualizado

O custo total anualizado € obtido diretamente pela soma dos custos de
operagao e de capital anualizados (Equagdo 70).

Ceot = Cop + Ccap (70)

4.8 — Perfis de entalpia de sistemas de evaporacao

Para andlise energética de sistemas de evaporagdo, uma representacdo
rigorosa no diagrama temperatura — entalpia destes equipamentos serd
proposta. Como ja citado anteriormente, no eixo de temperatura utiliza-se
valores deslocados. Deve-se especificar um valor de diferenca de temperatura
minima para a construgdo deste tipo de diagrama.

4.8.1 — Efeito simples

A representacao de um evaporador contendo um efeito simples pode assumir
duas configuragbes tipicas, em funcdo da temperatura da corrente de
alimentacao. Na Figura 4.36 tem-se representado um efeito com temperatura
da corrente de alimentagdo inferior & temperatura de ebulicdo da solugdo no
interior do efeito. Nesta figura estao indicadas a representacdo da corrente de
vapor de aquecimento e do condensador. Como o vapor de aquecimento
apenas cede calor latente, a sua temperatura € constante e portanto
representada no diagrama através de uma linha horizontal. Deve-se ressaltar
que o vapor de aquecimento esta representado neste diagrama no valor de sua
temperatura subtraida de metade da diferenca minima de temperatura. O
condensador esta representado por uma linha inclinada porque a agua de
resfriamento troca calor sensivel, ou seja, calor é trocado as custas de variagdo

de temperatura.
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Vapor de aquecimento

Efeito /
ua de fesif\amemo

R

Temperatura®

v

Fluxo de entalpia

Figura 4.36 — Perfil de entalpia de um efeito simples com temperatura da
corrente de alimentacdo inferior a temperatura de ebulicdo da solugdo no

interior do efeito

O efeito, propriamente dito, € representado por um trapézio. A linha superior
representa a carga térmica recebida pelo efeito e esta localizada no valor da
temperatura de ebulicao da solugac no interior do efeito acrescida de metade
da diferenca minima de temperatura. Os valores de carga térmica (eixo de
entalpias) da corrente de vapor de aguecimento e do valor recebido pelo efeito
sao coincidentes, pois o sistema se encontra em balanco térmico. Caso as
linhas do vapor vivo e a superior estejam representadas no mesmo valor de
temperatura, isto significa que a diferenga de temperatura entre estas correntes
¢ exatamente igual a diferenca minima de temperatura especificada, pois
ambas estdo deslocadas, porém no sentido contrario. A linha inferior do
trapezio representa a quantidade de calor disponivel pelo efeito para ser
utilizado como meio de aquecimento em algum outro ponto de processo. Neste
caso, toda esta quantidade de calor estd sendo recebida pela agua de
resfriamento no condensador. Esta linha inferior esta representada no valor da
temperatura de ebulicdo da dgua pura correspondente a pressdo do efeito,
subtraida de metade da diferenca minima de temperatura. Ressalta-se que
nesta linha inferior utilizou-se a temperatura de ebulicdo da dgua pura ao invés
da temperatura de ebulicdo da solugdo. A razdo disto € porque o vapor vegetal
& sempre vapor superaquecido, entretanto, quando este vapor superaquecido é

condensado na superficie de um tubo forma-se uma pelicula de condensado na
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temperatura de saturacdo da agua pura que funciona como uma resisténcia a
transferéncia de calor. O potencial térmico decorrente do uso de vapor vegetal
como meio de aguecimento deve portanto ser calculado sempre na temperatura

de saturacdo da agua pura, desprezando-se este efeito de superaquecimento.

Quando a elevagao do ponto de ebulicdo € desprezado, as linhas superior e
inferior de um efeito no diagrama temperatura — entalpia distam exatamente a
diferenca minima de temperatura. Quando este fator ndo é desprezado, a

diferenga entre estas linhas € maior que a diferenga minima de temperatura.

A diferenga entre as linhas superior e inferior no eixo de entalpias corresponde
ao calor sensivel necessario para aquecer a corrente de alimentacgio. Conclui-se
que parte do vapor vivo € consumido para aquecer a corrente de alimentacdo
até a temperatura de ebulicdo da solugdo e esta quantidade de calor ndo €

“cascateada” adiante pelo vapor vegetal.

No caso da Figura 4.37, o termo de calor sensivel resultante do resfriamento da
corrente de alimentagdo até a temperatura de ebulicdo da solucdo favorece a
evaporagao, e em conseqiiéncia, o calor disponivel pelo vapor formado é
superior ao calor fornecido pelo vapor de aquecimento.

Vapor de aquecimento

Efeito \
Aqua de :esfr’samento

g

Temperatura®

\ 4

Fluxo de entalpia
Figura 4.37 — Perfil de entalpia de um efeito simples com temperatura da
corrente de alimentacdo superior a temperatura de ebulicdo da solugdo no
interior do efeito
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Finalmente, na Figura 4.38 € apresentado um efeito onde a corrente de
alimentagdo se encontra exatamente na temperatura de ebuligdo da solucdo no
interior do efeito. Nesta situacdo, nao existe nenhum termo de calor sensivel e

a representacdo grafica do efeito € dada por um retangulo.

Vapor de aquecimento

w
oo
©
8
& Efeito
@€
I.........
Agua de resfr’samento

A 4

Fluxo de entalpia
Figura 4.38 — Perfil de entalpia de um efeito simples com temperatura da
corrente de alimentacdo igual a temperatura de ebulicdo da solugdo no interior

do efeito

4.8.2 — Evaporacdao em miultiplo-efeito

A Figura 4.39 apresenta trés sistemas de evaporagdo com trés efeitos, nas
configuracdes frontal, reversa e mista, com seus respectivos perfis de entalpia.
Para todos estes trés efeitos, a temperatura da corrente de alimentacdo €
inferior a temperatura de ebulicdo da solugdo no efeito de alimentacdo de
liguido. Para as trés situagles, a diferenga de temperatura entre os efeitos é
igual ao valor da diferenca minima de temperatura especificada.
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(a) alimentagao frontal, (b) alimentacao reversa, e (c) alimentagao mista

Figura 4.39 — Perfis de entalpia de evaporadores muitiplo-efeito

Nos evaporadores com alimentacdo frontal (Figura 4.39a) o liquido de um efeito
sempre segue para um efeito com menor pressao, e consequentemente, com
menor temperatura. Os termos de calor sensivel entre os efeitos, dessa forma,
auxiliam a evaporagao e como resultado a quantidade de agua evaporada por
efeito € crescente ao longo dos efeitos ordenados pelo fluxo de vapor.

Nos evaporadores com alimentacdo reversa (Figura 4.39b) o liquido de um
efeito sempre segue para um efeito com maior pressao, e consequentemente,
com maior temperatura. Nesta situacdo, o calor sensivel entre os efeitos é
negativo e por isso a quantidade de agua evaporada por efeito é decrescente
ao longo dos efeitos ordenados pelo fluxo de vapor.
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Nos evaporadores com alimentacao mista (Figura 4.39¢) nao existe uma regra
fixa para o sentido das correntes de liquido. A quantidade de agua evaporada
por efeito tera seu perfil em fungdo da configuracgdo dos fluxos de liguido para
cada situacao especifica.

Como regra pratica, o sistema de evaporagdo mais eficiente do ponto de vista
térmico, € aquele que enviar a menor quantidade de vapor vegetal para o
sistema de vacuo. Como conseqliéncia dos termos de calor sensivel dentro de
um evaporador, o perfil de agua evaporada por efeito sera funcdo da
configuragdo do equipamento. Por este principio, dentre as configuracdes
apresentadas na Figura 4.39, a alimentacdo reversa € 0 arranjo de menor
consumo de vapor vivo. Esta conclusdo ndo é uma regra geral, entretanto,
conclui-se desta analise que o0s termos de calor sensivel ndo devem ser
desprezados e 0 seu comportamento traz implicagbes marcantes no
desempenho térmico destes equipamentos.

Nem sempre as diferengas de temperatura entre os efeitos é a mesma. Cita-se,
por exemplo, 0 caso em que os efeitos sdo dimensionados para que a area de
transferéncia de calor seja a mesma em todos os corpos, facilitando a
construgdo e montagem. Nesta situacdo, como os coeficientes globais sdo
diferentes para cada efeito, para que todos tenham a mesma drea é necessario

que as diferengas de temperatura sejam diferentes.

F 3
Ju 7 V4
g 7 N
=
K #3 \

A J

Fluxo de entalpia

Figura 4.40 — Perfil de entalpia com diferentes diferencas de temperatura
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A Figura 4.40 apresenta o perfil de entalpia de um equipamento no qual as
diferencas de temperatura sao diferentes que a minima especificada. Quando a
diferenca de temperatura entre dois efeitos € maior que a minima, seus
trapézios sdo representados separados. No caso inverso, os trapézios sdo

representados parcialmente sobrepostos.

4.8.3 — Influéncia do aproveitamento de condensado

O aproveitamento das correntes de condensado, como j& apresentado
anteriormente, constitui-se numa interessante opgao para economia de energia.
As correntes de condensado representam um elemento adicional de integracao
térmica entre efeitos além do vapor vegetal. A linha inferior da representacdo
de um efeito no diagrama temperatura — entalpia deve levar em consideracao a
disponibilidade de fornecer aguecimento através do vapor vegetal e também da
corrente de condensado. Quando as correntes de condensado e de vapor
vegetal de um efeito s30 misturadas no préximo efeito as linhas inferior e
superior destes efeitos apresentam o mesmo valor de carga térmica no perfil de
entalpias. No entanto, quando o condensado ndo é aproveitado no préximo
efeito pode-se interpretar que nem todo calor disponivel por um efeito é
utilizado no efeito seguinte. Em razao disso, as linhas inferior e superior destes
efeitos ndo apresentam o mesmo valor de carga térmica, como salientado na
Figura 4.41.

Temperatura®

Fluxo de enialpia

Figura 4.41 — Evaporador sem aproveitamento de condensado
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4.8.4 — Influéncia de correntes de extracio

A extracdo de vapor em um dos efeitos altera completamente o perfil de
entalpia de um evaporador. A Figura 4.42 mostra um equipamento com trés
efeitos na configuracdo frontal, onde é efetuada extracdo de vapor no segundo
efeito. Parte do calor disponivel deste efeito € consumido em outra parte do
processo por intermédio da corrente de extracdo, e o restante € utilizado como
meio de aguecimento do efeito seguinte. Este fato é claramente identificado no
perfil de entalpia esquematizado na Figura 4.42.

Temperatura®

Fluxo de entalpia

Figura 4.42 — Evaporador com corrente de extracao de vapor

4.8.5 — Influéncia da recompressao de vapor

A recompressao de vapor, como ja apresentado anteriormente, envolve a
compressac do vapor vegetal de um dos efeitos para uso como meio de
aquecimento num outro efeito localizado em nivel maior de pressdo. A
recompressao, quer seja mecanica ou térmica, também pode ser utilizada sobre
um unico efeito. A Figura 4.43 apresenta um evaporador com trés efeitos,
alimentacdo frontal, no qual parte do vapor vegetal do Ultimo efeito é
recomprimido utilizando-se um termocompressor, sendo ¢ vapor de descarga
utilizado com meio de aquecimento adicional ao primeiro efeito. Nota-se no
perfil de entalpia que a linha inferior do efeito de menor pressao ndo possui a
mesma carga térmica que a linha da agua de resfriamento. Isto ocorre porque
apenas parte do vapor vegetal deste efeito segue para © condensador.
Semelhantemente, observa-se que a carga térmica da corrente de vapor de

aquecimento apresenta uma carga térmica menor que o valor consumido pelo
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efeito de maior pressao, pois parte do aquecimento € resultado da corrente de
descarga do termocompressor. Um aspecto a ser salientado é que estas
diferencas de carga térmica ndo sdo iguais. Como no termocompressor, vapor
de alta pressdo é adicionado no sistema, o calor recebido do sistema de
recompressac pelo efeito de maior pressdo € maior que o calor extraido do
efeito de menor pressdo. Este fato também ocorreria quando se utiliza um
compressor mecanico, pois, mesmo ndo sendo misturado nenhum tipo de vapor

adicional, a poténcia do compressor é transformada em entalpia na corrente de
descarga.
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Figura 4.43 — Evaporador com recompressao de vapor

4.9 — Simulacao de evaporadores em regime permanente

4.9.1 — Concentragao de solucdes de aciicar

Conforme Hugot (1986), a evaporacdo € a etapa no processo de fabricacdo de
aclcar que antecede a sua cristalizacdo. Neste capitulo, o termo “solucfes de
acgucar” foi utilizado para designar genericamente solucbes de sacarose em
agua. Parte-se do suco clarificado contendo em média 12°Brix que deve ser
concentrado até aproximadamente 60°Brix. A clarificacdo do suco é efetuada a
quente e por este motivo, a alimentacdo ao sistema de evaporagdo ja se
encontra pré-aquecida. Serd estudado neste item a concentracdo de 94000
kg/h de uma solugdo de aglcar a 98°C de 12 até 60%Brix. Os custos serdo
calculados com base nos valores apresentados nas Tabelas 4.1 e 4.2.
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a) Um_ efeito simples:

Utilizando-se o vapor vivo na pressdo de 150 kPa, sua temperatura estara
em 112°C. Considerando como temperatura de retorno da agua de
resfriamento 40°C, a diferenca de temperatura entre o vapor de
aquecimento e a temperatura do retorno da agua de resfriamento resulta
em 112 — 40 = 72°C. Para que o efeito de evaporacdao € o condensador
operem com a mesma diferenca de temperatura, considerando apenas um
efeito, € necessario que este efeito opere a 40 + 72/2 = 76°C. Esta
temperatura corresponde a uma pressao de operacdo de 40 kPa. Para
calculo do coeficiente global de transferéncia de calor foi utilizada a equacdo
de Hopstock, pois apds testes preliminares conclui-se que esta equagdo ¢ a
mais “conservativa” de todas aquelas apresentadas neste trabalho, isto &,
utilizando-se esta equagdo obteve-se a maior area requerida para
transferéncia de calor. A Figura 4.44 apresenta o fluxograma de processo do
equipamento e a Figura 4.45 o correspondente perfil de entalpia, onde a
temperatura deslocada foi calculada a partir do valor de diferenca de
temperatura igual a 36°C. Observa-se na Figura 4.45 que a corrente de
vapor esta localizada “dentro” do efeito por causa da elevagdo do ponto de
ebuligdo.
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Figura 4.44 — Evaporacao de solugdes de agucar: 1 efeito
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Figura 4.45 — Perfil de entalpia da evaporagao de solugdes de agucar com 1
efeito

A Tabela 4.3 apresenta os principais resultados da simulacdo. Para os
calculos econdmicos, foram considerados 8500 horas de operacdo por ano,
10 anos de vida Util do equipamento para efeito de depreciacdo e uma taxa
de juros anual de 12%.

Tabela 4.3 — Resultados: 1 efeito

Vapor de aguecimento

Consumo 76706 kg/h
Custo 405,78 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 1,0200
Agua de resfriamento 2967651 kg/h
Custo 59,35 $/h
Custo de capital
Efeito 614258 $
Custos anualizados
Operacao 3953605 $/ano
Capital 190779 $/ano
Total 4144384 $/ano

b) Dois efeitos, alimentacdo frontal:

No estudo da evaporacao em dois efeitos, foi considerado o valor de 15 kPa
como a pressao do Gltimo efeito. Este valor corresponde a temperatura de
ebulicdo da &gua pura de 54°C. Considerando como 112°C a temperatura
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do vapor de aquecimento, o evaporador foi projetado para uma diferenca de
temperatura igual a (112 — 54)/2 = 29°C entre os efeitos. A Figura 4.46
apresenta o fluxograma de processo do equipamento e a Figura 4.47 o
correspondente perfil de entalpia, onde a temperatura deslocada foi
calculada a partir do valor de diferenca de temperatura igual a 29°C.
Novamente, observa-se no perfil de entalpias que as utilidades estdo
localizadas “dentro” dos efeitos, entretanto, destaca-se que o algoritmo
desenvolvido para projeto de evaporadores com mesma diferenca de
temperatura considera apenas as diferencas de temperatura entre efeitos.
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Figura 4.46 — Evaporagao de solugBes de aglcar: 2 efeitos com alimentacdo

frontal
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Figura 4.47 - Perfil de entalpia da evaporagdo de soluces de aglucar com 2

efeitos com alimentacdo frontal

A Tabela 4.4 apresenta os principais resultados da simulacdo, onde os
mesmos dados econdmicos do item anterior foram utilizados.
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Tabela 4.4 — Resultados: Dois efeitos, alimentacao frontal

Vapor de aquecimento

Consumo 37144 kg/h
Custo 196,49 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,4939
Agua de resfriamento 1453003 kg/h
Custo 29,06 $/h
Custo de capital
Efeito 826342 $
Custos anualizados
Operagao 1917191 $/ano
Capital 256649 $/ano
Total 2173840 $/ano

Comparando-se o0s resultados das Tabelas 4.3 e 4.4, nota-se que o0 aumento
do custo de capital devido ac uso de dois efeitos € menor que a economia

obtida no custo de operagao, resultando num menor custo total anualizado.

c) Dois efeitos, alimentacdo reversa:

A Figura 4.48 apresenta o fluxograma de processo do evaporador com dois
efeitos e alimentagdo reversa. Foi efetuado o projeto deste equipamento
utilizando-se o critério da mesma diferenca de temperatura entre efeitos,
sendo igual a 29°C. A Figura 4.49 apresenta o correspondente perfil de
entalpia, onde a temperatura deslocada foi calculada a partir do valor de
diferenca de temperatura igual a 29°C. Neste perfil de temperatura nota-se
gue no segundo efeito a influéncia do termo de calor sensivel é significativo
e isto ocorre porque a corrente de alimentacdo entra no efeito com uma
temperatura de 98°C, significativamente superior a temperatura calculada
do efeito, 54,27°C.
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Figura 4.48 — Evaporagdo de solugdes de aglcar: 2 efeitos com alimentagdo

reversa
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Figura 4.49 — Perfil de entalpia da evaporagdo de solugdes de aglcar com 2

efeitos com alimentagado reversa

A Tabela 4.5 apresenta os principais resultados da simulacao, onde os
mesmos dados econdmicos do item anterior foram utilizados.



Tabela 4.5 — Resultados: Dois efeitos, alimentacao reversa

Vapor de aquecimento

Consumo

Custo

Economia (kg vapor/kg agua evap.)

39845 kg/h
210,78 $/h

0,5299

Agua de resfriamento

1532851 kg/h

Custo 30,66 $/h
Custo de capital

Efeito 792721 %
Custos anualizados

Operagdo 2052218 $/ano

Capital 246207 $/ano

Total 2298425 $/ano
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Observa-se pelos resultados da Tabela 4.5 que a operagdo na configuracdo

frontal apresenta um menor consumo de vapor de aquecimento em relagao

a configuragdo reversa, assim como também uma menor custo total

anualizado. Entretanto, nao se pode generalizar que a configuracdo frontal

sempre melhor que a configuracdo reversa, do ponto de vista de consumo

de energia e custos totais. Uma das varidveis de maior influéncia na

configuragao otima € a temperatura de alimentagdo. Para ilustrar este fato,

foram realizados diversos projetos para ambas configuracles, variando-se a

temperatura de alimentacdo de 30 a 100°C, conforme apresentado na

Tabela 4.6 e Figura 4.50. Para todos os projetos, foi considerado valor de

29°C como diferenga de temperatura entre efeitos.

Tabela 4.6 — Influéncia da temperatura de alimentacdo

Temperatura Configuragao frontal Configuragao reversa
aEEmednatagéo Consumo de Custo, total Consumo de Custol total
(°C) vapor ($/kg) anualizado vapor ($/kg) anualizado
($/ano) ($/ano)
30 48499,00 2696119 45790,51 2545070
40 46840,02 2619892 44922,49 2509162
50 45176,58 2543426 44052,14 2473111
60 43511,12 2466872 43178,13 2436842
70 41839,63 2389970 42303,74 2400569
80 40166,59 2313003 41427,61 2364202
90 38488,24 2235730 40549,89 2327749
100 36806,49 2158278 39669,26 2291122
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Figura 4.50 - Influéncia da temperatura de alimentacdo

Observa-se pela Tabela 4.6 e Figura 4.50 que para temperaturas de
alimentacao baixas, a configuracao reversa apresenta resultados econdémicos
mais interessantes que na configuragdo frontal. Para valores de temperatura
de alimentagao maiores que 70°C, nota-se que a configuracdo frontal traz
resultados melhores. Estes resultados dependem do niimero de efeitos, das
concentragbes inicial e final, do fluido sendo concentrado, porém, a
generalizagdo que pode ser feita € que para temperaturas baixas da
alimentacdo, a configuracdo reversa deve ser preferida em relacdo a
configuragao frontal, enquanto que, para temperaturas elevadas da
alimentagao a configuragdo frontal deve ser preferida. Esta analise apenas
leva em conta aspectos econémicos, entretanto, na selecdo da configuragao
ideal de um sistema de evaporacado deve-se levar em conta também outros
aspectos como problemas associados a viscosidades, efeitos indesejaveis do
produto, etc. No caso particular da concentragao de solugdes de aclcar, um
dos problemas indesejaveis a ser evitado é a inversao de sacarose, que é
pronunciada em altas temperaturas e altas concentracdes (Hugot, 1986).
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d) Trés efeitos:

No estudo da evaporacdo com trés efeitos, o evaporador foi projetado para
uma diferenca de temperatura igual a (112 — 54)/3 = 19°C entre os efeitos.
A Figura 4.51 apresenta o fluxograma de processo do equipamento e a
Figura 4.52 o correspondente perfil de entalpia, onde a temperatura
deslocada foi calculada a partir do valor de diferenga de temperatura igual a
19°C.
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Figura 4.52 — Perfil de entalpia da evaporagdo de solucdes de aglicar com trés
efeitos

A Tabela 4.7 apresenta os principais resultados da simulagao do sistema de

evaporagao de solugbes de aglcar com trés efeitos.
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Tabela 4.7 — Resultados: trés efeitos

Vapor de aquecimento

Consumo 24697 kg/h
Custo 130,65 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,3284
Agua de resfriamento 985043 kg/h
Custo 19,70 $/h
Custo de capital
Efeito 1092598 $
Custos anualizados
Operacao 1277955 $/ano
Capital 339344 $/ano
Total 1617299 $/ano

O equipamento simulado e apresentado na Figura 4.51 nao utilizou a
estratégia de aproveitamento de condensado. Uma nova simulacdo foi
elaborada com aproveitamento do segundo condensado. O fluxograma desta

nova situagdo encontra-se apresentado na Figura 4.53 e o perfil de entalpia
correspondente na Figura 4.54.
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Figura 4.53 — Evaporacdo de solugdes de actcar: trés efeitos com

aproveitamento de condensado
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Figura 4.54 — Perfil de entalpia da evaporacgao de solugbes de aglcar com trés

efeitos e aproveitamento de condensado

A Tabela 4.8 apresenta os principais resultados da simulacao do sistema de
evaporagao de solugbes de aglcar com trés efeitos e aproveitamento de
condensado.

Tabela 4.8 — Resultados: trés efeitos com aproveitamento de condensado

Vapor de aguecimento

Consumo 24336 kg/h
Custo 128,74 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,3236
Agua de resfriamento 1010260 kg/h
Custo 20,21 $/h
Custo de capital
Efeito 1094324 $
Custos anualizados
Operagdo 1266033 $/ano
Capital 339880 $/ano
Total 1605913 $/ano

Comparando-se 0s resultados das Tabelas 4.7 e 4.8, observa-se que 0 uso
de aproveitamento de condensado implicou numa redugao no consumo de
vapor de 24697 para 24336 kg/h (1,5%), um aumento no custo do efeito de
1092598 para 1094324 kg/h (0,2%) e uma redugdo no custo total
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anualizado de 1617299 para 1605913 $/ano (0,7%). Esta diferenca é mais

pronunciada em sistemas de evaporacao com um nimero maior de efeitos,

e) Quatro efeitos:

O evaporador de solugles de aglcar com quatro efeitos foi projetado para
uma diferenca de temperatura igual a (112 — 54)/4 = 14°C entre os efeitos.
A Figura 4.55 apresenta o fluxograma de processo do equipamento e a
Figura 4.56 o correspondente perfil de entalpia, onde a temperatura

deslocada foi calculada a partir do valor de diferenca de temperatura igual a
140C.
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Figura 4.55 — Evaporagao de solugdes de aglcar: quatro efeitos
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Figura 4.56 — Perfil de entalpia da evaporagdo de solugbes de aglcar com
quatro efeitos

A Tabela 4.9 apresenta os principais resultados da simulacdo do sistema de
evaporacao de solugdes de aglcar com quatro efeitos.
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Tabela 4.9 — Resultados: quatro efeitos

Vapor de aguecimento

Consumo 17857 kg/h
Custo 94,46 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,2375
Agua de resfriamento 792946 kg/h
Custo 15,86 $/h
Custo de capital
Efeito 1372649 $
Custos anualizados
Operacao 937727 $/ano
Capital 426324 $/ano
Total 1364051 $/ano

f) Cinco efeitos:

O projeto do evaporador de solugbes de aclcar com cinco efeitos foi
elaborado com uma diferenca de temperatura igual a (112 — 54)/5 = 11°C

entre os efeitos. A Figura 4.57 apresenta o fluxograma de processo do

equipamento e a Figura 4.58 o correspondente perfil de entaipia, onde a

temperatura deslocada foi calculada a partir do valor de diferenga de

temperatura igual a 11°C.

[srEer

{FEED > ”}\2/

!

Figura 4.57 — Evaporagao de solugBes de aglcar: cinco efeitos
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Figura 4.58 — Perfil de entalpia da evaporacdo de solugbes de aglicar com cinco
efeitos

A Tabela 4.10 apresenta os principais resultados da simulagdo do sistema de
evaporacado de solugtes de aglcar com cinco efeitos.

Tabela 4.10 — Resultados: cinco efeitos

Vapor de aquecimento

Consumo 13934 kg/h
Custo 73,71 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,1853
Agua de resfriamento 663400 kg/h
Custo 13,27 $/h
Custo de capital
Efeito 1657046 §
Custos anualizados
Operacao 739322 $/ano
Capital 514653 $/ano
Total 1253975 $/ano

g) Seis efeitos:

Aumentando-se um efeito ao sistema de evaporagao em estudo, utilizou-se
uma diferenga de temperatura igual a (112 — 54)/6 = 9°C entre os efeitos. A
Figura 4.59 apresenta o fluxograma de processo do equipamento e a Figura
4.60 o correspondente perfil de entalpia, onde a temperatura deslocada foi
calculada a partir do valor de diferenga de temperatura igual a 9°C.
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Figura 4.59 — Evaporagdo de solugbes de agucar: seis efeitos
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Figura 4.60 — Perfil de entalpia da evaporagao de solugdes de aclicar com seis

efeitos

A Tabela 4.11 apresenta os principais resultados da simulagdo do sistema de
evaporagao de solucdes de aglicar com seis efeitos.

Tabela 4.11 — Resuitados: seis efeitos

Vapor de aguecimento

Consumo 11292 kg/h
Custo 59,73 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,1502
Agua de resfriamento 576917 kg/h
Custo 11,54 $/h
Custo de capital
Efeito 1946550 $
Custos anualizados
Operacao 605817 $/ano
Capital 604569 $/ano
Total

1210386 $/ano
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h) Sete efeitos:

Considerando-se ainda uma configuragao com sete efeitos, utilizou-se uma
diferenca de temperatura igual a (112 — 54)/7 = 8°C entre os efeitos. A

Figura 4.61 apresenta o fluxograma de processo do evaporador com sete
efeitos.

ST

Figura 4.61 — Evaporagao de solugbes de acucar: sete efeitos

A Tabela 4.12 apresenta os principais resultados da simulagdo do sistema de
evaporagao de solugdes de aglcar com sete efeitos.

Tabela 4.12 — Resultados: sete efeitos

Vapor de aguecimento

Consumo 9619 kg/h
Custo 50,88 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,1279
Agua de resfriamento 521219 kg/h
Custo 10,42 $/h
Custo de capital
Efeito 2203265 $
Custos anualizados
Operagao 521110 $/ano
Capital 684301 $/ano
Total 1205410 $/ano

i) Qito efeitos:

Finalmente, estudou-se também a concentracdo de solucdes de aglcar com
oito efeitos, no qual utilizou-se uma diferenca de temperatura igual a (112 ~
54)/8 = 7°C entre os efeitos. A Figura 4.62 apresenta o fluxograma de

processo do evaporador com ¢ito efeitos.
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Figura 4.62 — Evaporagao de solugGes de aglcar: oito efeitos

A Tabela 4.13 apresenta os principais resultados da simulacao do sistema de

evaporacdo de solucdes de aglcar com oito efeitos.

Tabela 4.13 — Resuitados: oito efeitos

Vapor de aquecimento

Consumo 8376 kg/h
Custo 44,31 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,1114
Agua de resfriamento 449778 kg/h
Custo 9,00 $/h
Custo de capital
Efeito 2488963 $
Custos anualizados
Operacao 453108 $/ano
Capital 773034 $/ano
Total 1226142 $/ano

A configuracdo com sete efeitos € aquela que apresentou o menor custo
total anualizado. A Tabela 4.14 e Figura 4.63 apresentam um resumo de
resultados em fungdo do nimero de efeitos, para a evaporagao de solugbes
de aclicar em equipamentos com alimentagdo frontal e aproveitamento do
segundo condensado.
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Tabela 4.14 — Influéncia do ndmero de efeitos nos custos de concentracdo de

solugbes de aglcar

Ndmero Custos anualizados ($/ano)
de efeitos Operagao Capital Total
1 3953605 190779 4144384
2 1917191 256649 2173840
3 1266033 339880 1605913
4 937727 426324 1364051
5 739322 514653 1253975
6 605817 604569 1210386
7 521110 684301 1205410
8 453108 773034 1226142
= :
3 :

Numero de efeitos

Figura 4.63 — Influéncia do nimero de efeitos nos custos de concentracdo de

solugdes de aclcar

Conclui-se através deste conjunto de simulacBes que o ndmero 6timo de
efeitos para os dados econdmicos considerados neste trabalho é igual a
sete. No entanto, a literatura mostra que usualmente a evaporacac de
solugBes de aglcar € efetuada em sistemas com cinco efeitos, e em alguns
casos com trés ou quatro efeitos. A explicagdo desta diferenca entre o valor

otimo encontrado neste trabalho e o nimero de efeitos utilizado pode ser
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dada de duas formas. Iniciaimente, pode-se atribuir esta diferenca a
utilizagdo de outros fatores econdmicos, por exemplo, uma vida Gtil do
equipamento menor, no que resultaria em valores maiores do custo de
capital anualizado. Além disto, os equipamentos utilizados na concentracdo
se baseiam no mecanismo de convecgao natural e o funcionamento deste
mecanismo € dependente da diferenca de temperatura entre o meio de
aquecimento e o fluido sendo aquecido. O uso de um ndmero maior de
efeitos implica num valor pequeno da diferenca de temperatura entre os
efeitos e isto pode prejudicar a conveccao natural no interior do efeito e
consequentemente a transferéncia de calor. Por esta razdo, as proximas

simulagbes serdo elaboradas com base num equipamento com cinco efeitos.

j) Correntes de extracio:

Schwartzberg (1990) apresenta os dados de um evaporador de solucbes de
acUcar constituido de cinco efeitos, sendo que, nos quatro primeiros efeitos
sao efetuadas extracdes de vapor para uso como meio de aguecimento em
outras correntes do processo de fabricagdo de aglcar. Na configuracdo
apresentada pelo autor, 155944 kg/h de agua sdo evaporados, dos quais
27026, 12294, 12680 e 900 kg/h de vapor vegetal sdo extraidos nos
primeiro, segundo, terceiro e quarto efeito respectivamente. Estes valores
correspondem em relacao ao valor total de dgua evaporada a 17,3%, 7,9%,
8,1% e 0,6%, respectivamente. No caso estudado neste trabalho, a
quantidade total de agua evaporada para se concentrar 94000 kg/h de uma
solugdo de aglcar de 129Brix até 60°Brix € igual a 75200 kg/h. Utilizando a
mesma relagao de extragdo de vapor apresentada por Schwartzberg (1990),
serdo incluidas quatro correntes de extracdo no sistema de evaporacdo com
cinco efeitos, com as respectivas vazdes de 13010, 5941, 6091 e 451 kg/h.
A Figura 4.64 apresenta o equipamento com as quatro correntes de extracdo
e a Figura 4.65 apresenta o perfil de entalpia deste evaporador projeto com
uma diferenca de temperatura entre efeitos igual a 11°C.




154

[stERH

{FEED

Figura 4.64 — Evaporacao de solucbes de aclcar: cinco efeitos e quatro

correntes de extracdo

150
o
2
=
E ) et
S

0

0 5000 10000 15000 20000
Enthalpy flow (kYY)

Figura 4.65 — Perfil de entalpia da evaporagdo de solugGes de aclcar com cinco

efeitos e quatro correntes de extragao

A Tabela 4.15 apresenta os principais resultados da simulacdo do sistema de
evaporagao de solugbes de aglicar com cinco efeitos e quatro correntes de
extracdo.
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Tabela 4.15 ~ Resultados: cinco efeitos e quatro correntes de extracao

Vapor de aguecimento

Consumo 31802 kg/h
Custo 168,23 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,4229
Agua de resfriamento 309061 kg/h
Custo 6,18 $/h
Custo de capital
Efeito 1603377 $
Custos anualizados
Operagao 1482513 $/ano
Capital 497984 $/ano
Total 1980497 $/ano

Observa-se pelos resuitados da Tabela 4.15 que esta estrutura, quando
comparada com o sistema de evaporacdo com simplesmente cinco efeitos, é
menos interessante do ponto de vista econbmico. Esta conclusdo,
entretanto, € apenas parcial, pois 0 vapor vegetal extraido é utilizado como
meio de aquecimento em outros pontos do processo e portanto esta questdo
deve ser analisada sob o ponto de visto do processo compieto, e ndo apenas
do evaporador isolado.

Ressalta-se ainda que, o consumo de vapor no sistema com cinco efeitos
sem correntes de extragdo é 13934 kg/h, enquanto que na estrutura com as
correntes de extracdo € 31802 kg/h, resultando numa diferenca de 17868
kg/h. Esta quantidade adicional, no entanto, permitiu a extracdo de um total
de 25493 kg/h utilizados como meio de aquecimento no processo.
Considerando-se os dados econdmicos adotados, esta quantidade de vapor
enviada ao processo representa uma economia anual de 1124624 $/ano.
Comparando-se os dados apresentados nas Tabelas 4.15 e 4.11 nota-se que
a diferenca entre os custos totais anualizados para inclusao das correntes de
extragdo € igual a 1980497 — 1253975 = 726522 $/ano. Como este valor &€
inferior a economia anual de vapor conclui-se que a inclusdo das correntes
de extragdo € economicamente vidvel.
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k) Compressag mecanica:

Como ja apresentado anteriormente neste trabalho, 0 uso de compressores
mecanicos pode ser uma alternativa interessante para economia de vapor e
consequentemente redugao do custo de uma instalagao de concentragdo de
um determinado produto. Esta decisao depende fundamentalmente do custo
da energia elétrica e do custo do compressor. Uma outra alternativa para
economia de energia seria o uso de trocadores de calor intermediarios para
0 pré-aquecimento da corrente de alimentagdo, entretanto, neste estudo,
como a solugdo de aglcar ja entra na temperatura de 98°C, como resultado

de tratamento anteriores a evaporacdo, esta alternativa ndo sera avaliada.

A Figura 4.66 apresenta uma configuragdao de um equipamento de
evaporagao com cinco efeitos, quatro correntes de extragao de vapor com
vazdes especificadas no item anterior e um compressor mecanico que
recomprime parte do vapor vegetal do quinto efeito, enviando este vapor
para o primeiro efeito.

[STEﬂP’E >
FEED->

U

Figura 4.66 — Evaporacdo de solugtes de aglcar: recompressao mecanica

As simulagbes destes sistemas com recompressdo de vapor foram
elaboradas especificando-se 75% de eficiéncia isoentrdpica e 150 kPa como
pressao de descarga. Diversos valores de poténcia do compressor foram
analisados. A Figura 4.67 e a Tabela 4.16 apresentam os resultados do
projeto deste equipamento com uma diferenca de temperatura entre efeitos
igual a 11°C e poténcia do compressor igual a 1250 kW.
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Figura 4.67 —Evaporacdo de solugGes de aglicar com recompressdo mecanica

Tabela 4.16 — Resultados: cinco efeitos e recompressdo mecanica

Vapor de aquecimento
Consumo 22888 kg/h
Custo 121,08 $/h
Economia (kg vapor/kg agua evap.) 0,3044

Agua de resfriamento 33118 kg/h
Custo 0,66 $/h
Eletricidade 1250 kW
Custo 162,50 $/h
Custo de capital
Efeito 1603379 $
Compressor 1283118 $
Custos anualizados
Operacdo 2416038 $/ano
Capital 896502 $/ano
Total 3312540 $/ano

Observa-se na Figura 4.67 que a linha gue representa o condensador

apresenta uma variagao de entalpia pequena. Isto se da em decorréncia que

quase todo vapor vegetal gerado no Ultimo efeito é succionado pelo

compressor mecanico. Como resultado, 0 consumo de agua de resfriamento

no condensador é pequeno, comparando-se com as outras configuragles,

apresentando um custo de apenas 0,66 $/h. Observa-se também uma

economia de vapor, quando se compara com as outras configuragles,

porém, 0s custos de energia elétrica e do compressor tornam o uso da

recompressao mecanica economicamente inviaveis.
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4.9.2 — Concentracdo de suco de laranja

Suco de laranja concentrado é um produto de grande importdncia para a
economia brasileira, face as crescentes exportagles deste produto para paises
industrializados. O noroeste do Estado de Sao Paulo concentra a regiao de
maior produgdo de suco de laranja no Brasil. Gasparino et ali. (1984) comentam
gue a exportacdo deste produto cresceu de 210000 toneladas em 1976 para
639000 toneladas em 1981, Além deste produto principal, as fabricas de suco
de laranja também comercializam o bagaco de laranja “pelletizado”, que ¢é
utilizado como racdo animal, polpa citrica, alcool de laranja, d-limoneno e dleos
essenciais.

O suco de laranja, apds extraido da fruta, é filtrado e clarificado. O suco natural
nesta condicdo apresenta em média 129Brix. A evaporagao tem como objetivo
elevar esta concentragao de sélidos até 65°Brix, com a finalidade de se reduzir
custos de transporte e também aumentar a vida-de-prateleira do produto. Além
da concentracao, propriamente dita, outros resultados também s&o obtidos

como pasteurizagao e inativacdo de enzimas.

Os equipamentos mais freglientemente utilizados para esta concentrag@o sado
0s evaporadores do tipo TASTE (“thermally accelerated short time evaporator”)
produzidos pela empresa GUMACO. Basicamente, os efeitos deste evaporador
sao do tipo filme descendente, com a diferenca que o liquido na entrada do
equipamento sofre uma vaporizacao parcial por meio de redugao de pressao
formando uma mistura de vapor e particulas liquidas (névoa). Esta névoa é
distribuida uniformemente pelos tubos do evaporador, onde cai livremente
formando um filme, absorvendo calor e evaporando agua, acelerando até
chegar perto de velocidades sonicas no final dos tubos.

GUMACO apresenta um evaporador TASTE constituido de sete efeitos, dois
tambores de expansdo e oito pré-aquecedores, conforme apresentado na
Figura 4.68. A partir das informagles existentes no catdlogo técnico da
GUMACO, foram retirados os dados apresentados na Tabela 4.17.
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Tabela 4.17 — Dados do evaporador TASTE

Corrente de alimentagdo:

Vazao 55629 kg/h

Temperatura 27°C

Concentracdo 129Brix
Corrente de produto

Concentracao 65%
Vapor de aguecimento

Pressao 150 kPa
Efeito #1:

Pressdo 87,8 kPa
Efeito #2:

Pressdo 67,6 kPa
Efeito #3:

Pressao 53,5 kPa
Efeito #4:

Pressao 40,3 kPa
Efeito #5:

Pressac 28,6 kPa
Efeito #6:

Pressao 19,0 kPa
Efeito #7:

Pressao 10,1 kPa
Tambor de expansao #1:

Pressao 4,8 kPa
Tambor de expansao #2

Pressao 1,5 kPa

A configuracdo do evaporador € mista e numerando-se os efeitos ao longo do
fluxo de vapor, o fluxo de liquido segue pelos efeitos na ordem: #5, #6, #1,
#2, #3, #4 e #7. Na modelagem deste sistema de evaporacdo, o pré-
aquecedor que utiliza vapor vivo como meio de aquecimento ndo foi incluido.
Este pré-aquecedor juntamente com o efeito #1 formam na modelagem um
Unico volume de controle. Os valores de temperatura de saida das correntes de
liquido nos pré-aquecedores ndo foram informados. Foi adotada uma diferenga
de temperatura entre o vapor vegetal e o liquido de saida igual a 2°C em todos
0s pré-aquecedores.

A Figura 4.69 apresenta 0 evaporador TASTE definido na tela do programa
EVSIM.
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Figura 4.69 — Modelagem do evaporador TASTE no programa EVSIM

A Tabela 4.18 apresenta 0s principais resultados da simulagao. A vazdo de
vapor de aquecimento calculada foi 7890 kg/h, engquanto que o valor

apresentado por GUMACO € 7358 kg/h, o que representa uma diferenca
relativa de 7,2%.



Tabela 4.18 — Resultados da simulagdo do evaporador TASTE

Vapor de aquecimento

Vazao 7890 kg/h
Efeito #1:
Temperatura 96,570C
Concentracao de entrada 15,03%Brix
Concentragao de saida 18,079Brix
Agua evaporada 7465 kg/h
Efeito #2:
Temperatura 89,75°C
Concentracdo de entrada 18,07°Brix
Concentragéo de saida 22,41°8rix
Agua evaporada 7154 kg/h
Efeito #3:
Temperatura 84,080C
Concentracao de entrada 22,419Brix
Concentragdo de saida 29,189Brix
Agua evaporada 6916 kg/h
Efeito #4:
Temperatura 77,910C
Concentragdo de entrada 29,18°%8rix
Concentragao de saida 41,1308rix
Agua evaporada 6644 kg/h
Efeito #5:
Temperatura 68,420C
Concentracao de entrada 12,000Brix
Concentrag&o de saida 13,3008rix
Agua evaporada 5456 kg/h
Efeito #6:
Temperatura 59,43°C
Concentracdo de entrada 13,30°Brix
Concentragao de saida 15,0308Brix
Agua evaporada 5763 kg/h
Efeito #7:
Temperatura 50,54°C
Concentracao de entrada 41,13%Brix
ConcentragBo de saida 62,890Brix
Agua evaporada 5616 kg/h
Tambor de expansao #1:
Temperatura 36,84°C
Concentragao de entrada 62,899Brix
Concentraggo de saida 63, 789Brix
Agua evaporada 148 kg/h
Tambor de expansao #2:
Temperatura 17,92 °C
Concentracado de entrada 63,789Brix
Concentrag&o de saida 65,0008Brix
Agua evaporada 196 kg/h

162
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4.10 — Comentarios finais

Este capitulo apresentou a modelagem no estado estacionario de sistemas de
evaporacao. A partir deste modelo, foi desenvolvido um programa de
computador que funciona sob o sistema operacional Windows 95. Recursos
avancados de programacdo como a estruturacao de dados por listas de
conexoes € a programacao orientada por objetos facilitam o desenvolvimento
de um aplicativo, fornecendo ao usuario final um programa abrangente e de
facil uso.

Os exemplos apresentados neste capitulo demonstram que a ferramenta
computacional € extremamente flexivel, ou seja, o programa desenvolvido
permite a simulagdo de praticamente qualquer tipo de evaporador, incluindo
acessarios como trocadores de calor, compressores mecanicos, tambores de
expansao, etc.

No exemplo da evaporacao de solugbes de acglcar, demonstrou-se que este
programa se constitui numa poderosa ferramenta para projeto de
evaporadores, permitindo uma andlise completa do compromisso entre
consumo de energia e custo do eqguipamento. Finalmente, no exemplo da
concentragao de suco de laranja, demonstrou-se que o aplicativo Evsim & capaz
de simular equipamentos com alto grau de complexidade, no que se refere ao
nimero de efeitos, tipo de arranjo e nimero de acessérios (trocadores de calor
intermediarios e tambores de expansao).
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CAPITULO 5 — MODELAGEM E SIMULACAO DE
SISTEMAS DE EVAPORACAO EM REGIME
TRANSIENTE

5.1 — Introdugao

A simulacdo de processos em regime transiente, ou também denominada
simulacdo dindmica, € cada vez mais uma ferramenta comum de engenheiros
de processo. Sua aplicagdo pode ser encontrada no projeto de sistemas de
controle, no estudo de procedimentos de partida e parada de uma unidade
industrial, na avaliacdo da flexibilidade de um conjunto de equipamentos, em

estudos de seguranga, e etc.

A disseminagao atual deste tipo de ferramenta é resultado do desenvolvimento
da area de modelagem de processos, aliada a capacidade sempre crescente dos
computadores. Estes desenvolvimentos tém permitido até que aplicativos de
simulacdo dindmica sejam acoplados a sistemas de controle em tempo real,
permitindo que processos quimicos sejam controlados de forma mais robusta,

econdmica e segura.

Poucos frabalhos s3ao encontrados na literatura envolvendo a modelagem e
simulacdo dindmica de sistemas de evaporagdo. Newell e Fischer (1972)
desenvolveram um modelo matematico genérico para evaporadores multiplo-
efeito e compararam este modelo com dados reais de uma instalagdo piloto.
Este modelo € constituido de blocos que representam os efeitos de evaporacéo
e estes blocos sdo “organizados” através de equagdes adicionais de topologia.
O modelo proposto, além de flexivel e genérico, ndo inclui @ modelagem de
estruturas de recompressao de vapor, extragdao de vapor e trocadores de calor

intermediarios.
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Lozano et ali. (1984) estudaram o sistema de controle de um equipamento de
concentracgao de suco de magad com efeito triplo. A modelagem consistiu na
proposta de fungbes de transferéncia para cada efeito cujos parametros foram
determinados a partir de ensaios experimentais num equipamento real. O
modelo desenvolvido € valido apenas para um equipamento especifico e os
autores trabalharam com mais énfase em diferentes estratégias de controle do
equipamento.

Tonelli et ali. (1990) propuseram um modelo matematico — baseado nas
equacles de balango material, energético e de transporte de calor — para 0
mesmo equipamento estudado por Lozano et ali. (1984). Como conseqiiéncia,
este modelo proposto também é especifico para o sistema de concentragdo de
suco de maca com trés estagios e alimentagao frontal.

A proposta deste trabalho é o desenvolvimento de um modelo matematico
genérico e flexivel, para simulagdo dinamica de sistemas de evaporagdo
envolvendo quaisquer tipos de acessorios como recompressdo mecanica ou
térmica de vapor, extracdo de vapor, trocadores de calor intermediarios,
tambores de expansao, e etc.

A seguir serdo apresentados os modulos desenvolvidos para a simulagao
dindmica de sistemas de evaporacdo. Deve-se ressaltar que a base dos
algoritmos de simulagdo dindmica € o regime estacionario, isto €, todas as
relagdes de topologia, assim como, a condigdo inicial sdo estabelecidos pelo
regime estacionario.

5.2 — Tempo de atraso entre os modulos

Sempre que massa ou energia € fisicamente transportada num processo existe
um atraso de tempo associado a esta movimentagdo. Este tempo de atraso
também ¢é denominado de tempo morto (Seborg et ali., 1989, Stephanopoulos,
1984). Isto implica que durante o regime transiente de um processo constituido
de varios equipamentos, os dados de uma corrente de entrada de um
equipamento num dado tempo ndo sdo iguais aos dados desta mesma corrente
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na saida de outro equipamento no mesmo tempo. As perturbacdes de um
equipamento so serdo refletidas no proximo equipamento apds transcorrido o
tempo de atraso entre estes.

No desenvolvimento de um simulador dinamico, o tempo de atraso implica
matematicamente na necessidade de se armazenar os dados de uma corrente
de saida de um equipamento para que estes dados sejam acessados pelo
proximo equipamento apdés o tempo de atraso. Ndo existe, porém, a
necessidade de se armazenar todas as informagdes de correntes de saida
durante toda a simulacdo. Apds os valores serem lidos, estes podem ser

descartados para 0 armazenamento de novas informagdes.

Novamente, as estruturas de dados permitem o desenvolvimento de um
“software” onde os recursos do computador sao melhor explorados. Ingham et
all. 1994, sugerem a utilizacdo de uma fila circular que sdo explicadas
detalhadamente por Schildt (1987b).

Uma fila circular é simplesmente uma matriz com tamanho pré-definido, na
qual o acesso de suas informacdes é controlado por um conjunto de rotinas.
Dois contadores de acesso sao implementados: o contador de leitura e o
contador de gravacdo. Sempre que um dado € lido ou gravado na fila, o
contador correspondente a operacdo é incrementado. Quando o contador chega

ao final da fila ele é movido de volta ao inicio da fila.

O conceito da fila circular foi ainda estendido neste trabalho, pois foi criada
uma classe que redne os objetos e o0s métodos correspondentes para
administracdo da fila. Cada modulo do evaporador possui uma copia desta
classe, entretanto, 0s tempos de atraso foram aplicados exclusivamente para as
correntes de liguido. Através dos métodos de acesso, a cada iteracdo de tempo
a nova vazdo, concentracdo e entalpia de saida de um modulo sdo
armazenados na fila. A cada iteracdo, o modulo seguinte acessa a vazdo,
concentracdo e entalpia armazenada na posi¢ao indicada pelo contador de
leitura, sendo que o numero de termos que separa os contadores de leitura e
gravagao é sempre correspondente ao tempo de atraso do mddulo de saida.
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5.3 — Modelagem dinamica dos mddulos de um evaporador

5.3.1 -~ Corrente de alimentacao

O modelo dinamico do moédulo corrente de alimentacdo, semelhantemente ao
modelo do regime estacionario, ndo apresenta nenhum conjunto de equacgtes
especificas. Porém, este modulo desempenha papel fundamental no modelo
dinamico, pois com grande freqiiéncia estudos transientes sdo efetuados a

partir de perturbagdes da corrente de alimentacao de um processo.

5.3.2 — Corrente de vapor de aquecimento

Da mesma forma que o modulo corrente de alimentagao, destaca-se a
importancia deste modulo a partir do qual perturbagdes podem ser introduzidas
em estudos transientes.

5.3.3 — Corrente de produto

Este mddulo ndo apresenta nenhuma funcdo particular na simulagdo dindmica
de evaporadores.

5.3.4 — Corrente de extracao de vapor

Uma corrente de extracdo de vapor pode, também, ser estudada como origem

de perturbagdes no modelo dinamico.

5.3.5 — Efeito simples

As equacles de topologia foram modificadas em relacdo ao regime
estacionario, pois os dados da alimentacdo de liguido s3o acessados a partir da
fila circular do tempo de atraso do mddulo anterior. Esta modificagdo foi
estendida a todos os mddulos que recebem alimentacdo de liquido. Além das
equagdes de topologia, foram implementadas as equagbes em regime
transiente do balanco material e energético. Duas opc¢des para cdlculo da vazdo
de saida de liquido foram concebidas. A vazdo de saida de liquido pode ser
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calculada, numa primeira opgdo, como sendo proporcional @ massa contida
dentro do efeito ("hold-up™) num dado instante £, conforme a equacgao (71).

Lou}_" = K M (71)

Como segunda opgao, pode-se admitir que esta vazdo de saida de liquido seja
constante e igual ao valor calculado no regime estacionario, como resultado da
existéncia de uma bomba do tipo deslocamento positivo responsavel pela
circulagdo de liquidos entre os efeitos. Em qualquer que seja a opgao escolhida,
a equacdao (71) é utilizada pela simulagdo em regime permanente para

inicializagao do “hold-up”.

No modelo proposto, foi considerada apenas a dinamica da fase liquida no
interior do efeito.

Fquacdes de balanco material:

d(WoutM) .

Sélidos: FATOUTTT W L~ Wi Lot (72a)
dt
Total: M Lot + Vior (72b)
at
Vapor: Vtot - Vour + V::urz (72(:)
Condensado: Cour = Cin + Vi (72d)

Equacdo do balanco de energia:

d(Mhouf)

ar - Lmhfn + an/?vm + G‘nhcm - Loufhouz‘ - Vtorhvouf - Coufhcouf (73)

Dois métodos de simulagdo dinamica foram desenvolvidos. Num meétodo
simplificado as equag¢bes acima sdo resolvidas e a vazao de agua evaporada
(Vior) € calculada a cada tempo em fungao do aquecimento recebido pelo efeito.
No método mais rigoroso, a equagao de projeto do efeito (40) é utilizada para o
calculo da carga térmica e em fungdo das variagbes de temperatura e
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coeficiente global, a nova vazdo de vapor de aquecimento ao efeito é calculada.
O sistema de equagbes diferenciais ordindrias descrito acima é resolvido através
do Método de Euler,

5.3.6 — Efeito com aquecimento externo

0O modelo em regime transiente desenvolvido para o moddulo efeito com
aguecimento externo € bastante semelhante ao efeito simples.
Semelhantemente ao efeito simples, as duas opgbes para calculo da vazao de
liquido foram implementadas.

Equacdes de balanco material:

Sé“dOS: %{M = W L,‘nm WOUZ'LOUf‘ (743)
Total: DT Lo+ Vi (74b)
ar
Vapor: Vir = Vour + Vourz (74(:)
Fauacdo do balanco de energia:
d(Mh :
Lqug) w= Linfin + @ — LoutPlout — ViotHvour (75)

Da mesma forma que para o efeito simples, o sistema de equacbes diferenciais

ordinarias descrito acima é resolvido através do Método de Euler.

5.3.7 — Trocador de calor intermediario

Admite-se, para o trocador de calor intermediario, que pelo fato do liquido ser
incompressivel, perturbacdes de vazdo de liquido ou concentragbes sao
imediatamente refletidas na corrente de saida. A Unica dinamica considerada
esta localizada no balanco de energia, onde perturbacdes de temperatura da

corrente de alimentacdo sdo refletidas na saida do equipamento seguindo uma
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dinamica descrita pelas equagtes abaixo. O trocador de calor possui um valor

de “hold-up” constante e especificado pelo usuario.

Fauacdes de balanco material:

Solidos: Wi = Weyr (76a)
Total: Lin = Loy (76b)
Condensado: Cour = V; (76¢)

Fauacdo do balanco de eneraia:

ot 1
% = 2 i + Vil ~ Louthout = Couthcout) (77)

Semelhantemente ao efeito simples, dois métodos de resolucdo das equacdes
foram desenvolvidos. No método simplificado, a carga térmica é constante e
perturbagbes sao refletidas pela variagdo da temperatura de saida. No método
rigoroso, a equagao de projeto (47) é resolvida simultaneamente com as
equagbes de balango e perturbacbes da alimentacdo sdo refletidas na
temperatura de saida e na carga térmica do trocador de calor. A variacdo da
carga térmica resulta na variagdo da vaziao de vapor de aquecimento
proveniente de algum efeito. O coeficiente global do trocador de calor ({) é um
valor especificado pelo usuario, e diferentemente do efeito simples, seu valor

nao pode ser recalculado em cada iteracao de tempo.

5.3.8 — Trocador de calor com aquecimento externo

Da mesma forma que para o trocador de calor intermediario a Unica dindmica
considerada estd localizada no balanco de energia, e o trocador de calor com
aquecimento externo possui um valor de “hold-up” constante e especificado

pelo usuario.
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Equacles de balango material:

Sdlidos: Wy = Wour (78a)
Total: Lin = Loy (78b)

Equacao do balango de energia:

dhout .

1 .
ar ‘”/;7“ ([—mhfn + Q - l-oufhout) (79)

5.3.9 — Compressor mecanico

Ndo foi considerada nenhuma dindmica no compressor mecanico, e
consequentemente, as equacgdes em regime transiente deste equipamento sao
as mesmas que as equagdes em regime permanente. Ressalta-se, que isto ndo
significa que perturbagBes ndo possam ser introduzidas neste equipamento. As
equacdes do compressor mecanico sdo resolvidas a cada passo de tempo em
conjunto com todos os outros médulos do evaporador.

5.3.10 — Termocompressor

Como no compressor mecanico, nenhuma dinamica foi considerada neste
equipamento.

5.3.11 — Tambor de expansao

O modelo em regime transiente desenvolvido para o mddulo efeito com
aguecimento externo € semelhante ao efeito simples. Semelhantemente ao
efeito simples, as duas opgdes para calculo da vazdo de liquido foram
implementadas.

Equacoes de balanco material:

d(WoutM)
at

Sélidos: = Wy, Lin— WoutLour (80a)
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Total: E’gf Ly — Ly + Vi (80b)

Vapor: Vior = Vour + Voura (80c)

Eguacao do balanco de energia:

d(M hgu[)

P Linftin - LowtBour — ViotMvour (81)

Como ja apresentado anteriormente, 0s recursos da programacao orientada por
objetos foram explorados neste maddulo, permitindo que o médulo efeito com
aquecimento externo utilize 0s mesmos métodos do mddulo tambor de

expansao.

5.3.12 - Condensador

Nenhuma dinamica em especial foi considerada no modulo condensador, mas,
como j& ressaltado anteriormente, as equagles de balanco material e
energético deste equipamento sdo resolvidas simultaneamente com o resto do
evaporador de modo que perturbacbes no sistema podem ter suas

consegliéncias analisadas no condensador.

5.4 — Desenvolvimento de um simulador dinadmico de

sistemas de evaporacao

5.4.1 — Introducdo

Todo modelo dindmico envolve a resolucdo de um conjunto de equagles
diferenciais que descrevem ¢ fendmeno em estudo. Diversos métodos
numéricos podem ser empregados para a resolucao deste sistema de equagdes
diferenciais. Estes métodos se baseiam numa integragdo numérica, onde os
estados de um sistema devem ser calculados iterativamente a cada novo valor
do passo de integracdo. A estratégia computacional escolhida para o
gerenciamento destes passos de integracdo acarretara em possibilidades
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completamente diferentes oferecidas pelo simulador dindmico em

desenvolvimento.

5.4.2 — Estratégias computacionais

Com o surgimento do sistema operacional Windows 95, diversas caracteristicas
deste ambiente computacional podem ser exploradas com 0 objetivo de tornar
um programa de simulagao dinamica, que funciona em microcomputadores,

mais versatil e flexivel.

a) Abordagem cldssica:

Certamente a grande maioria dos simuladores dinamicos, atualmente
existentes, foram desenvolvidos seguindo uma abordagem classica. O
controle do programa € passado para um algoritmo de calculo que passa a
possuir prioridade total sobre o processador. As perturbacbes devem ser
definidas pelo usuario antes do inicio do cdlculo, e o programa € executado
até um tempo final de simulacdo determinado pelo usuario. Eventualmente,
algumas opgles graficas podem ser implementadas para que o usuario
acompanhe o andamento da simulagdo, que durante ¢ processamento,

assume 0 papel de um mero expectador.

Como principal vantagem desta abordagem, destaca-se a velocidade de
processamento. Como o programa possui prioridade sobre o processador,
outras tarefas do computador sdo interrompidas durante os calculos. A
principal desvantagem estd na falta de interatividade com o usudrio. Novas
perturbacOes ndo podem ser introduzidas durante o processamento, se nao
tiverem sido previstas inicialmente. Além disto, 0 processador fica

“bloqueado” a execucdo de outras tarefas simultaneas.

b) Reidgio interno do sistema operacional:

Como ja descrito anteriormente, um programa desenvolvidc para o
ambiente Windows é concebido como um conjunto de rotinas que sdo

ativadas em resposta ao ciclo de mensagens do sistema operacional. Dentre
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os diversos tipos de mensagens, algumas sao dedicadas a operagbes com
tempo. Dentro de um aplicativo, pode-se criar um ou mais reldgios
(“timers™) e rotinas correspondentes a cada reldgio criado. Estas rotinas sdo
ativadas sempre que um determinado tempo especificado na criacdo do
reldgio tenha se passado. Estes reldgios podem registrar intervalos a partir

de um milésimo de segundo.

Seguindo este conceito, pode-se desenvolver uma rotina que resolve uma
iteracdo do método de resolugdo das equacdes diferenciais ordinarias do
modelo, sempre que um determinado intervalo de tempo tiver se passado.
Apds o término da iteracdo, o controle € retornado ao Windows e o
programa fica na espera da préxima mensagem de tempo. Durante este
tempo de espera, o processador fica disponivel para outras tarefas definidas

pelo sistema operacional, ou pelo proprio usuario.

Como principal vantagem deste método, o usudrio pode ficar no controle do
computador, mesmo durante a simulacdo dindmica. Assim, dados podem ser
alterados durante o processamento e novas perturbagbes podem ser
definidas “on-the-fly”. Esta estratégia é particularmente interessante em
simuladores didaticos, onde o tempo de simulacdo corresponde ao tempo
real e 0 usuario deve tomar decisGes de controle ao longo da execugdo do
programa. Deve ficar claro que um milésimo de segundo do processador
pode corresponder a um tempo diferente do processo real. O intervalo de
tempo definido para ativa¢do do ciclo de mensagens para atualizagdo do
“timer” ndo necessariamente ¢ igual ao passo de integracdo utilizado no
método numeérico.

Como principal desvantagem, esta estratégia ndo é adequada quando o
principal interesse é a velocidade de calculo. Nesta situagdo, o tempo de
espera entre passos de integracdo ndo é desejado. Além disto, alguns
problemas podem surgir quando o tempo de processamento de uma
iteragdo € superior ao intervalo de tempo definido para atualizacdo “timer”.
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Quando isto ocorre, 0 processador “pula” alguns passos de integragao e o

tempo do modelo e o tempo do “timer” entram em dissincronia.

c) Processamento multitarefa:

As primeiras versdes do sistema operacional Windows ja ofereciam
capacidade multitarefa. Nestas versdes, esta capacidade era considerada
nao-preemptiva (“non-preemptive muttitasking”), conforme Petzold (1996).
Isto significa que para um aplicativo explorar as capacidades multitarefa do
sistema operacional € necessario que explicitamente o programa devolva 0
controle para o Windows. Dentro do contexto de um simulador dinamico,
isto corresponderia que ao final de cada passo de integragao, a rotina de
calculo devolveria o controle aoc Windows para que o ciclo de mensagens
seja percorrido antes do inicio da proxima iteracdo. Caso contrario, a rotina
se comportaria como descrito na abordagem classica, tendo prioridade total
sobre o processador.

O sistema operacional Windows 95 apresenta um avanco neste topico,
oferecendo a capacidade multitarefa preemptiva ("preemptive multitasking”)
ou também denominada muitilagos ("muiltithread”). Um lago (“thread”) pode
ser entendido como um pedago de um programa principal, € que portanto
compartilha os mesmos recursos deste programa principal (memdria,
arquivos, etc), mas que é enxergado de forma independente pelo
processador. O Windows 95 possui a capacidade de administrar
simultaneamente varios lagos, de modo que, seguindo uma hierarquia de
prioridades o processador é dividido em “fatias de tempo” para a execugdo
simulténea deste conjunto de lacos.

Em termos de programagdo, um lago € simplesmente um tipo de fungao,
que por sua vez pode executar outras funcdes. Esta funcdo deve ser
explicitamente declarada como um lago, e 0 aplicativo Builder C++ oferece
0s recursos da programacao orientada por objetos através de uma biblioteca
VCL para facilitar a criagdo de novos lagos. O programa principal inicia sua

execucao na forma de um lago principal, e ao longo de seu funcionamento
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novos lagos podem ser criados, ficando a cargo do sistema operacional o
gerenciamento deste conjunto de lagos.

Conclui-se assim que nem toda funcdo de um programa para Windows 95
funciona como um lago, e por esta razéo a abordagem classica pode ser
utilizada mesmo neste ambiente multitarefa. A concepcdo do nimero de
lagos de um programa deve ser feita criteriosamente, pois o gerenciamento
destes lagos ocupa parte do tempo do processador. A documentacdo do
Builder C++ recomenda que um programa nao deve criar mais que 16 lagos
simultaneos, pois acima deste valor ja se observa uma piora do desempenho
do computador. Uma outra preocupagao na concepgao dos lagos € a
sincronia entre estes, principalmente quando os recursos do computador sdo

compartithados.

O processamento multitarefa consiste numa abordagem com muitas
vantagens para o desenvolvimento de um simulador dinamico. O usuario é
mantido no controle do programa durante a resolugao das equacgdes
diferenciais, de modo que, novas perturbacbes podem ser introduzidas em
gualquer instante, permitindo a visualizacdo imediata sobre seus efeitos. O
programa assume uma caracteristica mais interativa, motivando o usuario
em explorar ao maximo os recursos disponiveis do software. Além disto, ndo
existe a espera entre o final de um passo de integracdo e o inicio do
proximo passo, acarretando num cédigo com velocidade de processamento

otimizada.

A arquitetura do simulador baseada em lagos também facilita futuros
desenvolvimentos na area de controle e automacdo de processos. Pode-se
imaginar em futuros trabalhos o desenvolvimento de lacos que simulem o
controlador do equipamento rodando em paralelo com a simulagdo dinamica
propriamente dita. No caso da integragao em controladores em tempo real,
a arquitetura de lacos pode estar funcionando em paralelo com um

programa de supervisao e controle de um processo em tempo real.
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5.4.3 - Interface com o usuario

A base da interface do programa com o usudrio ¢ a mesma que do simulador
estatico. Para a simulac@o dindmica de um sistema de evaporacdo € necessério
que este seja descrito e tenha seus balangos de massa e energia do regime
permanente resolvidos como condigdo inicial do modelo.

O programa Evsim sd permite a gue a simulacdo dindmica seja efetuada
quando tiver na memdria do computador um evaporador no regime
estacionario convergido. Quando esta convergéncia é obtida, os botdes (Figura
5.1) sdo ativados para inicio dos cdlculos. O usudrio possui trés opgdes: iniciar
o calculo, impor uma pausa e encerrar 0s calculos. Em gualquer instante, o
usuario pode acessar a janela de dialogo de um mddulo para obter dados

parciais da simulagdo, sem com isto interromper a simulagdo.

EEEE

Figura 5.1 — BotOes para simulacdo dinadmica

As perturbacgdes podem ser definidas em qualquer instante, e para isto, basta o
usuario alterar alguma das informacles de um modulo através das
correspondentes janelas de didlogo. Além disto, foram desenvolvidas duas
janelas com controles para perturbacdo dos dados das correntes de
alimentacdo (Figura 5.2) e de vapor de aquecimento (Figura 5.3).

Feed Dynamic Controls

Flow rate ]IQDDU kg/h [
Composition ID,E 0o r~ j
Temperature }[3[3,0 o ;_" j

Figura 5.2 — Controles dinamicos da corrente de alimentagdo

Steam Dynamic Controls

F_Ibw rate :';4053 ke T

Presswe 200 kPa P

Figura 5.3 — Controles dinamicos da corrente de vapor de aguecimento
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Para visualizacdo dos resultados parciais da simulagao dindmica foram
implementadas duas estratégias: apresentagao de graficos e gravagdo de dados
em arquivos. Cada médulo pode dispor na tela do computador de um gréfico
que apresenta como algumas de suas varidveis estdao sendo alteradas em
funcdo do tempo. Estes graficos sdo atualizados ao longo da resolugdo das
equacbes dos modulos, e permitem uma visualizacdo rdpida do que esta
ocorrendo em um modulo. Foram utilizados os gréficos do tipo “Time series” da
biblioteca “Graphics Server” desenvolvida pela empresa Pinnacle, Inc. e
incorporada ao programa através do recurso “Active-X”. Estes graficos, além de
serem atualizados dinamicamente, oferecem opgBes de impressao e
transferéncia para outros aplicativos. A Figura 5.4 apresenta a janela principal

do programa Evsim com dois graficos dindmicos abertos com dados parciais.

¥ EVSIM - [C:\My Programs\E vsim\Jef-frontal.ev] MEIE
Fle Edt Add Bun Pinch Tools View

elplal mlelel| s o elel x| ol

)
Fm>
e M

Flow rate i?l’fﬂﬁ kgh
Comgosgion imm& oz
Temperature 1300 °C yd e
e Tt o8 : . |
time (s} i £5)
et SR ;3 EE 21 T | S 4
(M 69.49 kg w017 MM 4024 kg w029
{JL 634890 kg/hdly 26247 kg @IL 402387 kghdly 273618 kg/

{Postior: (234,55] | - . . . [Staus CONVERGED iTamec 6790 s

Figura 5.4 — Graficos dindmicos do programa Evsim
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Caso sejam desejados dados mais detalhados da simulagdo dindmica de um
modulo, dados parciais podem ser gravados em arquivos tipo texto, em formato
proprio para leitura em planilhas ou outros programas. Segue abaixo um
exemplo dos dados gravados ap0s a perturbagdo na vazao de alimentacdo de
um efeito e o grafico do perfil da concentragdo de saida e temperatura em

funcdo do tempo preparado na planilha Excel (Figura 5.5).

t(s); p(kPa); T(C);M(kg);Lout(kg/h);wout(); V(kg/h)

5.00;  75.00; 92.82; 499.99; 2499.96; 0.4000; 7494.42
10.00;  75.00; 92.82; 500.00; 2500.00; 0.4000; 7494.42
15.00;  75.00; 92.85; 492.38; 2462.67, 0.4048; 8014.19
20.00;  75.00; 92.88; 484.80; 2424.76; 0.4097;, 8013.53
25.00; 75.00; 92.91; 477.28; 2387.13; 0.4147; 8012.82
30.00;  75.00; 92.94; 469.80; 2349.76; 0.4199; 8012.07
35.00;  75.00; 92.97; 462.38; 2312.65; 0.4252; 8011.26
40.00;  75.00;  93.01; 455.01; 2275.81; 0.4306; 8010.41
45.00; 75.00; 93.04; 447.70; 2239.23; 0.4361; 8009.49
50.00;  75.00; 93.08; 440.44; 2202.90; 0.4418; 8008.51
55.00;  75.00; 93.12; 433.22; 2166.84; 0.4477; 8007.46
60.00;  75.00; 93.17; 426.06; 2131.03; 0.4537; 8006.33
65.00;  75.00; 93.22; 418.95; 2095.48; 0.4598; 8005.12
70.00;  75.00; 93.27; 411.90; 2060.19; 0.4661; 8003.83
75.00;  75.00; 93.32; 404.89; 2025.14; 0.4726; 8002.43
80.00;  75.00; 93.38; 397.93; 1990.35; 0.4793; 8000.93
85.00;  75.00; 93.44; 391.03; 1955.81; 0.4862; 7999.32
90.00;  75.00; 93.51; 384.17; 1921.53; 0.4932; 7997.58
95.00;  75.00; 93.58; 377.36; 1887.49; 0.5005; 7995.70
100.00;  75.00;  93.66; 370.60; 1853.70; 0.5080; 7993.67
105.00;  75.00;  93.74; 363.90; 1820.16; 0.5156; 7991.48
110.00;  75.00; 93.83; 357.24; 1786.86; 0.5235; 7989.10
115.00;  75.00; 93.93; 350.63; 1753.82; 0.5317; 7986.53
120.00;  75.00; 94.04; 344.07; 1721.02; 0.5401; 7983.74
125.00;  75.00; 94.15; 337.56; 1688.47; 0.5487; 7980.71
130.00;  75.00; 94.28; 331.10; 1656.16; 0.5577; 7977.42
135.00;  75.00; 94.42; 324.69; 1624.11; 0.5669; 7973.84
140.00;  75.00; 94.57; 318.33; 1592.30; 0.5764; 7969.93
145.00;  75.00; 94.73; 312.02; 1560.74; 0.5862; 7965.67
150.00;  75.00; 94.91; 305.76; 1529.43; 0.5963; 7961.02
155.00;  75.00;  95.11; 299.55; 1498.36; 0.6068; 7955.93
160.00;  75.00;  95.33; 293.39; 1467.55; 0.6176; 7950.36
165.00;  75.00; 95.57; 287.28; 1437.00; 0.6288; 7944.25
170.00;  75.00;  95.83; 281.22; 1406.70; 0.6403; 7937.54
175.00;  75.00; 96.12; 275.21; 1376.65; 0.6523; 7930.15
180.00;  75.00; 96.45; 269.26; 1346.87; 0.6647, 7922.02
185.00; 75.00; 96.81; 263.35; 1317.36; 0.6775; 7913.04
190.00;  75.00; 97.21; 257.51; 1288.11; 0.6908; 7903.11
195.00;  75.00; 97.65; 251.71; 1259.14; 0.7045; 7892.10
200.00;  75.00; 98.15; 245.98; 1230.45; 0.7188; 7879.87
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Figura 5.5 — Exemplo da transferéncia de dados para a planilha Excel

Foi elaborada também uma janela de didlogo com parametros gerais relativos a
simulagdo dinémica (Figura 5.6). O parametro “step size” especifica 0 tamanho
do passo de integracdo utilizado no método de Euler internamente nos mddulos
do evaporador. O valor ideal para cada caso deve ser determinado por tentativa
e erro, com hase no compromisso entre precisdo e velocidade de calculo.
Verificou-se, ap0s varios testes que as rotinas de atualizagdo da tela do
computador sdo mais lentas que o calculos da simulagdo propriamente dita. Em
particular, a biblioteca “Graphics Server” é muito lenta € por essa razao 0 uso
de graficos para acompanhar a simulagdo dindmica deve ser criterioso. O
mesmo raciocinio pode ser estendido para a gravagao de dados em disco.
Normalmente, ndo existe a necessidade de apresentagao de dados parciais da
simulacdo dinamica em todas iteragSes do modelo. Deve-se lembrar ainda que
a dindmica de evaporadores € muito lenta, e no caso de multiplos-efeitos tem-
se um sistema constituido de varios tanques em série. Em decorréncia disto,
recomenda-se que o tempo de atualizagdo (“update interval”) seja maior que o
passo de integracdo para que a simulacdo tenha sua velocidade de calculo
otimizada. Obviamente, o tempo de atualizagdo nunca pode ser menor que o
passo de integragdo. Nota-se também que a velocidade de processamento num
software de caracteristicas interativas ndo € fungdo exclusiva de métodos
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numericos. No caso do Evsim, a forma como usuario explorar a interface grafica
do programa trarda grandes interferéncias no seu desempenho final. Foi
implementado também um cronémetro (“stopwatch”), através do qual o
usudrio pode programar uma seqléncia de pausas no simulador para que
dados sejam analisados ou novas perturbagbes sejam introduzidas. Nesta
janela de didlogo também é possivel a escolha do tipo de modelo dindmico a
ser utilizado para a simulacdo dos efeitos e do trocador de calor. A opgao
“Simulation” designa o modelo simplificado, no qual apenas as equagdes de
balango material e energético sdo resolvidas. Através da opgdo “Rating”, pode-
se optar pelo modelo rigoroso onde as equagdes de projeto dos equipamentos
também sdo levadas em consideragao.

Siep'fs.iie’ [UT_— s
Updateintervai  [1.00 s
~Stopwatch™ SD— —

60,00 " Add s.tap

210.80 PR A~

s
Delete stop
~Bun mode
& Simulation
" Raling
oK Cancel

Figura 5.6 — Parametros gerais do simulador dindmico
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5.5 - Estudos de caso

5.5.1 — Concentragao de suco de maga

Lozano et ali. (1984) estudaram o controle de um evaporador de suco de maga
e neste estudo foi realizada uma modelagem baseada em fungbes de
transferéncia. Os parametros do modelo proposto pelos autores foram
ajustados a partir de dados experimentais obtidos numa instalagdo piloto.

O evaporador em estudo € constituido de trés efeitos com arranjo frontal,
dotado de trés trocadores de calor intermedidrios. A Figura 5.7 apresenta a
configuragdo do equipamento definida no programa Evsim. A Tabela 5.1 mostra
os dados em estado estacionario do evaporador descrito por Lozano et ali.
(1984) e obtidos experimentalmente.

Tabela 5.1 — Dados do concentrador de suco de maca

Corrente de alimentacao:

Vazao 9360 kg/h

Temperatura 35¢C

Concentracao 16,3°Brix
Vapor de aquecimento

Pressao 220 kPa
Efeito #1:

Press3ao 145 kPa

Concentragdo 23,29Brix
Efeito #2;

Pressao 80 kPa

Concentracao 36,89Brix
Efeito #3:

Pressdo 20 kPa

Concentracao 70,09Brix
Trocador de calor conectado efeito #1:

Temperatura de saida 103°C
Trocador de calor conectado efeito #2:

Temperatura de saida 820C

Trocador de calor conectado efeito #3:
Temperatura de saida 440(C
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Figura 5.7 — Concentrador de suco de maca

A partir dos dados da Tabela 5.1, foi efetuada a simulagdo do sistema de
evaporacdo e chegou-se aos valores de concentragac de saida do primeiro e
segundo efeito 23,05 e 36,81°Brix, respectivamente. Estes valores representam
erros percentuais de 0,7% e 0,0% , respectivamente em rela¢do aos valores da
Tabela 5.1. Conclui-se que o programa desenvolvido neste trabalho apresenta

excelente concordancia com dados reais de evaporadores em operacao.

Os autores efetuaram diversos testes em malha aberta para 0 ajuste dos
parametros do modelo por eles proposto. Um dos testes foi uma perturbagdo
na vazao da corrente de alimentacao, reduzindo seu valor de 9360 a 8300 kg/h.

Num primeiro estudo, procurando reproduzir os resultados experimentais
obtidos por Lozano et ali. (1984) foram adotados os valores de tempo de atraso
iguais a 0, 10, 10, 8, 8, 8, e 8 s para a corrente de alimentacdo, trocadores de
calor dos efeitos #3, #2 e #1 e para os efeitos #1, #2 e #3, respectivamente.
Em todos os trocadores de calor foram adotados os valores de “hold-up” iguais
a 200 kg e coeficientes globais de transferéncia de calor iguais a 2000 kJ/h m 2
oC. Em todos os efeitos foi adotado o valor 200 para as constantes dinamicas

da equacdo (71).

A Figura 5.8 apresenta os resultados das simulag@es dinamicas do concentrador
de suco de magad, em conjunto com os dados experimentais do equipamento. A
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partir desta figura conclui-se que o método simplificado desenvolvido neste
trabalho n8o é capaz de representar adequadamente dados experimentais de
evaporadores reais. Dentre as vdrias simulagBes realizadas com o metodo
rigoroso, conclui-se gue o uso de valores constantes do coeficiente global dos
efeitos de evaporagdo também ndo permite um bom ajuste aos dados
experimentais. Dentre as equacgdes para calculo do coeficiente global de
transferéncia de calor, conclui-se pela Figura 5.8 que a atualizagdo destes
valores em cada iteracdo de tempo atraveés da equacdo de Baloh apresentou a
melhor coeréncia com 0s dados experimentais.

1,00

simplifcado

0,85

Hopsiock

0,80 ) Dados
0!75 . expenmentats e s e et i e

Concentragao

0.70

L 4

0‘85 i e e e e o SR8 8 855 s

0,60

0 20 40 60 80 100 120
Tempo (s}

Figura 5.8 — Comparagdo de modelos na simulagdo dindmica de concentrador
de suco de maga

Utilizando-se a equagdo de Baloh, procurou-se investigar também a influéncia
das constantes dindmicas dos efeitos. Os resultados destas simulagOes
encontram-se apresentados na Figura 5.9. Verifica-se nesta figura que o valor
da constante dindmica de um efeito traz fortes implicagbes no comportamento
dindmico de um sistema de evaporagdo. Quanto menor a constante, maior sera
o “hold-up” calculado no regime estacionario € mais absorvidas serdo as
perturbacbes na entrada de um efeito. Este fato pode ser bem observado na
curva com K = 10 h'?, onde no tempo simulado (120 s) ndo foram observadas
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variagdes significativas na concentragdo de saida do efeito #3. Por outro lado,
na curva com K = 1000 h, nota-se uma resposta répida do evaporador a
perturbacBes pelo fato dos efeitos apresentarem uma pequena capacitancia.
Em termos praticos, esta constante € funcdo das dimensdes do equipamento, e
principalmente, do tipo de equipamento. Por exemplo, evaporadores do tipo
calandria possuem um grande volume de liquido em seu interior, implicando em
valores de K peguenos e um comportamento dindmico lento. Ja no caso de
evaporadores de filme descendente, a quantidade de liquido existente no
interior do efeito € pequena, resultando em valores de K grandes e um

comportamento dinamico rapido.
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Figura 5.9 — Influéncia das constantes dinamicas

Conclui-se que o0 modelo de simulacdo dindmica de evaporadores muitiplo-
efeito desenvolvido neste trabalho € capaz de reproduz com grande preciséo
dados experimentais de equipamentos e constitui-se numa poderosa
ferramenta para o estudo do regime transiente de sistemas de evaporagao.
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5.5.2 — Limpeza de filtros na evaporacao de malto-dextrina de milho

Qs dados apresentados neste estudo de caso foram adaptados a partir de um

caso real de uma inddstria brasileira.

Malto-dextrina pode ser obtida a partir da hidrdlise parcial de amido de milho. O
licor diluido, consiste numa solugdo de malto-dextrina em agua com 30%, e
que deve ser concentrada até 82%. Para isto, utiliza-se um evaporador com
quatro efeitos, arranjo misto, aproveitamento de condensado, termocompressor
e tambor de expansdo. A Tabela 5.2 apresenta os dados deste equipamento, e
a Figura 5.10 apresenta a configuragao do evaporador de malto-dextrina
definido no programa Evsim.

Tabela 5.2 — Dados do evaporador de malto-dextrina

Corrente de alimentacao:

Vazao 30000 kg/h

Temperatura 700C

Concentracao 30%
Corrente de produto

Concentracao 82%
Vapor de agquecimento

Pressdao 125 kPa
Efeito #1:

Pressdo 40 kPa
Efeito #2:

Pressado 24 kPa
Efeito #3:

Pressao 18 kPa
Efeito #4:

Pressao 11 kPa
Tambor de expansao:

Pressdo 11 kPa
Termocompressor:

Pressao de descarga 125 kPa

Eficiéncia 30%

Pressdo do vapor motriz 1000 kPa

Vazao de vapor 2500 kg/h




187

A partir dos dados da Tabela 5.2, foi efetuada a simulagdo em regime
estacionario do evaporador de malto-dextrina, chegando-se aos valores da
Tabela 5.3. Para o calculo de propriedades fisicas, foram utilizadas as
correlacbes apresentadas para solugdes de glicose.

Tabela 5.3 — Resuitados da simulaga@o no estado estacionario

Vapor de aguecimento

Vazao 2025 kg/h
Efeito #1:

Temperatura 77,79°C

Concentragao de entrada 56,34%

Concentragdo de saida 80,10%

Agua evaporada 4737 kg/h
Efeito #2:

Temperatura 65,31°C

Concentragao de entrada 44 60%

Concentragdo de saida 56,34%

Agua evaporada 4207 kag/h
Efeito #3:

Temperatura 58,56°C

Concentracao de entrada 30,00%

Concentracdo de saida 35,62%

Agua evaporada 4731 kg/h
Efeito #4:

Temperatura 48,57°C

Concentracao de entrada 35,62%

Concentragdo de saida 44,60%

Agua evaporada 5088 kg/h
Tambor de expansao

Temperatura 49,03°C

Concentracdo de entrada 80,10%

Concentragdo de saida 82,00%

Agua evaporada 260 kg/h
Termocompressor:

Succao/Vapor motriz 0,23 kg/kg

A corrente de alimentagdo do sistema de evaporagao, antes de seguir a este
equipamento passa por um filtro com o objetivo de se retirar substancias que
promovem uma coloragdo indesejada ao produto final. A cada duas horas de
operacdo o filtro deve ser lavado com dgua para a remogao destas impurezas.
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Pcada operacio de lavagem s3o utilizados 2 m® de dgua. Pelo fato de uma

%Jena quantidade de malto-dextrina ficar retida nas telas do filtro, este
ﬁuto é também lavado pela dgua de limpeza dos filtros, e por isso, a agua
B acaba contendo aproximadamente 1% de malto-dextrina. Uma analise
Womica preliminar concluiu que é mais vantajoso processar esta agua
%uaf no sistema de evaporagdo e recuperar a maito-dextrina, do que enviar
.a’gua para o sistema de tratamento de efluentes, O processamento destes
@ de dgua para recuperagdo de malto-dextrina é realizado em 15 minutos, e
ﬁntc durante estes minutos o evaporador passa a receber uma guantidade
aona! de alimentacdo de 8000 kg/h. Esta alimentacdo adicional somada a
@ntacdo existente resufta numa vazdo total de 38000 kg/h, numa
Rentraciio de 23,89% de malto-dextrina. A Figura 5.11 mostra graficamente
g esta corrente de alimentagdo tem seus valores perturbados em fungdo do
o, como resultado desta operagdo de lavagem dos filtros.
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Figura 5.12 — Concentracao final de malto-dextrina

A Figura 5.12 apresenta a variacao da concentracdo final de maito-dextrina em
funcao do tempo. A partir desta figura, pode-se observar 0s seguintes fatos:

+ durante a periodo em que a dgua de lavagem & processada, o sistema de
evaporagao atinge regime permanente com uma concentragdo final de
malto-dextrina igual a 76,11%;

+ este regime permanente provisério é atingido aproximadamente 6 minutos

apos a perturbagdo;

+ a concentracao final de malto-dextrina retorna ao valor de 82,00% aos 20
minutos, ou seja, 5 minutos apds cessado processamento de agua de
lavagem;

+ a concentracdo de malto-dextrina sempre passa por um valor de pico
(maximo ou minimo) antes de atingir um novo estado estacionario,

seguindo o comportamento tipico de um sistema com resposta inversa.

A ocorréncia de resposta inversa na dindmica de processos quimicos é descrita

por varios autores, como por exemplo por Seborg et ali. (1989). Estes autores
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exemplificam a ocorréncia de resposta inversa no refervedor de colunas de

destilacdo e em reatores tubulares cataliticos com reagdes exotérmicas.

A literatura ndo apresenta nenhuma descricdo de resposta inversa em
evaporadores e isto pode ser atribuido ao fato da dinamica destes
equipamentos ser pouco estudada. Além disto, a resposta inversa em
evaporadores ndo é encontrada em qualquer configuragdo, como por exemplo,

no estudo de caso da concentragdo de suco de maca.

Seborg et ali. (1984) explicam que a resposta inversa ocorre quando efeitos
dinamicos competitivos operam em escalas de tempo diferentes. Isto ocorre
nos sistemas de evaporacao, pois enguanto a dindmica do liquido é lenta —
fungdo de “hold-up” e tempos de atraso — a dinamica do vapor é rapida como
conseqliéncia das altas velocidades caracteristicas do escoamento de vapor

numa tubulagdo.

O efeito #3 é onde a corrente de alimentag¢do entra no sistema de evaporagao.
Como observado na Tabela 5.2, a alimentacdo se encontra a 70°C, numa
temperatura superior a deste efeito no estado estacionario (58,56°C — Tabela
5.3). O aumento na vazdo de liquido acarreta no aumento da entalpia da massa
de liquido existente no efeito #3, apresentando como consegiiéncia o0 pequeno
aumento de sua temperatura, conforme observado nos primeiros segundos da
Figura 5.13. Apds aproximadamente 5 s, no entanto, o efeito da diluigdo desta
massa de liguido comega a ficar mais pronunciado reduzindo a elevagdo do
ponto de ebulicdo do efeito e acarretando numa diminuigdo de temperatura até

o valor do novo estado estacionario ser atingido.

Durante estes 5 s iniciais, a vazdo de alimentacdo ao efeito #2 ainda nao foi
perturbada. Entretanto, como a temperatura do efeito #3 aumentou, a
diferencga de temperatura entre estes efeitos diminuiu, acarretando numa
diminuigdo de carga térmica do efeito #3, fazendo com que a vazdo de agua
evaporada no efeito #2 seja diminuida. Esta diminuigdo de agua evaporada no
efeito #2 implica no aumento de pressdo deste efeito, que pode ser observado
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através do aumento de sua temperatura na Figura 5.13, e também na
diminuicdo de sua carga térmica.

0O mesmo fendmeno tende a ocorrer entre os efeitos #2 e #1. A diminuicdo da
carga térmica do efeito #2 resulta na diminuicdo da agua evaporada no efeito
#1 e trazendo como conseqiiéncia 0 aumento de sua pressdo e temperatura.
Observa-se assim que 0 aumento de temperatura nos primeiros instantes
observado no efeito #3 & ampliado até o efeito #1. O efeito #1, por sua vez,
recebe como meio de aquecimento vapor vivo mantido a pressdo e temperatura
constantes. O aumento da temperatura deste efeito causa a diminuicdo de sua

carga térmica sem afetar a pressdo e temperatura do vapor vivo.

A Figura 5.14 apresenta as vazfes de vapor vegetal nos efeitos durante os trés
minutos iniciais apds a perturbacdo. Nesta figura, nota-se claramente que todas
as vazdes de vapor tendem a um valor no novo estado estacionario superior ao
estado estacionario inicial. Com a estabilizacdo das temperaturas dos efeitos #2
e #3, o efeito #2 passa requerer um aumento de vapor de aguecimento
proveniente do efeito #1. Entretanto, como a dindmica das vazdes de liquido €
muito lenta, na faixa de 30 a 60 s a vazdo de liquido alimentado ao efeito #1
ainda nao foi aumentada consideravelmente. Por causa disto, a concentragao
do liquido do efeito #1 aumenta (Figura 5.15) durante o tempo em que 0 seu
“hold-up” (Figura 5.16) diminui com o tempo. A medida que a vaz3o de liquido
alimentada a este efeito é aumentada, observa-se que o “hold-up” passa a
aumentar causando a diminuicdo da composicdo do liquido no efeito #1 até
atingir o valor do novo estado estaciondrio, inferior ao estado estacionario

inicial.

Observa-se na Figura 5.13 que passados os instantes iniciais apds a
perturbacdo a temperatura do efeito #1 é reduzida drasticamente de 81 a
67°C.

Durante todo o processo, a pressao do efeito #4 € mantida constante em 11
kPa, pois o Ultimo efeito esta ligado diretamente ao condensador e ao sistema
de vacuo. A variagao de temperatura deste efeito é resultado exclusivo da
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variacdo de concentragao do liquido no seu interior. Nota-se na Figura 5.13 que

a temperatura pouco varia neste efejto.
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Figura 5.13 — Perfil de temperaturas no evaporador de malto-dextrina
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Figura 5.14 — Perfil de vazles de vapor vegetal no evaporador de malto-

dextrina
: #1
0,8 e e e / -
0,7
b
o 086
g 2
&) #4
[}!3 - o S S S
/
#3
0 30 80 90 120 150 180
Tempo (s)

Figura 5.15 — Perfil de concentrages no evaporador de malto-dextrina
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Figura 5.16 — Perfil de “hold-up” no evaporador de malto-dextrina
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Conclui-se pela andlise acima que o comportamento de um sistema de
evaporacgo é extremamente complexo, como resultado das diversas interagGes
com dinamicas diferentes entre os médulos que o constituem. Com relacdo ao
tambor de expansdo, este equipamento pouco interage com o resto do
equipamento, e 0 seu comportamento dindmico € fungdo direta do
comportamento do efeito anterior, no caso estudado do efeito #1. O
comportamento dinamico do termocompressor € funcdo da vazdo de vapor
motriz (mantida constante durante o estudo), das condicdes do vapor de
succdo e da pressdo de descarga. O vapor de sucgdo do termocompressor é
resultante do efeito conectado ao sistema de vacuo, e como ja discutido,
apenas variagbes minimas sdo observadas neste efeito. A descarga do
termocompressor € misturada com o vapor vivo, que também teve suas

propriedades mantidas constantes durante a simulagao.

5.6 — Comentarios finais

O comportamento dindmico de sistemas de evaporacdo € um assunto ainda
pouco explorado até hoje. Neste trabalho, foi desenvolvido um simulador
dindmico de evaporadores multiplo-efeito que apresenta como principais

caracteristicas:

+ flexibilidade: o modelo desenvolvido permite a definicdo de qualquer
numero de efeitos, arranjados em qualquer configuracdo: frontal, reversa ou
mista;

¢ abrangéncia: acessérios como trocadores de calor intermedidrios, tambores
de expansao, compressores mecanicos e termocompressores podem ser
incluidos no modelo de simulagdo;

¢ interatividade: o uso da arquitetura multitarefa do sistema operacional
Windows 95 permite ao usuario o acompanhamento da simulacdo dinamica,

inclusive para a introdugao de novas perturbagdes em qualquer instante.
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Pouco foi discutido a respeito da velocidade de processamento do programa.
Deve-se ter em conta que, na arquitetura multitarefa do Windows, a velocidade
de processamento ndo é definida apenas por um programa isolado, mas sim
pelo conjunto de aplicativos abertos simultaneamente. No caso do programa
desenvolvido, a velocidade de processamento ainda é afetada pelos recursos
em uso como gravagao de dados em arquivo e atualizacdo de gréficos
dinamicos. Os resultados apresentados na Tabela 5.4 foram obtidos a partir da
simulacdo dindmica de 3600 s da operagao do evaporador de malto-dextrina
com passo de 0,1 s, num microcomputador com processador Cyrix P6 / 166
MHz com 32 Mb de membdria.

Tabela 5.4 — Velocidade de calculo na simulagdo dinamica

Situagao Tempo de processamento

Nenhuma atualizacao de tela 1 min 28 s

1 grafico dinamico atualizado 3 min 44 s
acadals
1 grafico dinamico atualizado 1 min 35 s
acada 10 s
1 arquivo de gravacdo de 1 mi

m
dados atualizadoacada 1l s nals
1 arquivo de gravacdo de 1 mi

min
dados atualizado a cada 10 s n23s

Este trabalho demonstra ainda que o comportamento dinamico de sistemas de
evaporagdo pode, dependendo de sua configuracao, ser complexo. Pretende-se,
no futuro, fazer uso do programa desenvolvido para explorar ainda mais
profundamente a dindmica de evaporadores, incluindo também estruturas de

controle.
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6. ANALISE PINCH DE SISTEMAS DE EVAPORACAO

6.1 — Introducao

Os capitulos anteriores deste trabalho foram dedicados exclusivamente ao
estudo de sistemas de evaporagao isolados. No entanto, um evaporador é
apenas um equipamento de separacdo que normalmente faz parte de um
processo maior constituido de outras operagdes. A otimizagdo de um
equipamento de evaporacdo ndo deve ser efetuada de maneira isolada, mas

sim no conjunto do processo como um todo.

O projeto conceitual de um processo quimico pode ser dividido em trés etapas:
sistema de reacdo, sistema de separagdo e rede de trocadores de calor
(Linnhoff et ali. 1982). Estas etapas estdo organizadas segundo uma hierarquia
inerente a qualquer processo quimico, simbolicamente representado pelo
“diagrama de cebola” (Figura 6.1).

Figura 6.1 — “"Diagrama de cebola”

Todo processo quimico tem seu projeto iniciado pelo sistema de reacdo. O
projeto do reator quimico define as correntes de efluente do sistema de
separagao e assim especifica as necessidades de separagdo: reaproveitamento
de matérias-primas ndo convertidas e purificacdo de produtos e sub-produtos.
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O sistema de reagdo, juntamente com o sistema de separagao, define as
necessidades do processo de aquecimento e resfriamento. Neste ponto deve-se
proceder o projeto da rede de trocadores de calor. Westphalen e Wolf Maciel
(1998) apresentam um exemplo pratico da natureza hierdrquica no projeto

conceitual de um processo quimico.

Smith e Linnhoff (1988) justificam que a Andlise Pinch impde uma nova
hierarquia de decisdes no projeto de um processo integrado. Em fungdo das
oportunidades de recuperacao de energia, modificacbes no sistema de reagdo e
separacdo podem ser sugeridas. A énfase dos autores é a otimizagdo de
equipamentos no contexto do processo como um total, em contraste com a
abordagem classica que sugere a otimizagdo dos varios equipamentos de
processo em isolado.

Como ja apresentado anteriormente, sistemas de evaporagdo tem sido
projetados de forma integrada com processos através do uso de correntes de
extracdo de vapor. Esta integracdo, conforme pode-se observar no estudo
publicado por Leal et ali. (1986), é projetado com base na intuigdo e
experiéncia do engenheiro de processos.

A literatura apresenta apenas algumas diretrizes bésicas para 0 uso da Andlise
Pinch na integracdo de processos, porém baseadas apenas em modelos de
sistemas de evaporagao simplificados.

Pretende-se propor neste trabalho uma metodologia rigorosa para a integragao

energética de evaporadores com processos baseada na Analise Pinch.

6.2 — Desenvolvimento de um programa para calculos da
Analise Pinch

O capitulo 3 apresentou 0s conceitos basicos da Analise Pinch como metas de
area e energia, construgao de curvas compostas, diagrama de cascata, etc. E
necessario que estas ferramentas estejam disponiveis na forma de um
programa de computador, Um aplicativo denominado QuickPinch foi
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desenvolvido com a mesma filosofia de desenvolvimento de “software”

empregada no programa Evsim.

O ponto de partida para a Analise Pinch sdo os dados das correntes de
processo. No programa QuickPinch, as informacgdes das correntes de processo
foram organizadas atraves de uma lista de conexGes duplas, como descrito por
Westphalen e Wolf Maciel (1994). Assim, ndo existe um nUmero méaximo de
correntes pré-definido pelo software, ou seja, um novo bloco de memdria €
alocada sempre que uma nova corrente de processo € definida. Além disto, a
lista de conexdes duplas permite que uma corrente de processo seja facilmente
retirada da lista.

O algoritmo “Problem Table” percorre diversas vezes as correntes de processo,
guer seja para a definicdo de um intervalo de temperatura, ou para o balanco
entalpico de um intervalo. O uso das listas de conexdes duplas facilita o acesso
de informagdes das correntes de processo. Os intervalos de temperatura do
algoritmo “Problem Table” também foram representados na memoria do

computador por meio de listas de conexdes duplas.

Finalmente, os intervalos de entalpia utilizados no célculo da meta de drea
também foram representados através das listas de conexfes duplas. A Figura
6.2 apresenta a tela do programa QuickPinch.

Este programa pode ser utilizado para analise de redes de trocadores de calor,
entretanto, a ferramenta para integracdo de evaporadores continua sendo o
programa Evsim. A partir do programa QuickPinch, as correntes quentes e frias
de um processo sao descritas e armazenadas em arquivo. Este arguivo € lido
pelo programa Evsim que passa a armazenar as informagbes do “Background
process”, ou seja, do processo onde o evaporador sera integrado. A Figura 6.3
apresenta a tela do programa Evsim com as curvas compostas e o diagrama de
cascata de um processo tragados.
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E importante ressaltar que na descricio das correntes quentes e frias do
processo ndo deve ser incluida nenhuma corrente interna do sistema de
evaporagao. A corrente de alimentacao pode ser descrita no aplicativo Evsim ou
no QuickPinch. Caso esta corrente passe por uma segiiéncia de tratamentos em
diferentes niveis de temperatura antes de entrar no evaporador, € conveniente
definir esta corrente no programa QuickPinch e indicar no programa Evsim

como temperatura da alimentacdo o seu valor final descrito em QuickPinch.

6.3 — Representacao grafica da integracao de evaporadores

Um dos aspectos mais relevantes da Andlise Pinch € o uso constante de
graficos e diagramas para representar as diversas possibilidades de integracdo
de processos. Esta énfase se justifica pelo fato da Analise Pinch ndo ser um
conjunto de metodologias do tipo “caixa-preta”. As ferramentas da Anadlise
Pinch procuram fornecer o melhor entendimento de um processo, colocando o
engenheiro sempre no controle das decisdes. Seguindo esta filosofia, foi
desenvolvida uma representacdo grafica para a integracdo térmica de sistemas
de evaporagao.

A base desta representacdo sao os diagramas ja apresentados no capitulo 3, no
entanto, pretende-se incluir informagtes mais detalhadas do evaporador,
resultantes de um balanco material e energético rigorosos do equipamento.

No capitulo 4 foram apresentados os perfis de entalpia de um sistema de
evaporagao, e foi destacado como este diagrama permite o melhor

entendimento das interacGes energéticas do evaporador.

A representacdo grafica da integracdo de evaporadores proposta neste trabaltho
consiste basicamente em justapor o perfil de entalpia “espelhado” em torno do
eixo de temperatura com o diagrama de cascata. Esta representacdo foi
denominada de diagrama de posicionamento de evaporadores.

A Figura 6.4 representa o diagrama de posicionamento de evaporadores de um
sistema com trés efeitos e alimentagdo frontal em duas situa¢les. Em 6.4a a
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diferenca minima de temperatura entre as correntes do processo € igual a
diferenga de temperatura entre todos os efeitos. Em 6.4b estas diferengas de
temperatura nao coincidem e observa-se que a diferenca de temperatura entre
os efeitos #1 e #2 € maior que a diferenca minima de temperatura do
processo, enquanto que para os efeitos #2 e #3, a diferenca de temperatura €
maior que a diferenca minima de temperatura do processo. Deve-se ressaltar
gue o critério de projeto de evaporadores baseado na mesma diferenca de
temperatura entre efeitos ndo € (nico. Caso, por exemplo, 0 evaporador seja
projetado de modo que as areas sejam as mesmas em todos os efeitos, as
diferencas de temperatura resultantes ndo serao as mesmas entre 0s efeitos.
Pode-se também admitir que o evaporador seja projetado com a mesma
diferenca de temperatura entre efeitos, porém esta diferenca de temperatura
ndo coincida com a diferenca minima de temperatura do processo. O valor
otimo da diferenga de temperatura, quer seja entre efeitos ou entre correntes
de processo, € resultante do compromisso entre custo de energia e custo de
capital, e 0s custos de capital de efeitos de evaporagdo e de trocadores de calor
sdo diferentes. O diagrama de posicionamento de evaporadores proposto neste

trabalho permite que todos estes fatores sejam claramente graficamente

representados.
- rS . F 3
[ [
Fluxo de entalpia i Fluxo de entalpia >
(a) (6)

(a) -~ mesma diferenga de temperatura no evaporador e no processo, (b)
diferencas de temperatura no evaporador e no processo diferentes

Figura 6.4 — Diagrama de posicionamento de evaporadores

No capitulo 4 foi apresentado o perfil de entalpia de um evaporador com
correntes de extracdo. O que podia ser visto naquele capitulo € que nem todo

calor disponivel de um efeito era utilizado como meio de aguecimento do
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préoximo efeito. No diagrama de posicionamento de evaporadores, esta
diferenca de carga térmica é fornecida ao processo e o perfil de entalpia “se
encaixa” com o diagrama de cascata do processo. Na Figura 6.5 esta
exemplificada a integracao dos efeitos #1 e #2 com 0 processo.
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Fluxe de entalpia

Figura 6.5 — Integragdo do evaporador com o processo

As correntes de extra¢ao sdo, portanto, sempre representadas como “degraus”
localizados no lado direito dos efeitos, de modo que, estes “degraus” sao
encaixados no diagrama de cascata do processo. Caso 0 evaporador tenha o
vapor recomprimido em um dos efeitos, a recompressado € representada no lado
esquerdo dos efeitos, nao interferindo com o diagrama de cascata do processo
como pode ser visto na Figura 6.6, onde o efeito #2 de um sistema de
evaporacdo com 4 efeitos € integrado com o processo, enquanto que parte do
vapor do efeito #3 é recomprimido para o efeito #1.
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et

A J

Fluxo de entalpia

Figura 6.6 — Recompressdo de vapor

Partindo-se desta representacao grafica, foi desenvolvido um algoritmo para
otimiza¢dao das correntes de extragdo de um equipamento de evaporagao.
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6.4 — Otimizacao das correntes de extracao de vapor

O algoritmo proposto neste trabalho e implementado no programa Evsim deve
seguir uma das filosofias da Analise Pinch: manter o engenheiro no controle das
decisdes.

Partindo-se de um configuragdo de evaporacdo existente, o usuario deve decidir
em quais efeitos podera ser retirada uma “sangria” de vapor. Neste ponto, o
Unico critério a ser considerado reside em questBes como problemas de “lay-
out”, controle e operacdo, etc. O algoritmo sé analisara os efeitos que

possuirem um modulo de corrente de extracdo conectado a eles.

O usuario também deve decidir se a corrente de alimentacdo do evaporador
deve fazer parte da otimizagao. Em caso positivo e se esta corrente ndo foi
descrita entre as correntes de processo, uma nova corrente de processo €
criada tendo como temperatura final o valor da temperatura do efeito que
recebe a corrente de alimentagdo. O modulo corrente de alimentagdo do
evaporador tem sua temperatura automaticamente moedificada para este novo
valor. Nesta situagao, o diagrama de cascata do processo fica alterado pela

introducdo da corrente de alimentagao do evaporador.

O algoritmo ¢é iniciado calculando as metas de utilidades quente e fria e
também a localizagao do ponto pinch através do método “Problem Table”. A
andlise do evaporador comeca a partir do efeito de menor pressdo que se
encontra conectado ao condensador. A localizacdo deste efeito na memdria do
computador € imediata pois 0 programa armazena um ponteiro com o endereco
de memoria do condensador, Partindo-se do condensador, o algoritmo acessa 0

efeito armazenado no ponteiro ™_Vprior” do condensador.

Cada efeito deve ser verificado se existe uma corrente de extragdao, pois caso
contrério, o algoritmo segue em busca do efeito anterior seguindo o fluxo de

vapor.

Caso o efeito possua uma corrente de extragdo, a temperatura de ebulicdo da
agua pura é calculada na pressdo de operagdo do efeito. Este valor é deslocado




205

por — ATmin/2, pois para o processo a corrente de “sangria” de vapor € uma
corrente quente. Este valor deslocado é comparado com a temperatura do
ponto pinch. Caso a temperatura deslocada da “sangria” seja menor que a
temperatura do ponto pinch, é atribuido o valor zero para a vazdo de extragdo
de vapor do efeito e o algoritmo segue a analise em busca de um outro efeito.
Deve-se lembrar que, segundo as regras basicas da Anadlise Pinch, abaixo do
ponto pinch ndo deve ser introduzido calor externo. Por este motivo, uma
sangria localizada abaixo do ponto pinch ndo deve ser integrada com o
processo.

Caso a temperatura deslocada da “sangria” seja maior que a temperatura do
ponto pinch € iniciado o calculo de sua vazdo que maximize a integragdo com o
processo. O algoritmo, percorrendo os intervalos de temperatura do diagrama
de cascata localiza o valor de entalpia correspondente a temperatura deslocada
da extracao de vapor. A Figura 6.7 e 6.8 apresentam duas situagdes possiveis
para este ponto do diagrama de cascata. Na Figura 6.7, este ponto se localiza
numa regido do diagrama de cascata onde o processo necessita de
aquecimento proveniente de utilidade quente. No entanto, em 6.8 o ponto se
localiza dentro de um “envelope” do diagrama de cascata, onde 0 aquecimento
das correntes frias do processo se da através da integracdo com as proprias
correntes guentes. A integracao térmica do evaporador deve se dar apenas na
regidgo do diagrama de cascata que nao se encontra dentro do “envelope”. O
valor maximo de calor trocado entre o efeito e o processo deve ser igual a meta
de utilidade quente, e caso a integracdo se extenda até o “envelope”, uma
quantidade maior de calor sera trocada. Assim, o algoritmo compara o valor de
entalpia encontrado no diagrama de cascata com a meta de utilidade quente.
Caso este valor de entalpia seja menor que a meta de utilidade guente, o valor
de vazdo de vapor de extragdo € calculado dividindo-se este valor de entalpia
pelo calor latente de vaporizacdo da agua na pressdo do efeito em estudo. Caso
contrério, a vazdo de vapor € calculada dividindo-se diretamente o valor da
meta de utilidade quente pelo calor latente de vaporizagdo.
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Figura 6.7 — Integracao fora do “envelope”
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Figura 6.8 — Integracao dentro do “envelope”

A integracao do efeito com o processo dentro do envelope sugere, no entanto,
que o proprio efeito receba calor do processo, conforme esquematizado na
Figura 6.9. Esta opcdo estd descartada no algoritmo pelos seguintes motivos:

+ aintegracado entre efeito e processo dentro do “envelope” ndo traz nenhuma

economia adicional de energia;

+ o efeito passa a receber aguecimento de correntes de processo ao invés de
vapor, e isto implicaria na construgdo de um outro corpo de evaporagdo
aumentando o custo de capital;

+ a integracao entre efeito e processo se daria com diferengas de temperatura

menores que a integragdo processo — Processo.
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Figura 6.9 — Integracao de efeito dentro do envelope do diagrama de cascata

O algoritmo repete este mesmo procedimento para os outros efeitos, entretanto
o valor de carga térmica ja integrada entre o evaporador € o processo €
armazenado de maneira acumulada numa variavel “Hbleed”. Desta forma,
sempre que uma nova vazdo de vapor de extracao deva ser calculada, ©
algoritmo deve antes descontar o calor jd integrado pelos efeitos de menor
pressao. Caso este calor integrado atinja o valor da meta de utilidade guente,
todas as possibilidades de integracdo ja foram esgotadas e o algoritmo ndo
precisa continuar percorrendo os efeitos do evaporador.

Encerrada a busca pelos efeitos, o algoritmo recalcula os balangos de massa e
energia do sistema de evaporacao, determinando assim 0 novo consumo de

vapor de aguecimento a partir de uma compaosicao final especificada.
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Figura 6.10 — Integracdo evaporador — processo impossivel
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Alguns problemas podem surgir quando os valores de carga termica envolvidos
no evaporador sdao pequenos quando comparados com o processo. Neste tipo
de situacdo, o resultado da integracao entre o evaporador e 0 processo pode
resultar no diagrama de posicionamento de evaporadores da Figura 6.10. Nesta
figura, observa-se que nao existe nenhuma sobreposicao entre os efeitos #2 e
#3. Matematicamente, este resultado corresponde a um fluxo negativo de
vapor entre os efeitos #2 e #3, ou seja, a uma configuragdo impossivel. Este
tipo de situagdo nao pode ser prevista a priori, porém, com o objetivo de se
evitar esta situacdo o usuario pode especificar um valor maximo de vazdo de
extracdo de vapor por efeito. Assim, dentro do algoritmo, a vazdo de vapor
calculada é sempre comparada com este valor maximo, sendo atribuido este

valor maximo caso a vazao calculada seja superior a este valor.

A Figura 6.11 apresenta esquematicamente o0 algoritmo proposto neste
trabalho.

6.5 — Estudo de caso

O algoritmo proposto para otimizagdo de correntes de extragdo serd ilustrado
no processo de fabricacdo de glicose na forma de cristais. Este exemplo estd

baseado nos dados apresentados por Klemes et ali. (1998).

Glicose € um monossacarideo encontrado na natureza na maioria das frutas e
que possui diversas aplicacdes na indUstria de alimentos, dentre as quais o seu
uso como adocante (Schenk, 1989). A glicose também € utilizada como
matéria-prima na fabricacdo do HFCS (high-fructose corn syrup) que € um dos
adocantes mais utilizados no fugar da sacarose em refrigerantes (Fennema,
1985).

O processo industrial de fabricacao de glicose consiste na hidrélise do amido de
milho seguida da purificagdo do produto obtido, conforme esquematizado no
diagrama de blocos da Figura 6.12 (Klemes et ali. 1998).
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Figura 6.12 — Diagrama de blocos do processo de fabricacao de glicose
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Esta hidrolise se da em duas etapas. Na primeira etapa e efetuada a hidrolise
acida através da adicdo de acido cloridrico (2%), onde a solucdo deve ser
aquecida até 145°C e mantida por 15 a 20 minutos. O produto é resfriado,
neutralizado e segue para a segunda etapa onde se da a hidrdlise enzimatica

catalisada pela enzima amilase.

Antes da cristalizagdo da glicose, diversas etapas de purificacdo sdo
empregadas, entre as quais filtragdao, concentracao e centrifugagdo. A
concentracdo da solugao de glicose de 32 até 56% de sdlidos é realizada num
sistema de evaporacdao com trés efeitos, alimentacdo frontal e com
aproveitamento do segundo condensado, no qual os efeitos operam com as
pressOes de 82, 40 e 25 kPa.

As Tabelas 6.1 e 6.2 apresentam as correntes do processo de fabricacao de
glicose, adaptadas a partir da extragdo de dados publicada por Klemes et ali.
(1998). Nestas tabelas nao estdo presentes as informacgtes do evaporador, que
sera analisado separadamente para posterior integracdo com o resto do

processo atraves do algoritmo proposto neste trabalho.

Tabela 6.1 — Correntes frias no processo de fabricacao de glicose

Correntes T (°C) T: (°C) CP (kw/°C)  AH (kW)
1A — Solucdo de amido 25 50 7,2 180,0
1B — Solucao de amido 50 145 7,6 722,0
3 — Solucao filtrada 60 75 8,9 133,5
4 — Solucao fina 50 96 9,6 441,6
5 — Solugdo grossa 68 80 5,3 63,6
6 — Agua 38 70 18,7 598,4
7 - Ar 10 55 4,4 198,0

8 — Cozimento 70 70 - 1410,0
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Tabela 6.2 - Correntes quentes no processo de fabricagao de glicose

Correntes T (°C) T (°O) CP (kw/°C)  AH (kW)
12 - Suco hidrolisado 95 60 9,3 -325,5
13 —~ Xarope 70 47 4,3 -08,9
14 — Vap. de cozimento 60 60 - -1184,0
18 — Cristalizagao 47 32 3,7 -55,5

A Figura 6.13 apresenta as curvas compostas tracadas pelo programa
QuickPinch a partir dos dados das Tabelas 6.1 e 6.2, e na Figura 6.14 esta
apresentado o diagrama de cascata. Estas curvas foram determinadas com o
valor de 8°C para a diferenga de temperatura minima, conforme publicado por
Klemes et ali. (1998). Nesta condicao, foram determinados o0s valores da meta
de utilidade quente, fria e a posi¢cao do ponto pinch como sendo iguais a 2718
kW, 634 kKW e 56°C, respectivamente.
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Figura 6.13 - Curvas compostas do processo de fabricagdo de glicose
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Figura 6.14 — Diagrama de cascata do processo de fabricagao de glicose




213

A Figura 6.15 apresenta o evaporador de glicose com trés efeitos em sua
configuracdo original simulado a partir dos dados da Tabela 6.3. A simulagao do
equipamento em regime estacionario resultou no consumo de vapor igual a
1781 kg/h.

Figura 6.15 — Evaporador de glicose: configuracao original

Tabela 6.3 — Dados do evaporador de glicose

Corrente de alimentagao:

Vazao 9400 kg/h

Temperatura 96°C

Concentracao 32%
Corrente de produto

Concentracao 56%
Vapor de aquecimento

Pressdo 140 kPa
Efeito #1:

Pressao 82 kPa
Efeito #2:

Pressao 40 kPa
Efeito #3:

Pressdo 25 kPa

Neste processo, estdo disponiveis dois niveis de vapor de aquecimento: 110°C
(144 kPa) e 150°C (477 kPa). Partindo-se do diagrama de cascata, verifica-se
que a meta de utilidade quente pode ser dividida no consumo destes dois niveis
de vapor segundo os valores 2399 kW e 319 kW para os niveis de 110 e 150°C,
respectivamente. Tomando-se 0s respectivos valores do calor latente de
vaporizacdo da agua, conclui-se que estes consumos de vapor correspondem
aos valores 3883 e 550 kg/h para os niveis de 110 e 150°C, respectivamente. O
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consumo total de vapor de baixa pressac (110°C) é igual a 1781 + 3883 =
5664 kg/h.

O algoritmo para otimizacao das correntes de extracdo de vapor foi executado,
impondo-se o valor maximo de vazdo de vapor “sangrado” como 3000 kg/h por
efeito. Os resultados desta otimizagdo encontram-se na Tabela 6.4. A Figura

6.16 apresenta o diagrama de posicionamento do evaporador integrado ao
Processo.
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Figura 6.16 — Evaporador de glicose integrado a0 processo

Tabela 6.4 —~ Resultados da otimizacao das correntes de extracdo de vapor

Consumo de vapor de aquecimento no evaporador 3895 kg/h

Extracado do efeito #1 2724 kg/h
Extracdo do efeito #2 522 kg/h
Extracdo do efeito #3 189 kg/h

A integracdo do evaporador com o resto do processo de fabricagdo de glicose
permite uma economia de 2724 + 522 + 189 = 3435 kg/h de vapor de baixa
pressdo. Para tanto, o consumo de vapor de aquecimento no evaporador teve
que ser aumentado de 1781 kg/h (situacdo sem integracdo) para 3895 kg/h. O
consumo total de vapor de baixa pressdo passa a ser igual a 3895 + (3883 —
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3435) = 4343 kg/h. Comparando-se com a situagao original, a integragao do
sistema de evaporacao acarreta na redugdo de 1321 kg/h de vapor de

aquecimento, ou seja, na economia de 23% desta utilidade gquente.

Considerando 0 consumo de vapor de baixa pressao no evaporador € no
processo, e ainda o vapor de média pressdo, chega-se & meta de utilidade
quente do processo integrado igual a 2894 kW. Klemes et ali. (1998) ao
aplicarem a Andlise Pinch para o mesmo processo, porém sem a otimizagdo
proposta neste presente trabalho, calcularam como meta de utilidade quente o
valor 3435 kW. O valor obtido neste presente trabalho € 16% inferior ao valor
apresentado por Klemes et ali. (1998).

A integracdo de evaporadores através da extragdo de vapor € uma estratégia
eficiente para economia de energia. A economia de energia, no entanto, nao &
a Unica preocupacdo de uma industria. Qualquer economia de energia s6 é
justificavel se os custos dos equipamentos necessarios para esta economia
forem viaveis. Ou seja, o custo anualizado total, incluindo custos de operacdo e
custos de capital, deve ser avaliado para justificar uma proposta de modificagao
de processo. Os estudos econdmicos do processo de fabricagdo de glicose
foram elaborados utilizando os dados da Tabela 6.5.

Tabela 6.5 — Dados econdmicos para o estudo do processo de fabricacdo de

glicose

Custo do vapor de aguecimento:

Baixa pressao: 144 kPa 5,29 $/ton

Média pressao: 477 kPa 7,00 $/ton
Custo da agua de resfriamento: 20,00 $/1000 m3
Custo dos trocadores de calor: G ($) = 1525,35 + 327,79 4°%73
Custo dos efeitos: Cor($) = 9215,36 4%
Horas de operagao por ano: 8500 horas/ano
Vida (til dos equipamentos: 10 anos
Taxa de juros anual: 12%

A Tabela 6.6 apresenta os resultados dos estudos econdmicos do processo de
fabricacao de glicose sem integragao dos evaporadores, enquanto que a Tabela
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6.7 apresenta os resultados com a integracdo dos evaporadores através das
correntes de extragdo. Os calculos de custo de capital da rede de trocadores de
calor do processo foi efetuado através da metodologia apresentada para o
calculo da meta de drea de um rede com trocadores do tipo 1-2. O calculo dos
coeficientes globais de transferéncia de calor dos efeitos de evaporacao foi
efetuado pela equagao de Baloh. Para todas as correntes da rede de trocadores
de calor foi utilizado o valor 0,4 kW/m2°C para os coeficientes individuais de
transferéncia de calor.

Tabela 6.6 — Resultados econdmicos do processo de fabricagdo de glicose: sem

integragdo do evaporador

Custo anualizado Evaporador Rede de trocadores  Processo global
de calor

Operacado ($/ano) 92605 211448 304053

Capital ($/ano) 77294 38058 115352

Total ($/ano) 169899 2495506 419405

Tabela 6.7 — Resultados econdmicos do processo de fabricagdo de glicose: com

integracdo do evaporador

Custo anualizado Evaporador Rede de trocadores  Processo global
de calor

Operacao ($/ano) 178266 54096 232362

Capital ($/ano) 74296 54367 128663

Total ($/ano) 252562 108463 361025

Comparando-se 0s valores das Tabelas 6.6 e 6.7, observa-se uma reducdo no
custo de operacdo anualizado, e a razdo disto é a reducdo global no consumo
de vapor de aquecimento de baixa pressao, como ja explicado anteriormente.
Observa-se que 0 custo de capital do evaporador foi reduzido quando integrado
ao processo. Deve-se lembrar que a guantidade total de agua evaporada para
as duas situacdes (sem e com integracdo) € a mesma. A extragao de vapor no
sistema de evaporagdo causa uma redistribuicdo de agua evaporada por efeito,

sendo que uma quantidade maior de agua € evaporada nos primeiros efeitos,
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conforme pode ser visto na Tabela 6.8. Como os coeficientes globais dos efeitos
de maior temperatura e menor concentracdo de sodlidos sdo maiores (Tabela
6.8), e como na situacao com “sangria” de vapor estes efeitos apresentam
maior carga térmica, a area total de evaporagdo no evaporador com extragdo é
ligeiramente inferior a situacdo sem extragdo. O custo de capital da rede de
trocadores de calor com integragdo € maior que na situagdo sem integracdo
porque quando o vapor de baixa pressdo é substituido pelas “sangrias” as
diferencas de temperaturas na rede de trocadores sao reduzidas e por

conseqliéncia as areas de troca térmica sdo maiores.

Tabela 6.8 — Parametros dos efeitos de evaporagao

Evaporador sem Evaporador com
extracao de vapor  extracao de vapor
Efeito #1
Agua evaporada (kg/h) 1720,87 3742,39
Coeficiente global (kJ/h m2 °C) 8879,84 6754,36
Area de troca térmica (m?) 29,35 85,95
Efeito #2
Agua evaporada (kg/h) 1857,86 1117,40
Coeficiente global (kJ/h m2 °C) 6339,14 4160,89
Area de troca térmica (m2) 35,54 32,53
Efeito #3
Agua evaporada (kg/h) 1960,27 679,15
Coeficiente global (kd/h m2 °C) 3544,76 3037,23
Area de troca térmica (m?2) 131,32 50,59

Conclui-se, portanto, que do ponto de vista econdmico a integracdo de
evaporadores com 0 processo atraves das correntes de extracdo é viavel, pois a
economia no custo de operacdo € maior que o aumento do custo de capital
resultante do aumento das areas de troca térmica da rede de trocadores de

calor.

6.6 — Comentarios finais

Conclui-se pelo exposto neste capitulo que a integracdo de um sistema de
evaporacdo com um dado processo quimico onde este faga parte € uma
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alternativa economicamente vidvel para economia de energia. O algoritmo
apresentado para otimizagao de correntes de extracdo foi baseado nas regras
da Andlise Pinch. Este algoritmo foi implementado no simulador de sistemas de
evaporagdo e demonstrou-se através de um exemplo que a ferramenta
computacional desenvolvida neste trabalho é capaz de otimizar evaporadores
de forma metddica e objetiva. Finalmente, destaca-se que este algoritmo
proposto ndo esta baseado em simplificagles como o desprezo da elevagdo do
ponto de ebulicdo de solucBes, o calor sensivel de correntes de liquido do
equipamento e as diferencas de calor latente de vaporizagdo. O algoritmo pode
também ser aplicado a qualquer configuragdo de equipamento, envolvendo

acessoOrios como recompressdo mecanica ou térmica, aproveitamento de
condensado, e etc.
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7. CONCLUSOES E SUGESTOES

Este trabalho ndo teve como objetivo esgotar o assunto sistemas de
evaporacdo, mas sim dar inicio a estudos mais especificos e com maior
profundidade na modelagem, simulacao e otimizacdo destes equipamentos. A
diversidade da estrutura dos evaporadores, quer seja pelo arranjo e niimero de
efeitos, como também pelas possibilidades de inclusdo de acessérios tem
inibido o seu estudo de forma metddica. Neste trabalho, entretanto, foi
apresentada uma ferramenta computacional de facil uso que permite a
avaliagdao de uma variedade muito abrangente de possiveis tipos de estruturas.
O programa de computador desenvolvido pode ser utilizado para a simulacdo
estatica de sistemas de evaporacdo — uso no projeto e dimensionamento — e
para a simulagdo dinamica — uso no projeto de controladores e no estudo de
procedimentos operacionais.

Foi proposta uma representagdo grafica que apresenta os fluxos de calor em
funcao de temperatura em evaporadores de forma rigorosa. Através de estudos
de caso, foi demonstrado que estes graficos auxiliam o entendimento das
interacBes energéticas de um equipamento de evaporacdo.

O comportamento dindmico dos evaporadores tem sido pouco estudado, e
através de um estudo de caso, demonstrou-se que os fluxos de liquido e de
vapor podem agir como efeitos dinamicos competitivos, resultando em
respostas dinamicas do tipo inversa.

O projeto de um evaporador nao deve ser conduzida de forma isolada do
processo onde este esta inserido. Dentro deste principio, foi desenvolvido um
algoritmo para otimizacdo de correntes de extracdo de um evaporador para
integragdo energética do equipamento com o resto de processo.

Como sugestdes para continuidade do trabalho, pode-se citar:
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¢ a extensao da biblioteca de fluidos, abrangendo outros fluidos como sais
inorganicos (cloreto de sédio, nitrato de amdnio, sulfato de sddio), leite,
soro de leite, lactose, extrato de carne, gelatina, extrato de leveduras, etc,
assim como também um fluido genérico para que o usuario possa entrar

diretamente com parametros particulares;

+ a inclusdo de outras correlacdes para a predigdo do coeficiente global de

transferéncia de calor nos efeitos de evaporagao;

+ a extensdo das equacbes do modelo dinamico, incluindo a capaciténcia da

parte de ago dos equipamentos;

+ a implementacdo de estruturas de controle com processamento paralelo a

simulagao para o projeto de controladores;

+ 0 uso de curvas caracteristicas de compressores, tanto na simulagao
estacionaria como também na simulagdo dindmica;

+ 0 uso de tecnologias de informatica como o OLE e Active-X para a troca de
informacbes entre os programas de simulacdo de evaporadores e de

célculos da Andlise Pinch;

+ 0 desenvolvimentc de algoritmos para integracao de evaporadores
localizados abaixo do ponto pinch, por meio de trocadores de calor

intermediarios com aquecimento externo;

+ 0 aprimoramento do algoritmo de otimizacdo de correntes de extragdo de
vapor, que permita a integracdo de mais que um evaporador a um dado
processo;

¢ 0 desenvolvimento de metodologias para o “retrofit” de sistemas de
evaporacdo, que leve em consideracdo a drea de um equipamento ja
existente.
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