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RESUMO

NOGUEIRA, Carolina Neves. Integracdo Energética em uma Unidade de
Hidrocraqueamento Catalitico . Rio de Janeiro, 2015. Dissertacdo (Mestrado em
Tecnologia de Processos Quimicos e Bioquimicos) — Escola de Quimica,
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de Janeiro, 2015.

O continuo aumento dos custos de energia e a existéncia de restricdes ambientais
cada vez mais severas tém forcado a industria a melhorar o desempenho dos seus
processos. Neste cenario, a integracdo energética, através da sintese de rede de
trocadores, se mostra essencial na busca de unidades com projeto e operacdo mais
eficientes. A unidade de hidrocraqueamento é uma grande consumidora de energia
em refinarias de petréleo e o processo tem grande potencial de aproveitamento
energético em funcdo da exotermicidade das reacdes, quantidade de trocas
envolvidas e elevadas temperaturas. Este trabalho apresenta um estudo de integracao
energética de uma unidade de hidrocraqueamento. Utilizou-se a metodologia da
analise pinch para orientar, de forma sistematica, a sintese de redes de trocadores de
calor. Devido a facilidade de aplicagdo da metodologia e interagdo do projetista, foi
possivel levar em consideracdo na sintese aspectos e restricbes tipicos desse
processo garantindo, assim, redes viaveis. Foram sintetizadas redes com e sem
integracdo energética entre as secbes de reacdo e fracionamento da unidade. Os
resultados de custos operacionais e de investimento anualizados foram comparados
com uma rede de referéncia e com as metas de energia calculados pela metodologia
pinch. A rede final obtida apresentou uma reducé&o no consumo de utilidades de 2,9

milhdes de dblares por ano quando comparada com a rede de referéncia.

Palavras-chave: Analise  Pinch. Integracdo  Energética. Unidade de

Hidrocraqueamento. Rede de Trocadores de Calor.



ABSTRACT

NOGUEIRA, Carolina Neves. Heat Integration in a Catalytic Hydrocracking Unit

Rio de Janeiro, 2015. Dissertation (Master in Chemical and Biochemical Processes
Technology) — Escola de Quimica, Universidade Federal do Rio de Janeiro, Rio de
Janeiro, 2015.

The continuous increase in energy costs and the existence of more severe
environmental constraints have forced industry to improve the performance of their
processes. In this scenario, heat integration, through a heat exchanger network
synthesis, presents as an essential feature for units efficient designs and operation.
The hydrocracking unit is an important energy consumer in oil refineries and the
process has a great potential for energy recovery due to the exothermicity of the
reactions, number of existing exchanges and high temperatures.This work presents a
study of heat integration in a hydrocracking unit. Pinch Analysis methodology was used
to guide, systematically, the synthesis of heat exchanger networks. As it is easy to
apply this methodology considering designer’s interaction, it was possible to synthetize
a network regarding typical process aspects and constraints ensuring, thus, viable and
practicable networks. Heat exchanger networks were synthesized with and without
heat integration between the reaction and fractionation sections of the unit. The
operating and annual investment costs results were compared to a reference network
and with the energy targets calculated using pinch methodology. The final proposed
network had a reduction in utilities consumption of 2,9 million dollars per year when

compared to the reference network.

Keyword: Pinch Analysis. Heat Integration. Hydrocracking Unit. Heat Exchanger

Network.
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1. INTRODUCAO

A racionalizacdo do consumo de energia nas ultimas décadas tem sido uma
crescente preocupacdo das industrias, forcando-as a melhorar o desempenho
energético dos processos para gue seus produtos apresentem um custo competitivo
e sustentavel ao longo do tempo. Esse esfor¢co € consequéncia de um cenério de
continuo aumento dos insumos energéticos e também da necessidade, cada vez
maior, de reducéo de emissdes e despejos industriais.

Neste cenério, o ramo da Integracdo de Processos que lida com a Integracéo
Energética torna-se ferramenta fundamental para a indUstria, uma vez que permite
reduzir significativamente os custos de operacao e de investimento em novos projetos,
bem como em plantas ja existentes, através da orientacao na reestruturacdo de suas
redes. A reducédo do custo operacional esta associada a minimizagdo do consumo de
utilidades, que é considerado um importante componente do custo global de
processos. Ja a minimizacdo do custo de investimentos pode ser alcancada através
da reducédo das areas de transferéncia de calor e também do nimero de equipamentos
utilizados.

Processos industriais normalmente apresentam um grande numero de
correntes que precisam ser aquecidas e que precisam ser resfriadas. O
aproveitamento da energia térmica entre essas diversas correntes de processo torna
a sintese de redes de trocadores de calor um problema de complexidade elevada,
onde o objetivo é estabelecer um compromisso entre o custo dos equipamentos e o
consumo de utilidades. Além disto, questbes de operacionalidade, flexibilidade,
seguranca e niveis de pressao distintos em uma mesma unidade sdo fatores que
tornam a sintese dessas redes um processo ainda mais desafiador.

A integracdo energética vem sendo utilizada e estudada por diversos
pesquisadores desde a década de 70. Em relagdo as metodologias usadas nesses
estudos, primeiramente destacaram-se aquelas baseadas na experiéncia prévia dos
projetistas (métodos heuristicos) e posteriormente foram desenvolvidas duas outras
linhas: a analise baseada em conceitos da termodindmica e os métodos de
programacao matematica.

Dentre os métodos baseados em conceitos da termodinamica, a analise pinch
tem grande aprovacao no meio industrial e sera utilizada no presente trabalho para a

sintese de uma rede de trocadores de calor em uma unidade de hidrocraqueamento.
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Tal metodologia foi escolhida devido a complexidade do processo estudado e por
facilitar a incluséo de restricbes exigidas pelo mesmo, permitindo assim a condugao
do processo de sintese e evolucéo da rede de forma simples e direta.

Em uma refinaria de petréleo, as unidades de hidroprocessamento, de forma
geral, apresentam-se como grandes consumidores de energia. Quanto mais
especificacdes restritivas ao enxofre sdo introduzidas nos derivados, mais importante
se torna o uso de energia em refinarias para esses processos. Como exemplo,
praticamente todo o diesel que é produzido hoje em dia precisa passar por unidades
de hidrotratamento severo ou hidrocraqueamento.

Segundo MILOSEVIC e SHIRE (2011), o problema da eficiéncia energética
de unidades de hidroprocessamento normalmente esta associado a insuficiéncia de
integracao entre as correntes de processo, resultando em grandes perdas de calor em
resfriadores que utilizam ar ou agua. Essa é uma grande motivacao para estudar a
integracdo térmica em processos de hidroprocessamento, em especial o
hidrocraqueamento, por ser ainda mais complexo em termos de quantidade de trocas

térmicas.

1.1. OBJETIVOS DO TRABALHO

A presente dissertacédo propde-se a identificar oportunidades e potenciais de
integracao térmica para a reducédo do consumo de utilidades quentes e frias em uma
unidade de hidrocragueamento, que apresenta elevado gasto energético em refinarias
de petréleo. Como ponto de partida foi considerado um conjunto de correntes e
operacbes advindas de uma simulacdo de projeto basico de uma unidade de
hidrocragueamento catalitico.

A metodologia da analise de pinch foi uma ferramenta utilizada para a sintese
de redes de trocadores de calor durante a etapa de projeto de uma unidade tipica de
hidrocragqueamento que, por sua vez, apresenta complexidade significativa.

Foram estudadas formas de integrar energeticamente as secdes de reacédo e
fracionamento da unidade de forma separada e também a integracdo da unidade
como um todo. As redes obtidas foram comparadas com as metas de energia
resultantes da analise pinch e com uma rede de referéncia. Foram avaliados os seus

custos de investimento e operacional.
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1.2.ESTRUTURA DA DISSERTACAO

No capitulo 2, é apresentada uma revisao bibliografica dos principais trabalhos
na area de sintese de redes de trocadores de calor, os métodos utilizados e a
aplicacdo em unidades de hidrocraqueamento catalitico.

No capitulo 3 sdo apresentados os principais conceitos associados a anélise
pinch. O capitulo 4 apresenta uma descricdo sucinta do processo de
hidrocraqueamento e ressalta sua importancia em refinarias de petréleo no cenario
atual.

O capitulo 5 apresenta os dados necessarios para a aplicacdo da metodologia
da analise pinch na unidade em questao. Adicionalmente, é apresentada uma rede de
referéncia para o estudo e as restricdes do processo que devem ser consideradas na
sintese de novas redes. Também sdo mostradas as redes sem integracdo e com
integracdo méaxima, propostas sem levar em conta as restricdes discutidas.

No capitulo 6 sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos para a
sintese das redes atendendo as restricbes do processo, seus custos e uma
comparacao das mesmas.

O capitulo 7 apresenta as conclusdes e sugestdes para trabalhos futuros. Em
seguida, séo listadas as referéncias bibliograficas utilizadas no trabalho. Finalmente,
no Apéndice, sdo apresentados os dados de temperaturas, area, carga térmica e

numero de cascos dos trocadores de calor envolvidos nas diversas redes.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Os métodos utilizados em estudos de integracdo energética podem ser
divididos em trés principais grupos: os que utilizam técnicas heuristicas, os baseados
em conceitos da termodindmica (que de certa forma também incorporam regras
heuristicas) e os baseados em programacdo matematica. A tendéncia atual é o uso
simultaneo dessas metodologias.

Esse capitulo descreve esses meétodos indicando suas vantagens e

desvantagens. Ao final, é apresentada a aplicacdo dos mesmos em unidades
semelhantes a analisada no presente trabalho.

2.1.METODOS HEURISTICOS

A relevancia do tema de sintese de Redes de Trocadores de Calor (RTC)
comeca surgir no final da década de 60, com métodos heuristicos relacionados a
experiéncia do projetista. Em um dos primeiros estudos sobre o assunto, MASSO e
RUDD (1969) desenvolveram métodos que utilizavam o aprendizado de sequéncias
“Otimas” baseadas na experiéncia de tentativas anteriores. O método era simples e
apresentava limitagcbes como, por exemplo, n&o prever a divisdo de correntes, aspecto
importante no processo de sintese de redes.

Destaca-se também o trabalho de PONTON e DONALDSON (1974), no qual
0s autores procuraram estabelecer uma rede de menor custo através da combinacao
da corrente quente com a maior temperatura de entrada com a corrente fria que
apresenta a maior temperatura final. Nesse trabalho os autores jA& mencionavam o
elevado numero de possibilidades de redes, podendo chegar ao fatorial do produto do
namero de correntes quentes pelo numero de correntes frias. Propuseram entdo a
utilizacdo de critérios técnicos (como a corrente quente ter que apresentar
temperatura superior a da corrente fria apds as trocas) e justificativas praticas (como
estabelecimento de uma troca minima para inclusdo de um permutador) para reduzir
o numero de redes que devem ser estudadas e examinadas.

A investigacdo de uma quantidade razoavel de redes geradas mostrou que as
redes mais préoximas da condicdo Otima séo resultantes de redes, cujas as primeiras
trocas sdo bem feitas. Dentre as regras e constatacdes desse trabalho de PONTON
e DONALDSON (1974), destacam-se:
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= A maior temperatura com que uma corrente fria deixa o processo vem da sua
troca com a corrente mais quente disponivel na entrada;

*» Redes nas quais a corrente quente mais quente e a corrente fria mais quente
sdo combinadas logo na entrada em um trocador de calor terdo a menor area
de troca para uma quantidade total de calor transferido;

= A corrente mais quente deve ser combinada com a corrente fria que apresenta
o maior valor de temperatura final.

Esses meétodos heuristicos tornaram-se pouco utilizados por néo
estabelecerem metas de consumo de energia e de custo, apesar da preocupacéo, de
forma indireta, com o custo total. A partir da década de 80 os métodos heuristicos

passaram a ser utilizados apenas para complementar as demais técnicas.

2.2.METODOS TERMODINAMICOS

A utilizacdo de uma metodologia com origem termodinamica para realizar
estudos de integracao térmica ganhou impulso na década de 70, através dos trabalhos
de LINNHOFF e FLOWER (1978) e BOLAND e LINNHOFF (1979), que deram origem
a Pinch Tecnhology. Essa tecnologia se destacou por possibilitar a determinacao de
metas referencias mesmo antes da sintese (como o consumo minimo de utilidades) e
por disponibilizar ferramentas graficas que facilitam a visualizacdo do problema e
encaminhamento de sua solucao.

LINNHOFF e FLOWER (1978) propuseram uma forma organizada de
apresentar os dados de cada uma das correntes (a chamada Tabela Problema)
necessarios para a realizacdo do estudo energético. A partir dessa tabela pode-se
aplicar a Tecnologia Pinch e, com isso, calcular a demanda minima de energia para
uma rede de trocadores de calor, através de um algoritmo que ficou conhecido como
Algoritmo da Tabela Problema.

Posteriormente, LINNHOFF e HINDMARSH (1983) apresentaram o Pinch
Design Method (PDM), um método simples para o projeto de redes de trocadores que
utiliza a Tabela Problema para determinar o Ponto de Estrangulamento Energético
(PEE) ou Ponto Pinch e a maxima recuperacao de energia. Assim, as metas do projeto
(consumo de utilidades, area de troca térmica e numero de unidades de troca térmica)
sao determinadas antes mesmo de se iniciar o projeto da rede de trocadores de calor.

O problema de sintese da rede é divido em duas partes (subredes): abaixo e acima
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da temperatura de pinch. Assim, ndo é permitida a existéncia de transferéncia de
energia atraves desse ponto. A sintese das subredes parte sempre do ponto de pinch,
envolvendo as correntes que o tocam, usando regras que garantem a nao violagéao do
AT, Nessas trocas. A sintese da rede prossegue usando heuristicas, buscando ndo
violar as regras de nao se empregar utilidades frias acima do pinch e quentes abaixo.
(LINNHOFF e HINDMARSH, 1983)

Buscando estabelecer um compromisso entre o0 consumo minimo de
utiidades de um sistema de trocas térmicas e a minimizagdo do seu custo
investimento, realidades mutualmente incompativeis, AHMAD et al. (1990)
propuseram uma metodologia para o encontro de solugdes proximas ao o6timo. Tal
metodologia consistia em fixar metas de custo e otimiza-las antes mesmo do projeto
da RTC, garantindo assim a obtencdo de redes que operam proximo a demanda
minima de energia com o menor custo total.

Segundo KEMP (2007), o emprego de conceitos simples, ao invés de métodos
matematicos complexos, bem como o potencial de economia de energia e as
melhorias de projeto reportadas nos primeiros estudos da Tecnologia Pinch causaram
certa incredibilidade no inicio de sua aplicacéo.

Pode-se dizer que a Tecnologia Pinch tornou-se madura no final da década
de 80, quando também passou a ser denominada Analise Pinch e incluiu aplicacdes
como a reestruturacdo e otimizagdo de redes existentes, além do tratamento de
problemas que envolviam mdultiplas utilidades. Com isso, a analise era capaz de cobrir
a grande maioria dos problemas praticos reais. (HERKENHOFF, 2008)

Conforme proposto pela metodologia da analise pinch, a viabilidade
econdmica de um projeto novo ou a estimativa do potencial de reducéo energética em
um processo existente pode ser facilmente avaliada a partir do conhecimento prévio
da demanda minima de energia, do niumero e da area total dos trocadores de calor.
No caso do projeto de uma nova rede, as metas estabelecidas podem auxiliar o
engenheiro projetista na sintese através da frequente comparag¢do da sua solucao
com aquela préxima da minima. Essa € uma das grandes vantagens dos métodos
termodinamicos que, apesar de ndo garantirem a obtencéao de 6timos sob o ponto de
vista matematico, tém a capacidade de prover resultados aceitaveis em termos
econdmicos e de maneira simples.

HERKENHOFF (2008) destacou que uma outra vantagem dessa metodologia

advém da construcdo manual e gradual da rede pelo projetista, e ndo de uma sintese
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automatizada, tendo, portanto, muito mais chance de atingir todas as qualidades
exigidas pelo processo (restricdes do processo), inclusive contemplando aspectos
intangiveis, como a continuidade e flexibilidade operacional, controle, seguranca
(limitando algumas trocas em funcao do fluido) etc.

Uma das desvantagens desse método, citada por SANTANA (2012), é a néo
garantia do minimo de unidades de troca térmica para o problema global, cuja solugcdo
é obtida pela fusdo das subredes geradas acima e abaixo do pinch, e também pela
limitacao de transferéncia de calor através do ponto de pinch.

Por possuir grande aceitacdo no meio industrial, a metodologia pinch continua
sendo muito utilizada na sintese de redes novas e também na avaliacdo de
reestruturacdo de redes. Dentro da linha de pesquisa do procedimento geral ditado
pela Tecnologia Pinch, LIPORACE (1996) prop6s um método para automatizar o
processo de montagem da rede utilizando os principais conceitos e regras basicas da
metodologia. Quatro anos mais tarde, propds uma evolucao estrutural da rede original,
atraves da identificacdo e eliminacdo dos ciclos existentes ha mesma com a posterior
restauracdo do diferencial minimo de temperatura entre os trocadores. (LIPORACE,
2000) Os algoritmos computacionais propostos nesses trabalhos foram reunidos no
programa AtHENS (Automatic Heat Exchanger Network Synthesis).

Usando conceitos apresentados por autores como MATHISEN (1994) e
GLEMMESTAD (1997), foi desenvolvida uma metodologia para a sintese de redes
incorporando informacdes relacionadas a sua flexibilidade e a sua controlabilidade.
Para viabilizar essa meta foi proposta a utilizacdo de desvios (bypasses) em um ou
mais trocadores a partir de regras heuristicas. Um simulador de redes em regime
estacionario foi desenvolvido em ambiente SIMULINK/MatLab e é utilizado no novo
calculo das areas e das aberturas dos desvios, necessario apés cada adicao de
bypass na rede. Detalhes podem ser vistos em OLIVEIRA (2001).

BENINCA (2008) analisou as oportunidades de integracdo energética em uma
planta de olefinas existente, identificando e quantificando as reducdes no consumo de
energia através das ferramentas da andlise pinch. Foram propostas modificagdes na
rede de trocadores de calor para viabilizar essas metas levando em consideracéo as
variagcdes das condi¢cbes operacionais para uma melhor adequacao da rede proposta
a operacdo da planta real. Posteriormente, uma das modificacbes propostas foi
reanalisada em cenarios operacionais distintos. A reducéo da dimensao do problema

permitiu a aplicacdo de metodologias matematicas para a sintese de redes flexiveis.
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AMARAL (2013) estudou a otimizagdo energética em de uma unidade de
destilacdo atmosférica e uma unidade de coqueamento retardado, explorando as
oportunidades de integracdo entre as mesmas. Foi utilizada a metodologia de
reestruturacdo de redes (retrofit) proposta por HERKENHOFF (2008) e, para a
integracdo conjunta das unidades, avaliou-se a variacdo da temperatura de uma
corrente de processo comum entre as unidades (o residuo de vacuo). Como resultado,
foi possivel obter uma reducdo no consumo de utilidades e redes com boa atratividade
econdmica.

Ao longo dos anos, os principios fundamentais da analise pinch foram
enriquecidos com inUmeras outras técnicas e conceitos, que expandiram o poder de
analise, possibilitando a determinacdo de metas em outros sistemas e processos,
como a minimizacao de agua, gerenciamento de hidrogénio, colunas de destilacao,
etc. (RESENDE, 2013). GOMES et al. (2007) deram inicio ao desenvolvimento de um
procedimento algoritmico para definicdo de metas de consumo 4gua e sintese de
redes de equipamentos, baseado no chamado de Diagrama de Fontes de Agua. Esse
procedimento mostrou bom desempenho em processos com multiplos contaminantes,
possibilitando assim a andalise de diversas op¢Bes como reuso, reciclo e/ou
regeneracao de correntes aquosas. Em seguida, o procedimento foi ampliado para a
sintese de sistemas de regeneracao e tratamento de efluentes (DELGADO, 2008).
Com a sua utilizacdo em processos cada vez maiores, com um maior namero de
correntes e contaminantes, o algoritmo do Diagrama de Fontes de agua foi adaptado
para lidar com problemas com mudltiplos contaminantes e de maior dimensao
(CALIXTO, 2011).

Foi também desenvolvida pelo Grupo de Integracdo de Processos Quimicos
uma proposta de integracdo dos procedimentos de minimizacdo do consumo de
energia e de agua. STELLING (2004) utilizou o Diagrama de Fontes de Agua e a
Andlise Pinch para propor a sintese combinada de redes de equipamentos de
transferéncia de massa e de trocadores de calor, visando o0 menor custo operacional
do sistema. Posteriormente, SILVA (2012) modificou critérios de divisdo e mistura das
correntes e, com bons resultados, aplicou essa metodologia em processos da
industria de papel e celulose.

Por fim, destaca-se que a metodologia pinch continua bastante presente na
literatura como ferramenta adequada para a realizacdo de estudos de integracao

energeética, com aplicagdes em diversas éreas industriais.



23

2.3.METODOS DE PROGRAMACAO MATEMATICA

Os métodos de integracdo baseados em programacg&do matematica tiveram um
maior impulso entre o final da década de 80 e inicio da década de 90 em funcéo de
avancos em técnicas de otimizagdo e o desenvolvimento dos computadores. Isso
levou a um crescimento das pesquisas nesta area e a um interesse continuo na
formulacdo de algoritmos de programacéo linear, programacao inteira mista,
programacao nao linear e programacéo nao linear inteira mista.

Esses métodos que utilizam programacdo matematica formulam o problema
de sintese de redes onde todas (ou quase todas) estruturas possiveis devem estar
representadas através de uma superestrutura. Como todo problema de sintese, o
problema é combinatorial, e em funcdo de sua formulacdo pode assumir
caracteristicas de problemas lineares ou nao lineares, continuo ou inteiro. Inicialmente
o problema foi abordado por formulagbes aplicadas de forma sucessiva, quando um
resultado anterior era considerado constante na préxima analise. Posteriormente, com
0 aumento de capacidade dos computadores comuns, 0 problema pode ser tratado
de forma simultédnea, tornando-se um problema néo linear, inteiro misto, de acordo
com MIZUTANI et al. (2003a e 2003b).

Paralelamente ao desenvolvimento da tecnologia pinch e dos resultados
obtidos por LINNHOFF e HINDMARSH (1983), surgiram implementacdes que
reproduziam os conceitos dessa tecnologia em formulacées matematicas sob a forma
de problemas de otimizagdo. Por exemplo, PAPOULIAS e GROSSMANN (1983)
desenvolveram um método algoritmico de programacéo linear para o célculo da meta
de consumo minimo de utilidades usando o modelo de Transbordo de Energia
(transshipment model).

FLOUDAS (1986 apud FURMAN e SAHINIDIS, 2002) utilizou um modelo em
programacado nao linear para a obtencdo de uma rede, baseada em uma
superestrutura, e otimizada para a redugéo do custo total. DOLAN et al. (1989 apud
FURMAN e SAHINIDIS, 2002) foi o primeiro a utilizar simulated annealing para a
sintese de rede de trocadores de calor. Ja FLOUDAS e CIRIC (1989 apud YEE e
GROSSMANN, 1990) desenvolveram um modelo de hiperestrutura com programacéo
nao linear inteira mista para otimizar simultaneamente a rede e as combinacfes

possiveis entre as correntes de processo.
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YEE e GROSSMANN (1990) utilizaram programacao nao linear inteira mista
para gerar redes nas quais o custo de utilidades e a area de troca térmica sao
minimizados simultaneamente. Foi proposto um procedimento sistematico para a
sintese de redes de trocadores de calor que ndo depende de uma decomposicéo
sequencial do problema, uma vez que leva em consideracéo o tradeoff existente entre
custo de energia e a area de troca. O método considera que, a principio, podem ser
efetuadas quaisquer trocas entre correntes quentes e frias. A adicédo de restricbes ao
modelo relativamente robusto (como, por exemplo a limitacdo de algumas trocas etc)
pode ser feita e simplifica a estrutura.

Uma das principais vantagens dos métodos algoritmicos é a capacidade de
encontrar a melhor solucdo possivel (6timo global) com precisdo e objetividade,
através da minimizacéo de sua funcao objetivo. Muitas vezes, porém, a solugdo néo
€ 0 0timo global, fato que obriga uma andlise criteriosa das soluc¢des obtidas, visto que
elas podem depender das condi¢des iniciais utilizadas.

Por outro lado, métodos algoritmicos envolvem a elaboracdo de modelos
matematicos que podem gerar redes muito complexas quando aplicados a grandes
problemas, dificultando assim a obtencédo de resultados rapidos. GROSSMANN e
SARGENT (1977) citam que métodos heuristicos podem ser utilizados em conjunto
com os algoritmicos, gerando bons resultados em varios casos, mas com a
desvantagem de néo se ter a garantia do 6timo.

Importante ressaltar que a opc¢do por métodos matematicos requer o
desenvolvimento de célculos mais precisos, ja que a metodologia conta com eles para
exibir todo o seu potencial de vantagens (HERKENHOFF, 2008). Simplificacdes
adotadas na formulacao para facilitar a resolucéo de problemas industriais podem
prejudicar a solucao final. Além disso, de acordo com HERKENHOFF (2008), métodos
baseados em programacao matematica apresentam foco exagerado no custo minimo
da rede, quando entdo aspectos de controle da rede, flexibilidade e continuidade

operacional, trazidos pela experiéncia do projetista, ndo sédo considerados.
2.4.METODOS HIBRIDOS
FURMAN e SAHINIDIS (2002) apresentaram uma ampla e completa reviséo

de literatura acerca da sintese de redes de trocadores de calor, apontando

publicacdes de trabalhos baseados em conceitos termodinamicos bem como na linha
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de programacdo matematica. Eles ressaltam que a pesquisa nessa area estava bem
diversa e que os trabalhos mais recentes focavam em aplicacdes especificas dos
meétodos em detrimento do desenvolvimento das metodologias em si.

Em relacdo ao desenvolvimento de metodologia, destaca-se o trabalho de
SANTANA (2012) no qual é proposta uma abordagem na sintese de redes de
trocadores de calor que combina a analise pinch com métodos de programacao
matematica (linear inteira mista) e procedimentos evolutivos. Métodos com essas
caracteristicas sdo classificados como métodos hibridos. Neste estudo, € proposta a
otimizacdo de uma superestrutura que varia ao longo do procedimento de sintese,
permitido ao projetista a inclusdo de restricbes de processo sem a necessidade de
formulacdo matematica das mesmas. A metodologia foi entdo aplicada em trés
exemplos nos quais foram obtidas redes alternativas mais eficientes, simples e de

menor custo.

2.5.APLICACAO DE METODOLOGIAS DE INTEGRACAO ENERGETICA EM
UNIDADES DE HIDROCRAQUEAMENTO

De uma maneira geral, unidades de hidroprocessamento sdo grandes
consumidoras de energia em uma refinaria de petroleo. Quanto mais restritas séo as
especificacdes de enxofre nos derivados (por exemplo, diesel e gasolina) para atender
requisitos de emissao de poluentes oriundos de sua queima, maior é a severidade das
unidades de hidroprocessamento. Além disso, a crescente conscientizagdo ambiental
da sociedade torna essas unidades cada vez mais importantes no esquema de refino.
Esses fatores justificam o interesse em estudar a integracdo energética dessas
unidades.

As reagfes que ocorrem no hidroprocessamento sdo exotérmicas e liberam
uma quantidade significativa de calor. Essa energia pode ser recuperada através de
trocadores de calor levando a minimizacdo do consumo de utilidades quentes, como
combustivel nos fornos e vapor d’agua. Na grande maioria das unidades, a carga para
o reator é pré-aquecida em um trocador no qual por um dos lados passa o efluente do
reator, em temperatura elevada. Segundo HALDOR TOPSOE (2010), o calor do
efluente do reator pode ser utilizado para fornecer uma parcela do calor necessario

na secao de fracionamento dos produtos. Ainda, apesar de ndo ser amplamente
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praticado em projetos, o produto do reator pode ser utilizado para gerar vapor e,
através disso, aumentar a eficiéncia energética da refinaria, diminuindo a necessidade
de producédo de vapor fora da unidade de hidroprocessamento (HALDOR TOPSOE,
2010).

ABU AL-RUB e AL-TEMTAMI (2000) analisaram o potencial de economia de
energia em uma unidade de hidrocragueamento (HCC) da refinaria Jordan Petroleum
Refinery Co., utilizando a analise pinch. Em um primeiro momento, todas as correntes
guentes e frias envolvidas no processo foram completamente definidas em termos de
temperatura, taxa de capacidade calorifica e vazdo. Ao invés de utilizarem valores
tipicos de diferencial minimo de temperatura, adotaram o valor de 9°C, previamente
calculado por ABU AL-RUB (1989 apud ABU AL-RUB e AL-TEMTAMI, 2000). Os
resultados mostraram que a eliminacao da utilidade quente poderia ser alcancada se
seis novos trocadores de calor fossem instalados. Mostraram, ainda, que 50% do
potencial de economia poderia ser alcangcado com a instalacdo de apenas um novo
trocador.

GOODARZVAND-CHEGINI et al. (2010) aplicaram a analise pinch para a
reestruturacdo da rede da unidade de hidrocraqueamento da refinaria Tehran South
Refinery, licenciada pela Chevron em acordo com a National Iranian Oil Company
(NIOC). A referida unidade estudada por eles tem capacidade para processar 14.400
barris por dia de carga oriunda da unidade de destilacdo. A Figura 2.1 apresenta um

fluxograma simplificado da unidade.
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Figura 2.1: Fluxograma de processo simplificado da unidade de HCC da Tehran South
Refinery. (GOODARZVAND-CHEGINI et al., 2010)
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Visando identificar potenciais de integracdo energética, a primeira etapa do
estudo foi a utilizacdo do PDM para sintese a rede de trocadores de calor.
Posteriormente, devido as limitacdes de pressao, o problema foi subdividido em dois
subproblemas baseados na pressado de operacdo (secdo de reacdo e secdo de
fracionamento).

Com a nova rede proposta, todas as recomendacdes foram verificadas e
refinadas utilizando conhecimentos praticos e a experiéncia dos projetistas para
alcancar uma solugcdo com compatibilidade e seguranca operacional. Todas as
oportunidades para a redugao do consumo de energia resultaram em economia de
870.000 délares por ano. (GOODARZVAND-CHEGINI et al., 2010)
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3. A ANALISE PINCH

Este capitulo apresenta uma breve descricdo da analise pinch, metodologia
baseada em conceitos da termodinamica que fundamenta o presente trabalho,
apresentando seus principais conceitos e ferramentas. A metodologia utiliza um
conjunto de regras baseadas na primeira e segunda leis da termodinamica, visando a
sintese, a andlise e a otimizacao da integracao energética em processos quimicos.
Uma descricdo mais detalhada dessa metodologia pode ser encontrada em
LINNHOFF e HINDMARSH (1983) e KEMP (2007).

A analise pinch parte de uma definicdo inicial do problema em que as
operacbes sdo omitidas, mantendo-se apenas as correntes de processo que as
interligam e as utilidades disponiveis. Uma corrente deve ser entendida como um fluxo
de massa que precisa ser aquecido ou resfriado sem mudanga na sua composic¢ao.
S&o denominadas correntes quentes aquelas que precisam ser resfriadas e correntes
frias aquelas que precisam ser aguecidas.

A primeira parte da analise pinch consiste na determinacdo das metas de
projeto, targeting, utilizando os dados das correntes envolvidas e dados econémicos.
A segunda parte dessa analise consiste na sintese da rede de trocadores de calor
buscando minimizar o custo total (utilidades e equipamentos), tendo como referéncia

as metas determinadas na primeira parte.

3.1.CALCULO DAS METAS DE PROJETO - PARTE 1

As metas de projeto que devem ser calculadas compreendem o consumo
minimo de utilidades necessario para o processo (custo operacional), o numero
minimo de unidades de troca térmica e a area global minima de transferéncia de calor,
correspondentes a um diferencial minimo de temperatura (AT,,,) previamente
especificado. Procedimentos para a determinacdo dessas metas, bem como as
ferramentas de visualizacéo utilizadas na analise pinch, sédo descritos nas préximas

subsecoes.

3.1.1. As Curvas Compostas (CC)
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As curvas compostas (CC) consistem na representacdo das correntes
quentes e frias do processo (balanco de energia) em um diagrama de temperatura
versus variacado de entalpia e representam a possibilidade de recuperagao de energia
NoO processo.

Na Figura 3.1, trés correntes quentes de capacidade calorifica (CP) constante
sao representadas separadamente no diagrama T x H, com suas temperaturas de
entrada e de saida (alvo) definindo uma série de intervalos de temperatura. Nessa
figura, a inclinacdo das retas sdo o inverso da taxa de capacidade calorifica da

corrente correspondente.
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(T4 — Ts)(A)

Figura 3.1: Diagrama T x H para 3 correntes quentes  de CP constante. (KEMP, 2007)

A curva composta quente € obtida pela soma da variacéo de entalpia de cada
corrente presente no intervalo de temperatura. Ou seja, a capacidade calorifica da
corrente composta (nova inclinacdo da reta) € igual & soma das capacidades
individuais das correntes em cada intervalo. De maneira similar, obtém-se também a
curva composta fria (somando o CP de cada corrente fria presente em cada intervalo
de temperatura por elas definidos).

No exemplo supracitado, as correntes apresentam CP constante em toda a
faixa de temperatura. Na pratica, correntes de CP varidvel devem ser
convenientemente divididas em faixas de CP constante para poderem ser
representadas de maneira semelhante. Esta simplificacdo permite representar
qualquer corrente e faz com que o0 conjunto de retas assuma um aspecto mais

curvilineo.
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As curvas compostas quente e fria podem ser representadas em um mesmo
diagrama, conforme apresentado na Figura 3.2. A area de superposi¢cdo entre as
curvas representa a quantidade de calor que pode ser trocada entre as correntes de
processo. A medida que as curvas se aproximam horizontalmente uma da outra, maior
sera a recuperacéao de energia entre elas, até o ponto onde as curvas atingem a menor
distancia vertical permitida entre elas (diferencial minimo de temperatura, AT,,,,)-
Neste ponto, a energia restante para fechar o balanco térmico das correntes devera
ser fornecida pelo sistema de utilidades. As curvas compostas podem se deslocar
livremente na horizontal e isso ndo representa alteracdes nas correntes de processo,
uma vez que a abcissa do diagrama (entalpia) ndo possui escala absoluta e, por isso,
apenas a sua variacdo deve ser constante. J4 deslocamentos verticais nas curvas
representariam mudancas nas temperaturas das correntes e isso ndo pode ser feito.

Quando a curva composta fria se estende além do inicio da curva composta
quente h4 a necessidade da utilizacdo de uma corrente quente externa, utilidade
guente, capaz de aquecer essa extensao. O mesmo ocorre com a outra extremidade
do gréfico, levando a necessidade de utilizacdo de corrente externa fria.

Em casos industriais, 0 numero de correntes envolvidas no problema é muito
maior e a combinacdo de todas essas correntes em curvas compostas simplifica
bastante a andlise e permite, de forma simples e gréafica, a identificacdo dos consumos
minimos de utilidades.

O ponto pinch (ou ponto de estrangulamento energético, PEE) representado
na Figura 3.2 é entdo o ponto onde as curvas estdo mais proximas, onde a diferenca
de temperaturas entre elas é o AT,,;,, que, por sua vez, € a minima diferenca de
temperatura que deve ser considerada entre as correntes de processo para a troca
térmica. Em outras palavras, ele indica a regido onde existird maior dificuldade para a
troca, maior limitacao termodinamica. Todas as outras partes do grafico apresentam

condi¢cBes mais favoraveis a troca térmica que esse ponto.
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Figura 3.2: Exemplo de curvas compostas quente e f  ria. (adaptado de KEMP, 2007)

Da analise das curvas compostas pode-se observar que o consumo minimo
de utilidades apresenta uma relagéo direta com 0 AT,,;,,. Quanto maior esse AT,
maior serd o consumo de utilidades e, portanto, o custo operacional. Por outro lado,
maiores diferenciais levam a equipamentos menores para realizar as trocas
necessarias (disponibilidade de maior forca motriz), fato vinculado ao custo dos
equipamentos. Assim, observa-se um compromisso entre 0s custos operacionais e 0
custo de capital na medida em que o AT,,;, varia, o que leva a existéncia de um valor

Otimo para esse parametro, em cada processo, para a obten¢ao do custo total minimo.

3.1.2. A Tabela Problema e a Cascata de Energia

Uma forma alternativa de determinagao das metas de energia de um processo
€ através do Algoritmo da Tabela Problema, uma técnica algébrica da tecnologia pinch
proposta por LINNHOFF e FLOWER (1978). Os dados basicos das correntes de
processo necessarios para aplicacdo do método sdo: temperatura de entrada,
temperatura alvo e taxa de capacidade calorifica (CP), expressa em kW/°C ou
Gcal/(h.°C). Esses dados de todas as correntes envolvidas formam a chamada Tabela

Problema.
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Para a aplicagdo do método, o problema é dividido em intervalos de
temperaturas (formados pelas temperaturas de entrada e saida de cada corrente) nos
quais serdo realizados os balangcos de energia. Além disto, um AT,,, deve ser
especificado, representando o valor minimo entre as correntes quentes e frias em
qualquer uma das trocas na rede. Visando assegurar que todas as correntes dentro
de um mesmo intervalo respeitam o AT,,;,, especificado, utiliza-se a regra de adicionar
e subtrair das temperaturas das correntes quentes e frias, respectivamente, metade
do valor do AT,,;, -

Essa configuracdo de temperaturas alteradas (shifted temperatures) garante
a possibilidade de transferéncia de calor dentro de qualquer um dos intervalos
satisfazendo o AT,,;,, . Na etapa seguinte, os intervalos sédo dispostos em uma tabela
com os valores de temperatura em ordem decrescente e € realizado um balanco
energético em cada intervalo, determinando se ha déficit ou saldo de energia. A Figura
3.3 apresenta um exemplo de problema com quatro correntes divididas em intervalos

de temperatura.

@
wsc _ — _ _ _ 1acc____[a]isoc| _ 1s0°C
A
.@.
140°C 136°C  1356°C 145°C 145°C
____|me_me jusc ) s
©
gs°C _ _ _ _ _| 80°C| 80°C_ | 90°C | _90°C
3
I\.d/
65C _ _ _ _ _ _ _ _ 50°C_ | 60°Cy _ 60°C
Ii@l
25°(C - 20:'[: L BD”C

Figura 3.3: Correntes e intervalos de temperatura. (KEMP, 2007)

Uma cascata de energia deve entdo ser tragada a partir do primeiro intervalo
(compreendido entre as maiores temperaturas) utilizando o excesso de energia do
mesmo em um intervalo imediatamente inferior, até o ultimo intervalo que devera
trocar calor com a utilidade fria. A Figura 3.4 (a) apresenta um exemplo do

procedimento de cascata de energia.
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No entanto, a cascata (a) apresenta um déficit de energia de 20 kW e isso néo
é viavel. Dessa forma, 20 kW devem ser fornecidos ao sistema através da utilidade
guente. Uma nova cascata deve entdo ser construida, na qual a primeira transferéncia
de calor sera realizada do sistema de utilidade quente para o processo e isso ira zerar

o déficit de energia. Essa nova cascata € apresentada na Figura 3.4 (b).

Utilidade Quente Utilidade Quente
1665°C okw _ 206W _ _
1| AH= +60 kW 1| AH = +B0KW
148°C sO0KW _ sokwW _ _ _
L} L
2| AH = +25KW 2| AH= +25kW
140°C _ B2BKW _ _ _ _ _ _ B2EKW _ _ _
L i w
3| aH= —B25KW 3| AH = —B2EEW
. T,
8s°Cc Coomw)— - - - - — = _ okw _
Y _ _,_/ v
4] AH= +75KW 41 AH = +75KW
BE°C Es5kW TEEW _
ki v
B AH= —15kW 5| AH=—15kW
_/C aokw _ BORW _
Y
(a) Utilidade Fria (b) Utilidade Fria

Figura 3.4: Cascata de energia (a) inviavel e (b) viavel. (adaptado de KEMP, 2007)

O ponto no qual ndo existe a transferéncia de calor entre intervalos (no
exemplo, 85°C) é o ponto de estrangulamento energético (PEE) ou pinch (lembrando
gue essa temperatura estd em escala alterada). Nessa condicdo, os valores de
utilidades quente e fria utilizados sdo as metas de consumo minimo destas utilidades.

Portanto, o Algoritmo da Tabela Problema € uma ferramenta util, simples e
rapida para calcular as quantidades minimas de utilidades quente e fria necessarias

para um processo, além de revelar também a temperatura do PEE.
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Cabe aqui ressaltar que ha problemas nos quais ndo ha pinch, levando
somente a necessidade de utilizagdo de uma das utilidades para satisfazer o balango
térmico. Como pode ser facilmente visualizado nas curvas compostas (Figura 3.2), 0
deslocamento na horizontal da curva fria para a esquerda diminui o AT,,;, entre as
curvas (local do pinch) até um limite no qual as extremidades direitas das duas curvas
passam a estar em uma mesma posi¢do. Isso define o chamado Problema Limite e

problemas com AT,,;,, menores nao terdo pinch. Problemas com dois pinch sao raros.

3.1.3. NUmero minimo de unidades de troca térmica

O numero minimo de unidades de troca térmica para um determinado
conjunto de correntes pode ser calculado pela Equacgao (3.1), conforme sugerido por
HOHMANN (1971).

Umin = Neorr + Ny — 1 (3.1)

na qual umin € 0 numero minimo de unidades de troca térmica, Ncor O NUMero de
correntes do processo que precisam ser aquecidas ou resfriadas e Nuil 0 nUmero de
correntes de utilidades disponiveis.

Essa equacéo podera ser utilizada para cada uma das regides acima e abaixo
do ponto de estrangulamento energético quando da sintese da rede de minimo
consumo de utilidades.

Ressalta-se que essa equacgéo nao considera a presenca de ciclos (duas ou
mais correntes combinando-se mais de uma vez) e considera a presenca de somente
um sistema independente. Em alguns problemas pode-se identificar a presenca de
subsistemas, que sao subconjuntos de correntes equilibrados energeticamente entre
si (QUEIROZ e PESSOA, 2005).

3.1.4. A area global minima
HOHMANN (1971) apresentou um conceito de transferéncia de calor vertical

através das curvas compostas, sugerindo que se a energia for transferida dessa forma

a area global sera minima, devido a um melhor aproveitamento da forca motriz
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existente. Para isso, as curvas compostas precisam ser dividas em intervalos de
entalpia delimitados pela mudanca de inclinagdo das mesmas.

TOWNSEND e LINNHOFF (1984) propuseram a Equacéo (3.2) para o célculo
de um referencial para a area global minima de transferéncia de calor, utilizando o

conceito de transferéncia de calor vertical apresentado por HOHMANN (1971).
1 dx
to =3 (o) (2 2
un : ((DTNL)]-> hy
j k

na qual DTLN é a diferenca de temperaturas média logaritmica no intervalo; j o
contador de intervalos de entalpia; k o contador de correntes que participam do
intervalo; g« 0 médulo da diferenca de entalpia da corrente k, no intervalo j e hk 0

coeficiente de transferéncia de calor da corrente k.
3.1.5. A otimizacdo do ATy,

O custo operacional esperado para uma dada rede pode ser obtido a partir
das metas de consumo de utilidades estabelecidas para o problema. Esse consumo
de utilidades, como mencionado anteriormente, aumenta linearmente com o aumento
do valor de AT,,;,, ja que uma quantidade menor de calor podera ser recuperada entre
as correntes do processo.

O custo de investimento de uma rede, por sua vez, é representado pela area
de troca térmica e pelo nimero de unidades requeridas. A area de troca térmica, ao
contrario do consumo de utilidades, tende a diminuir com 0 aumento do valor do ATy,
levando a um menor custo. Essa area requerida sera dividida entre o nimero de
trocadores de calor utilizados e, normalmente, o menor custo de investimento esta
associado a um ndmero minimo de trocadores.

O custo total da rede pode ser obtido pela soma dos custos operacionais e de
investimento, desde que 0os mesmos estejam em uma base comum, por exemplo,
anualizados. Com isso, o custo total de uma rede também é funcao do AT,,;, €, entéo,
essa variavel devera ser utilizada para definir o nivel ideal de integracao térmica entre
as correntes de processo. O AT,,;,, €, portanto, uma das variaveis mais importantes da
analise pinch, ja que sua escolha estéa associada ao ponto 6timo de projeto (baseado

em critérios econdmicos) e pode ser feita antes de qualquer iniciativa relacionada a
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sintese da rede. A Figura 3.5 apresenta 0 comportamento tipico dos custos de
utilidades, de investimento e total em funcédo da variacdo do AT,,,, evidenciando a
existéncia de um ATg:m, (@Ssociado ao custo total minimo), que deve ser utilizado

para a sintese da rede.

A

UTILIDADES

CUSTO ANUAL

INVESTIMENTO

>
AT MIN

Figura 3.5: Custos anuais em funcdo do AT -

Como dito anteriormente e apresentado na Figura 3.5, o custo de area
(investimento) tende a diminuir com o aumento do AT,,; ao contrario do custo de
energia (utilidades). No entanto, ele pode eventualmente até aumentar, a partir de um
certo ponto, pois o consumo maior de utilidades significa que uma quantidade maior
de servicos esta duplicado. Isso porque a integracao entre as correntes de processo
pode reduzir a area de troca requerida, pois 0s servicos de aguecimento e
resfriamento que seriam realizados em equipamentos diferentes (utilizando as
utilidades) passam a ser efetuados em um unico trocador.

Além disso, o custo diferenciado dos equipamentos pode fazer com que o
custo total dos trocadores aumente mesmo quando a area total diminui. Isso pode
acontecer se o custo de aquecedores e/ou resfriadores for significativamente maior
quando comparado com o custo de trocadores envolvendo correntes de processo,

como normalmente acontece com fornos. (HERKENHOFF, 2008)
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3.1.6. A Grande Curva Composta (GCC)

A Grande Curva Composta (GCC) €, assim como as curvas compostas, uma
forma de representacédo condensada do contetdo energético das correntes quentes e
frias de um processo. A construgcdo desse diagrama é feita a partir das temperaturas
alteradas (shifted temperatures) que séo obtidas com as temperaturas reais das
correntes frias ou quentes sendo acrescidas ou diminuidas, respectivamente, da
metade do valor do AT,

Esse diagrama, representado na Figura 3.6, representa graficamente a taxa
de energia ao longo da cascata de energia (Algoritmo da Tabela Problema), na qual é
calculada a disponibilidade de energia das correntes quentes e a demanda de energia
das correntes frias, em cada intervalo de temperatura, que na realidade representa
um ponto no diagrama. A temperatura de pinch (ponto no qual a curva toca o eixo das

ordenadas) e o consumo de utilidades também séo observados nesse grafico.
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Figura 3.6: Exemplo de Grande Curva Composta. (ada ptado de KEMP, 2007)

A GCC é uma ferramenta de projeto para especificar as utilidades, auxiliando
na definicho da quantidade de energia necessaria, bem como os niveis de

temperaturas requeridos.
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Os diversos niveis de temperatura das utilidades disponiveis estéao
diretamente associados aos seus custos. Normalmente, utilidades quentes de maior
temperatura e as utilidades frias de menor temperatura apresentam custo maior, ou
seja, quanto mais afastada da temperatura ambiente, mais cara € a utilidade. Isso nos
leva a preferir maximizar o uso de utilidades com temperaturas proximas a
temperatura ambiente.

Dessa forma, a GCC pode auxiliar na selecdo do melhor conjunto de utilidades
para cada problema, bem como na avaliacdo de oportunidades de geracdo das
mesmas, levando ao uso mais racional das utilidades disponiveis e,
consequentemente, a minimizagdo dos custos operacionais.

Analisando a Figura 3.7, pode-se ver que, para 0 exemplo analisado, a
utilidade quente (20 kW) pode ser fornecida a aproximadamente 105°C (para garantir
um AT, de 10°C) e a utilidade fria (60 kW) pode ser removida com uma utilidade a

56°C, ao invés de se utilizar a maior e menor temperatura desse diagrama.
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Figura 3.7: Avaliacdo dos niveis de temperaturare  queridos para as utilidades a partir da GCC.
(adaptado de KEMP, 2007)
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3.2.SINTESE DE REDES DE TROCADORES DE CALOR — PARTE 2

Apés a determinacdo das metas na etapa de targeting (descrita no item 3.1)
correspondentes a um AT,,;, especificado, é iniciada a segunda etapa da analise
pinch, que € a sintese da rede de trocadores de calor propriamente dita.

Nesta segunda etapa, através de algumas regras e conceitos que serao
abordados nas subsecdes, € possivel obter uma rede de trocadores de calor que
permite a maxima recuperacao de calor do processo (primeira etapa da sintese) e
posteriormente essa rede pode ser evoluida/otimizada (segunda etapa da sintese),

visando a obtencao de um custo total minimo.

3.2.1. O significado do pinch

A Figura 3.8 (a) mostra as curvas compostas para um problema com multiplas
correntes dividido em duas partes a partir do ponto de estrangulamento energético
(onde ocorre 0 AT,,;,)-

O problema possui, entdo, duas regides independentes e equilibradas
energeticamente, como indicado na Figura 3.8 (b). A regido acima do pinch (regidao a
direita) € receptora de calor e se encontra em balanco térmico com as utilidades
qguentes. A regido abaixo do pinch (regido a esquerda) € uma fonte de energia, cujo
excesso requer o uso de utilidades frias.

Para a construcédo de uma rede que garanta as metas de consumo minimo de
utilidades, trés regras basicas (conhecidas como golden rules) devem ser seguidas:

» Nao transferir calor do processo atraves do pinch;
» Nao utilizar utilidade quente para as correntes abaixo do pinch;
= Na&o utilizar utilidade fria para as correntes acima do pinch.

Ainda, como consequéncia da divisdo anteriormente descrita, qualquer projeto
de rede que englobe a transferéncia de calor através do pinch, devera requerer um
acréscimo desse mesmo valor as quantidades minimas de utilidades quente e fria,

como representado na Figura 3.8 (c).
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Figura 3.8: Decomposicao do problema no PEE. (adapt
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3.2.2. O Diagrama de Grade

A forma mais utilizada para a representacao da rede de trocadores de calor €
o chamado Diagrama de Grade (Grid Diagram), no qual a localizag&o do pinch, bem
como a visualizagdo das duas regides e da alocacao dos permutadores é facilitada.

Nessa representacdo, as correntes quentes sdo agrupadas no topo,
simbolizadas por setas no sentido esquerda-direita a partir de suas temperaturas de
entrada e chegando nas temperaturas alvo. As correntes frias, localizadas logo abaixo
do grupo de correntes quentes, tém as setas no sentido oposto (contracorrente).
Comumente, a taxa de capacidade calorifica das correntes é apresentada do lado
direito das mesmas. Um exemplo desse diagrama de grade € apresentado na Figura
3.9.

Pinch CP
| (kw/°C)
2 170°C @ QUCi ® 60°C .- 3.0
i 90 kW
150°C 90°C ! 30°C
135°C 80°C ! 20°C
- ® o0 1] 20
50kW 180kW |
L 140°C © 80 CE 80°C [ 0
240 kW i

Figura 3.9: Exemplo de diagrama de grade. (adaptado  de KEMP, 2007)

Os trocadores de calor sdo representados por dois circulos sobre as correntes
envolvidas na troca e conectados por uma linha vertical (ver trocadores “1” e “2” na
Figura 3.9). Aquecimentos sao representados por circulos sobre as correntes frias e
resfriamentos por circulos sobre as correntes quentes (ver “A” e “R” na Figura 3.9).
Abaixo de cada troca é apresentado o calor envolvido na mesma. O ponto de
estrangulamento energético (pinch) é representado por uma linha tracejada vertical.
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3.2.3. Regras para a sintese

A sintese das redes € efetuada seguindo um conjunto de regras propostas por

LINNHOFF e HINDMARSH (1983) no método do ponto de estrangulamento
energético (MPE) e estao listadas abaixo.

O problema deve ser dividido em duas regides, acima e abaixo do pinch (ou
PEE). Essas regibes deverdo ser tratadas isoladamente, garantindo a nao
transferéncia de calor através do pinch.

Para cada uma das regides, a sintese deve ser iniciada no pinch seguindo no
sentido contrario a ele. Isso porque as correntes gque tocam esse ponto sdo as
gue apresentam a possibilidade mais restrita de troca térmica, e o approach em
pelo menos uma das extremidades desses trocadores sera igual a minima
diferenca de temperatura permitida (0 AT,,,).

A definicdo dos trocadores vizinhos ao pinch deve respeitar algumas restricbes
de CP (taxa de capacidade calorifica), para que o AT,,;,, ndo seja violado. Os
CPs devem ser tais que as retas representadas no diagrama de curvas
compostas se afastem, aumentando assim o AT ao longo do trocador. Assim,
acima do pinch, deve-se escolher as correntes de forma que o CP da corrente
quente seja inferior (ou igual) ao CP da corrente fria. Em resumo: acima do
pinch, CPquente < CPrrio. O inverso é valido para as correntes abaixo do pinch,
ou seja, CPquente = CPrrio.

O numero de correntes quentes acima do pinch tem que ser menor ou igual ao
namero de correntes frias imediatamente acima desse ponto. De maneira
similar, na regido abaixo do pinch, o numero de correntes frias tem que ser
menor ou igual ao numero de correntes quentes imediatamente abaixo. Essa
regra associando a quantidade de correntes que partem e chegam no pinch
tem como objetivo evitar o uso inadequado de utilidades. Caso néao seja
possivel obedecer essa regra, deve-se fazer a divisdo (split) de algumas
correntes até pelo menos igualar o numero.

Nas correntes escolhidas, posiciona-se o trocador de calor de forma que a
carga térmica seja maxima, trocando, se possivel, todo o calor disponivel em
uma das correntes, visando a sua eliminacao da analise. Isso pode levar a uma
reducdo do numero de unidades necessarias ajudando na diminui¢cdo do custo

de investimento. Essa regra € também conhecida como principio de tick-off.
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» Para as correntes afastadas do pinch, as regras deixam de ser restritivas e o
projetista passa a ter maior liberdade para a escolha das trocas entre as
correntes. Isso porque essas correntes nao estdo limitadas em termos de
AT como aquelas que tocam o pinch. No entanto, ainda sim, é importante
continuar a sintese sem a violacao do AT,,,.

A sintese deve ser realizada independentemente nas duas regides até que
todas as correntes tenham trocado todo o seu calor disponivel e, a partir desse ponto,
séo inseridas as utilidades, caso haja necessidade. A rede final € obtida com a juncdo
das subredes obtidas acima e abaixo do pinch. A rede assim obtida é a chamada rede
de minimo consumo de utilidades (MinCU).

No caso de reestruturacdo de redes (retrofit) ou avaliacdo de uma rede
existente, as regras supracitadas de posicionamento dos trocadores soma-se a
recomendacéo de buscar a maxima similaridade com a instalagéo existente, de forma

a minimizar os custos de investimento em novas unidades de troca térmica.

3.2.4. A evolucao da rede de minimo consumo de utilidades

A rede sintetizada utilizando as regras descritas anteriormente pode
apresentar complexidades (divisdo de correntes, multiplos trocadores entre duas
correntes, etc.) que, se simplificadas, podem levar a uma reducéo do seu custo total.
Essas simplificagcbes podem levar a uma redistribuicdo de cargas térmicas que pode
ter algum impacto no consumo de utilidades. A reducdo do nimero de trocadores ou
a eliminacao de uma divisao de correntes fica a cargo do projetista da rede, que deve
ponderar os custos de energia com 0s custos de investimento. O processo de
modificacdo da rede buscando sua simplificacdo é denominado “Evolu¢cédo de Rede” e
sua execucao pode ser feita por meio de técnicas consolidadas ou por preferéncias
do projetista, de acordo com seu conhecimento do processo em analise.

Um ciclo (loop) consiste em um percurso fechado que envolve dois ou mais
trocadores de calor que realizam trocas térmicas entre um determinado conjunto de
correntes. A presenca de um (ou mais) ciclo na rede indica a possibilidade de reducéo
do namero de trocadores. Assim, o procedimento para a evolucdo da rede pode ser
executado localizando-se os ciclos e eliminando um dos trocadores envolvidos

(normalmente o de menor carga térmica). A eliminacdo de um trocador requer um
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aumento de carga térmica em outro trocador. Caso o ciclo atravesse o PEE, a sua
quebra leva a violacdo do AT,,;, em algum dos equipamentos remanescentes.

Se o0 projetista considerar essa violagdo inaceitdvel, a restauracdo do
AT,.., deve ser feita através dos chamados paths (caminhos que interligam um
trocador de utilidade quente a um trocador de utilidade fria, passando pelo trocador
no qual ha a violagéo). O reestabelecimento do approach especificado inicialmente é
feito aumentando-se a carga térmica dos trocadores de utilidades e, na mesma
proporcao, diminuindo a carga do trocador da violagdo, em uma quantidade
determinada para manter o balango término entre as correntes envolvidas e restaurar
0 AT,,;, especificado.

A retirada de um trocador de um ciclo € chamada de abertura do ciclo. A
abertura é aceita quando a nova rede tem custo inferior a rede anterior. O processo é

repetido até que todos os ciclos presentes na rede sejam avaliados.
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4. O PROCESSO DE HIDROCRAQUEAMENTO CATALITICO

As secoes do presente capitulo descrevem o processo de hidrocraqueamento
catalitico, citando suas possiveis cargas e produtos, duas de suas configuracfes, um
breve resumo dos catalisadores que podem ser empregados e, por fim, uma descricao
da unidade em estudo.

4.1.VISAO GERAL

O hidrocraqueamento catalitico, também conhecido como HCC (Catalytic
Hydrocracking), € um processo que consiste na conversao de fracbes pesadas em
outras de massa molar mais baixa, por acdo conjugada de catalisadores, altas
temperaturas e pressoes e presenca de um grande excesso de hidrogénio. Ao mesmo
tempo em que ocorrem as reacdes de quebra de moléculas, acontecem também
reacoes de hidrogenacéao das fracGes produzidas. (ABADIE, 2002)

O processo de hidrocragueamento catalitico € bastante flexivel, podendo
processar cargas variadas como gasoOleos de vacuo, 6leo leve de reciclo (LCO),
gasoleo pesado de coque (GOPK), 6leo desasfaltado ou suas misturas, tendo como
objetivo a producéo de fracdes mais leves. O HCC pode garantir a producdo de
combustiveis urbanos com especificacdo bastante restrita através do aumento da
relacdo hidrogénio carbono das fracdes produzidas, a eliminacdo de heteroatomos e
o aumentando do rendimento de nafta e destilados médios (nha faixa do querosene e
do diesel) (SILVA et al., 2007). A unidade pode operar com conversao total ou parcial
e seus produtos apresentam excelente qualidade: baixos teores de contaminantes e
de aromaticos, e alta estabilidade. Quando em modo de converséo parcial, o 6leo nédo
convertido (UCO) oriundo de cargas compostas por destilados de vacuo e 6leo
desasfaltado, pode ser utilizado para a producdo de 6leos basicos lubrificantes.
(ARAUJO e LAGE, 2011)

O hidrocraqueamento € um dos processos cataliticos mais antigos conhecidos
no refino do petréleo, mas o inicio de sua aplicacdo industrial ocorreu na década de
60. Logo em seguida, a crise do petrdleo aumentou demais 0s custos de seus
derivados e do gas natural, matéria-prima necessaria para a producéao de hidrogénio
que, por sua vez, é o principal insumo em processos de hidrorrefino. Esse fato afetou

a rentabilidade do processo levando a uma retracdo na implantacdo de novas
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unidades no mundo. (ABADIE, 2002) As primeiras unidades de hidrocraqueamento
foram concebidas inicialmente para converter cargas refratarias em gasolina e
querosene. A melhoria dos catalisadores e modificagbes no processo tornaram
possivel a obtencao de produtos em uma ampla faixa de destilacédo. (SPEIGHT, 2011)

Dentre os fatores que aumentaram o interesse no uso de hidrocraquamento
no esquema de refino estao:

» Alta demanda de derivados leves (GLP e nafta) e médios (querosene e diesel);

»= Desenvolvimento de catalisadores de alta atividade e seletividade;

» Producéo de hidrogénio a baixo custo, resultante da utilizacdo da corrente
gasosa gerada em processos de reforma catalitica.

Esse ultimo fator € de grande relevancia, pois o custo do hidrogénio é um
grande entrave do processo, podendo torna-lo inviavel economicamente. (ABADIE.,
2002)

O hidrocragueamento emprega alta pressao parcial de hidrogénio, cuja
finalidade é reduzir a deposicao de coque sobre o catalisador, hidrogenar compostos
aromaticos e polinucleados, bem como olefinas e diolefinas geradas no processo de
craqueamento. Além disso, as severas condi¢cdes de processo proporcionam também
a hidrogenacdo de compostos sulfurados e nitrogenados. Dessa forma, o HCC é um
processo caro por demandar grande quantidade de hidrogénio em condigbes
altamente severas do reator. (SILVA et al., 2007).

Os compostos nitrogenados podem reduzir a atividade e seletividade de
alguns catalisadores utilizados no reator de hidrocragueamento. Sendo assim, este
sempre € precedido por um hidrotratamento onde haverd a remocéo, principalmente,
de sulfeto de hidrogénio (H2S) e amonia (NHs).

Além da producdo de derivados de excelente qualidade, uma vantagem
destacada do processo de hidrocraqueamento é a possibilidade de processamento de
cargas que ndo poderiam compor carga da unidade de craqueamento catalitico fluido
(FCC), tais como residuo de vacuo, 6leos de reciclo e extratos aromaticos. (ABADIE,
2002)

Dependendo da carga e do objetivo, as condi¢cdes de processo podem variar
muito, podendo-se ter pressdes desde 3,5 MPa até 22 MPa e temperaturas de 280°C
a475°C. (BRASIL et al., 2011)
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4.2. ESQUEMAS DE PROCESSO

Como mencionado anteriormente, 0 processo pode apresentar um ou mais
estagios de reacao, buscando-se a converséao total da carga, pelo reciclo de 6leo néo
convertido, ou apenas a conversao parcial.

O processo com apenas um estagio de HCC e com reciclo de produto é
constituido de dois reatores, sem separacao intermediaria de gases. No primeiro
reator utiliza-se um catalisador tipico de hidrotratamento (HDT), objetivando a reducao
dos teores de contaminantes na carga, como enxofre, nitrogénio e metais, bem como
a saturacao de olefinas e arométicos. No segundo reator emprega-se o catalisador de
HCC e é nele que ocorrem as reagfes de craqueamento (BRASIL et al., 2011).
Somente apos esse reator de HCC € que serdo separados os produtos da reacéo. A

Figura 4.1 apresenta um esquema de HCC em estégio Unico.
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Figura 4.1 Esquema de HCC em estagio Unico. (BRASIL et al., 2011)

No esquema da Figura 4.1 ndo existe separacédo de gases entre os reatores
e o catalisador de HCC ¢é afetado pela presenca de amoénia. Para aumentar a
conversao, pode ser realizado um reciclo de liquido do fundo da torre fracionadora
para o primeiro ou segundo reator. (ARAUJO e LAGE, 2011)
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No esquema de HCC em dois estagios tem-se que:

»= No primeiro estégio, utiliza-se um catalisador de HDT objetivando a reducéo
do nitrogénio da carga, além de contaminantes com maior tendéncia a
formacao de coque (asfaltenos, organometalicos etc).

» Em seguida, faz-se a separacao intermediaria de gases entre os reatores,
sendo controlado o envio da amdnia gerada na corrente que segue para o
segundo estagio. Isso é feito com o objetivo de controlar a atividade de
cragueamento no nivel desejado, evitando sobrecragueamento.

= No segundo estagio, ocorre a remocao final dos contaminantes assim como
o hidrocraqueamento da carga e a hidrogenac&o dos produtos (ARAUJO e
LAGE, 2011; BRASIL et al., 2011)

4.3.CATALISADORES EMPREGADOS

Os catalisadores empregados em unidades de hidrocraqueamento devem
possuir, simultaneamente, caracteristicas que promovam as reacdes de
craqueamento e de hidrogenagao.

Um dos tipos de catalisador utilizado em unidades de HCC s&o os amorfos
suportados em silica-alumina. Esses possuem acidez especificada para garantir a
funcéo de cragueamento e a retificagéo do Hz2S e NHs produzidos no HDT a montante
do reator de HCC néo se faz necessaria. Esses catalalisadores sdo normalmente
utilizados quando se desejam conversées limitadas. (ARAUJO e LAGE, 2011)

JA4 os catalisadores zeoliticos suportados em alumina-zedlita tém maior
capacidade de hidrocraqueamento e sao utilizados em processos com conversao
acima de 75%. (ARAUJO e LAGE, 2011) Esse tipo de catalisador é susceptivel ao
envenenamento por amodnia, o0 que altera a sua atividade (capacidade de conversao
dos reagentes em produtos) e seletividade (capacidade de dirigir uma dada reagéo no
sentido de um determinado produto). Assim, para a utilizacdo de catalisadores
zeoliticos é necessario remover o H2S e NHsz oriundos do HDT. (ABADIE, 2002)

Atualmente esses catalisadores zeoliticos séo mais comumente utilizados.
Como pontos fortes desse sistema catalitico podem ser citados:

= Permite obtencdo de maior conversdo (podendo chegar a 95%) quando
comparado com o catalisador amorfo para as mesmas condi¢coes de

temperatura, presséao e velocidade espacial;
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= Sofre menor taxa de desativacdo por operar com temperatura mais baixa
levando a um maior tempo de campanha,;

= Gera produtos de melhor qualidade (menor teor de aromaticos e maior
numero de cetano) por poder operar em menores temperaturas.

Suas desvantagens sao o maior consumo de hidrogénio devido ao maior grau
de hidrogenacéo atingido e a intolerancia a altos teores de asfaltenos e resinas.
(ARAUJO e LAGE, 2011)

As principais reacdes que acontecem em unidades de hidrocraqueamento
estdo esquematizadas na Figura 4.2.
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Figura 4.2: Principais reacfes envolvidas no proces  so de HCC. (ABADIE, 2002)
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4.4. DESCRICAO DA UNIDADE EM ESTUDO

A unidade estudada no presente trabalho tem capacidade para processar
cerca de 8000 t/d de uma mistura de gasoleo de vacuo e gasoleos de coque, contendo
teor de enxofre proximo a 8000 ppm e de nitrogénio em torno de 5000 ppm.

A carga é misturada com gas de reciclo antes de ser aquecida na bateria e
posteriormente no forno, onde atingira a temperatura adequada para o reator de
hidrotratamento. Como as reacdes sao fortemente exotérmicas, uma corrente de
hidrogénio frio (quench) é adicionada entre as camadas de catalisador a fim de se
controlar a temperatura. O efluente hidrogenado é resfriado e segue para um vaso
onde sdo separadas uma corrente liquida e outra gasosa. O liquido sera novamente
aguecido até atingir a temperatura de entrada dos préximos reatores que tambéem
contemplam resfriamentos intermediarios com hidrogénio. O efluente do reator de
HCC é resfriado, segue para vasos de separacao e, posteriormente, para uma torre
retificadora. Os gases separados nos vasos sao misturados e compdem o gas de
reciclo do processo.

O efluente dessa torre € aquecido em um forno e segue para a torre
fracionadora onde os produtos sdo separados (no esquema da Figura 4.3 esses
equipamentos estao representados apenas como uma torre de fracionamento). A
estabilizacdo e retificacdo dos mesmos € feita em outras torres. O esquema de
processo dessa unidade é em um Unico estagio com separacao intermediaria, como
ilustrado de forma simplificada na Figura 4.3.

Os principais produtos dessa unidade sdo GLP, nafta leve, nafta pesada,

querosene, diesel e um 6leo ndo convertido.
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5. ANALISE PRELIMINAR DO HCC EM TERMOS ENERGETICOS

Este capitulo apresenta todas as fases da formulacdo do problema
necesséarias para a aplicacdo da analise pinch, contemplando a organizacdo dos
dados retirados da simulag&o de processo da unidade, a determinagao das metas de
consumo de energia e as informacfes de custos associados as utilidades e aos
equipamentos de troca térmica.

Com os dados obtidos nesse capitulo sera possivel analisar a unidade de
HCC em estudo quanto as oportunidades de integracdo energética. Esta etapa foi
realizada com o auxilio do software SPRINT® (versédo 2.9 Rev.010), facilitando a
obtencao das curvas e diagramas aplicados na analise pinch.

O capitulo finaliza apresentando algumas restricbes de processo que devem
ser consideradas no projeto de unidades de HCC e uma rede base que sera referéncia
para comparagao com as demais redes sintetizadas no estudo.

5.1.A FORMULACAO DO PROBLEMA

A obtencdo e organizacdo dos dados de processo para a formulagédo do
problema é, sem duvida, uma das etapas mais importantes e delicadas do problema
de integracdo energética. A precisdo das propriedades das correntes, das
temperaturas e vazbes empregadas no processo influem de maneira definitiva na
qualidade da solucao obtida e na sua validade.

O método de sintese de redes de trocadores de calor a partir do ponto de
pinch pressupfe que a capacidade calorifica das correntes seja independente da
temperatura. A maioria das correntes presentes nesse processo pode ser enquadrada
nesse grupo, ja que apresentam somente uma fase (por exemplo, correntes de
produto sendo direcionados para estoque como liquido subresfriado). No entanto,
como existem correntes multicomponentes que apresentam mudanca de fase e, o
calor latente dessa mudanca deve ser convertido em taxa de capacidade calorifica, é
esperado deparar-se com a variacdo da capacidade calorifica dessas correntes na
faixa de temperatura do processo.

Sendo assim, faz-se necessario tracar graficos de temperatura versus entalpia

para avaliacao da linearidade dessa propriedade. Caso uma aproximacao linear nao
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seja razoavel, sera preciso segmentar a corrente em varias partes nas quais a
capacidade calorifica possa ser considerada constante.

Os dados necessarios para essa analise como temperaturas, vazbes e
entalpia das correntes foram retirados de um balanco de massa e energia de uma
unidade de HCC em condi¢des de inicio de campanha, realizado em um simulador de
processos durante a etapa de projeto da unidade.

Para cada uma das correntes foi tragada a curva temperatura versus entalpia
para avaliacdo da linearidade. A Figura 5.1 mostra um exemplo de linearizacédo de

uma das correntes do estudo com a segmentacdo da mesma em duas faixas de
capacidade calorifica.
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Figura 5.1: Diagrama temperatura versus entalpia para a corrente H14 (a) curva completa; (  b)
divisdo da curva no segmento 1; (c) divisdo da curv ~ a no segmento 2; (d) representacédo dos
dois segmentos ha entrada de dados do programa.

5.1.1. A tabela problema

ApoOs a avaliacdo da linearidade das curvas temperatura versus entalpia de

cada uma das correntes e a segmentacao das mesmas quando necessario, os dados
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extraidos do balanco material e energético da unidade foram organizados na forma
da Tabela Problema.

Assim, a Tabela 5.1 apresenta as correntes quentes (identificadas pela letra
“H” e cor vermelha) e as correntes frias (identificadas pela letra “C” e cor azul), com
suas respectivas temperaturas inicial e alvo, taxa de capacidade calorifica (CP), e
carga térmica (AH).

Para as correntes que precisaram ser divididas em faixas de temperaturas
para a lineraizacdo, os segmentos correspondentes estdo apresentados na tabela
com os sufixos “a”, “b” e “c”. Por exemplo, a corrente HO3 foi dividida em dois
segmentos: “HO3a” e “HO3b".

Na Tabela 5.1 também séo apresentados os coeficientes de transferéncia de
calor (HTC) das correntes, obtidos no simulador de processos a partir de propriedades
fisicas das correntes, valores tipicos de velocidade e de coeficiente de depdsito para
cada uma delas. Esses valores serdo utilizados para o calculo da area de troca de
cada um dos trocadores de calor.

As correntes HO1 e HO2 representam, respectivamente, os efluentes dos
reatores de HDT e HCC. As correntes HO3, HO4 e HO5 séo correntes de topo dos
vasos separadores da secdo de alta pressédo. Ja as correntes HO6, H11, H13, H14,
H17 e H19 séo correntes de topo das torres da secao de fracionamento.

As correntes CO1 e CO02 representam, respectivamente, as cargas dos
reatores de HDT e HCC e, por sua vez, encontram-se em pressoes elevadas. A
corrente C04 é a carga da fracionadora dos produtos. As correntes C05, C06, CO08,

C10 e C11 séo refervedores das torres existentes na sec¢ao de fracionamento.



Tabela 5.1: Dados das correntes para o problema com leto.
= L Temperatura, °C CP AH, HTC
Segao Codigo inicpia| alvo | keal(h°C) | Gecalh | keali(h°Cm?)
Reacdo HO1 387 206 390311 70.6 262
Reacao HO2 385 265 464038 55.7 761
Reagao HO3 171 50 - - -
HO3a 171 123 26914 1.3 761
HO3b 123 50 12670 0.9 761
Reagdo HO4 265 243 323311 7.2 849
Reagdo HO5 168 50 817660 96.6 761
Fracionamento HO6 111 45 - - -
HO6a 111 85 619578 16.4 761
HO6b 85 45 176399 7.0 761
Fracionamento HO7 324 60 21922 5.8 653
Fracionamento HO8 323 42 43013 12.1 868
Fracionamento HO9 277 199 181455 14.1 857
Fracionamento H10 208 128 149993 12.0 838
Fracionamento H11 157 90 - - -
H11la 157 110 577136 27.1 761
H11b 110 107 149993 0.5 761
Hillc 107 90 167465 2.8 761
Fracionamento H12 236 42 49766 9.7 849
Fracionamento H13 43 35 5534 0.0 761
Fracionamento H14 70 38 - - -
H14a 70 57 167153 2.1 761
H14b 57 38 70279 1.3 761
Fracionamento H15 237 157 71250 5.7 1023
Fracionamento H16 98 38 4950 0.3 1066
Fracionamento H17 53 38 48518 0.7 849
Fracionamento H18 160 42 114369 13.5 822
Fracionamento H19 83 42 - - -
H19a 83 69 399696 5.6 849
H19b 69 42 39296 1.1 849
Fracionamento H20 60 38 112167 2.5 -
Reagdo H21 127 40 16522 1.4 -
Fracionamento H22 344 324 155401 3.1 653
Reacao co1 110 367 307409 79.0 533
Reacao C02 179 373 351610 68.2 623
Fracionamento Cco3 56 228 107563 18.5 749
Fracionamento co4 235 360 395698 49,5 777
Fracionamento Co5 310 323 241775 3.1 749
Fracionamento Cco6 230 236 861698 5.2 730
Fracionamento Cco7 52 147 67404 6.4 746
Fracionamento Cco8 237 246 973805 8.8 810
Fracionamento Cco9 38 63 6016 0.2 997
Fracionamento C10 98 100 625474 1.1 877
Fracionamento C11 160 165 2263501 104 749
Fracion/Reacdo C12 80 110 29886 0.9 364
Fracion/Reacdo C13 70 110 131273 5.2 333

55
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5.1.2. O AT

Para dar prosseguimento a etapa de targeting da analise pinch, é necessario
estabelecer a diferenca minima de temperatura admissivel entre as correntes quentes
e frias, ou AT,,;,,. Como explicado no item 3.1.5, o valor desse parametro interfere no
grau de integracao energética e no custo da unidade.

O AT,,;» € importante para a viabilidade da rede neste tipo de analise pois,
conforme a sua selecdo, o ponto de estrangulamento energético muda e,
consequentemente também sdo alteradas as metas de consumo minimo de utilidades.
O consumo de utilidades aumenta a medida que o AT,,;,, aumenta, acontecendo o
inverso com o custo de investimento em area de troca, que diminui com o aumento do
AT,.in. Dessa forma, fica evidente que uma boa selecdo do AT,,;, é fundamental para
se estabelecer uma relagdo de compromisso adequada entre 0 consumo energético
e o capital investido na rede.

PERLINGEIRO (2005) recomenda a utilizacdo de um AT de approach minimo
(AT,in) preventivo de 10°C para todas as trocas no projeto de processos, um valor
heuristico que visa a evitar o aumento excessivo da area dos trocadores.

QUEIROZ (2012) cita que a experiéncia sobre a escolha do AT, leva a
selecdo de valores entre 10 e 20°C para processos quimicos em geral. Valores
superiores a esses seriam indicados para processos onde o coeficiente de depdsito
das correntes é significativamente alto e valores na faixa de 3 a 5°C deveriam ser
considerados em processos que ocorrem a baixas temperaturas. Como exemplo,
BENINCA (2008) utilizou 3°C como AT,,;,, no estudo de integracdo energética de uma
planta de eteno.

ABU AL-RUB e AL-TEMTAMI (2000) utilizaram o AT,,;, de 9°C para o estudo
do potencial energético em uma unidade de hidrocraqueamento de uma refinaria na
Jordania.

Se por um lado a escolha do AT,,;, € relevante para determinacdo dos custos
totais, por outro, existe uma flexibilidade para escolha desse parametro desde que o
valor do mesmo esteja proximo ao 6timo, sem que isso resulte em um custo muito
diferente do minimo.

Isso foi demonstrado por AMARAL (2013) em seu trabalho de integracao
energética em unidades de coqueamento retardado, no qual foram apresentados os
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custos totais para uma rede variando o AT minimo de 10 a 30°C. Observou-se que 0
maior desvio em relacdo ao custo 6timo foi 3,5%, diferenca muito pequena tendo em
vista que a estimativa da area de troca térmica da rede e, consequentemente 0 seu
custo, foi calculado com uma precisao da ordem de 10%.

Nesse estudo sera adotado o AT,,;,, de 10°C para as trocas de processo.

5.2. CURVAS COMPOSTAS

Com a tabela problema disponivel e selecionado o AT,;,, podem ser
construidas as curvas compostas do processo, que mostram graficamente e de
maneira eficaz o conceito do ponto de estrangulamento energético. Além disso, a
partir dessas curvas sao obtidos os consumos minimos de utilidades quente e fria que
deverdo ser a meta na sintese da rede de trocadores de calor de minimo consumo de
utiidades (MinCU) ou de maxima recuperacdo de energia. Na Figura 5.2 sao
apresentadas as curvas compostas quente e fria para o processo em estudo e na
Figura 5.3 é apresentada a grande curva composta, todas considerando o AT,,;, de
10°C.
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Figura 5.2: Curvas compostas quente e fria paraop roblema completo.
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Figura 5.3: Grande curva composta para o problemac  ompleto

Observa-se na Figura 5.3 que para o AT,,;, adotado, o problema apresenta
um ponto estrangulamento energético, que é 168°C na escala das correntes quentes
e 158°C na escala das correntes frias. O consumo minimo de utilidade quente é de
42,6 Gcal/lh e o consumo minimo de utilidade fria é de 162,1 Gcal/h. O programa
SPRINT ainda estima a area de interse¢ao das curvas compostas, indicando que uma
energia equivalente a 214,7 Gcal/h pode ser recuperada das correntes de processo.

Nota-se que, nesse processo de HCC, mesmo existindo varias torres que
necessitam de calor no refervedor, a quantidade de energia gerada na secao de
reacao € tao alta que a demanda por utilidade fria € superior a demanda de utilidade
quente.

A grande curva composta também auxilia na escolha das utilidades de
processo. Acima do pinch, estdo disponiveis o vapor de alta pressdo e os fornos que
operam com gas combustivel. Abaixo do pinch, agua de resfriamento e energia
elétrica para acionamento dos resfriadores a ar estédo disponiveis para remover calor
do processo.

Na Figura 5.4 estdo apresentadas todas as 35 correntes de processo quentes
e frias em um diagrama similar ao diagrama de grade. As correntes quentes estéo

representadas por linhas vermelhas partindo da esquerda para a direita. Ja as
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correntes frias estao identificadas por linhas azuis partindo da direita para a esquerda.
A linha vertical cruzando toda a representacao gréafica é o ponto de estrangulamento

energetico.
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Figura 5.4: Diagrama com todas as correntes quentes e frias do processo.

O objetivo da apresentacdo da Figura 5.4 é a melhor visualizacdo e
localizag&o das correntes considerando a temperatura pinch. Por exemplo, observa-
se que apenas as correntes frias CO1 (23) e C02 (24) cruzam o pinch. De todo o
conjunto das correntes, a corrente niumero 5 € a Unica que parte do pinch, fato nédo

observado claramente na figura em fungéo de limitagdes na sua construgao.

5.3.A SIMPLIFICACAO DO PROBLEMA

A analise do problema completo buscando a reducdo do seu escopo e
simplificacédo se inicia com a definicdo de quais correntes deverdo ser consideradas
na integracao energética. A observacao da Figura 5.4, na qual séo verificadas vérias
correntes quentes com temperatura inicial abaixo do pinch, combinada com o elevado
consumo de utilidades frias, sugere que algumas dessas correntes quentes possam
ser eliminadas do problema e o alcance da temperatura alvo das mesmas seja

realizado apenas com utilidades frias. Como exemplo ilustrativo, a corrente H17, que
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apresenta temperatura inicial de 53°C e temperatura alvo de 38°C, sera resfriada Unica
e exclusivamente por agua de resfriamento. Um outro exemplo é a corrente H21, que
representa a circulacéo do hidrogénio de reposicéo e o seu resfriamento tipicamente
é feito com agua de resfriamento.

Foi entdo avaliada a eliminacdo do problema de algumas correntes quentes
localizadas abaixo do pinch. O critério utilizado para a eliminacdo de uma dada
corrente quente foi a sua retirada implicar na reducéo no consumo de utilidade fria em
um valor exatamente igual a carga térmica dessa corrente, aliada a experiéncia do
projetista como comentado no proximo paragrafo. O consumo de utilidade quente
bem como a energia que pode ser integrada no processo (area de intersecao entre as
curvas compostas) devem se manter idénticos ao valor original.

Essa verificacao levou a eliminacao de oito correntes quentes do problema, a
saber: HO6, H11, H13, H14, H17, H19, H20 e H21. As correntes HO6, H11, H13, H14,
H17 e H19 representam correntes de topo de torres ou vasos e, como sera explicado
nas proximas secoes, tais correntes devem ser resfriadas preferencialmente com
utilidades. As correntes H20 e H21 também sao tipicamente resfriadas com agua de
resfriamento. Ja as correntes H16 e H18 também poderiam ser eliminadas do
problema, mas optou-se por manté-las ja que existem algumas trocas tipicas que as
envolvem, como sera descrito no item 5.6.

Interessante notar que a retirada dessas correntes ndo alterou a energia que
pode ser integrada no processo sugerindo, portanto, realmente tais correntes
deveriam ser resfriadas com utilidades frias, sem ainda considerar as restricbes de
processo, que serao descritas posteriormente. A Tabela 5.2 é a Tabela Problema para
esse conjunto remanescente de correntes.

Para simplificar o estudo realizado a seguir, tanto estrutural quanto
econdmico, esse escopo simplificado, mostrado na Tabela 5.2, é adotado como base
e essa Tabela Problema é utilizada para a sintese das redes.

Uma nova grande curva composta para 0 problema remanescente
(considerando a eliminacdo de correntes) foi construida, vide Figura 5.5, com o
objetivo de apresentar o novo consumo minimo de utilidade fria.

Como pode ser observado na Figura 5.5, o consumo minimo de utilidade
guente se manteve em 42,6 Gcal/h, bem como a temperatura de pinch, que é 168°C
na escala das correntes quentes e 158°C na escala das correntes frias. Ja 0 consumo

minimo de utilidade fria foi reduzido para 93,7 Gcal/h.
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Tabela 5.2: Dados das correntes para o problema sim  plificado.

Se¢do Numero| Cédigo T:anr:l?aelratur;,voc CP, kcal/h.°C G?al-ll}h kcal;ll.:-. S&.mz
Reagdo 1 HO1 387 206 390311 70.6 262
Reacao 2 HO2 385 265 464038 55.7 761
Reagao 3 HO3 171 50 - - -

HO3a 171 123 26914 1.3 761

HO3b 123 50 12670 0.9 761
Reacao 4 HO4 265 243 323311 7.2 849
Reagdo 5 HO5 168 50 817660 96.6 761
Fracionamento 6 HO7 324 60 21922 5.8 653
Fracionamento 7 HO8 323 42 43013 12.1 868
Fracionamento 8 HO9 277 199 181455 14.1 857
Fracionamento 9 H10 208 128 149993 12.0 838
Fracionamento 10 H12 236 42 49766 9.7 849
Fracionamento 11 H15 237 157 71250 5.7 1023
Fracionamento 12 H16 98 38 4950 0.3 1066
Fracionamento 13 H18 160 42 114369 135 822
Fracionamento 14 H22 344 324 155401 3.1 653
Reagdo 15 co1 110 367 307409 79.0 533
Reacao 16 Cc02 179 373 351610 68.2 623
Fracionamento 17 Cco3 56 228 107563 18.5 749
Fracionamento 18 Co4 235 360 395698 49.5 777
Fracionamento 19 C05 310 323 241775 3.1 749
Fracionamento 20 C06 230 236 861698 5.2 730
Fracionamento 21 Cco7 52 147 67404 6.4 746
Fracionamento 22 Co8 237 246 973805 8.8 810
Fracionamento 23 C09 38 63 6016 0.2 997
Fracionamento 24 C10 98 100 625474 1.1 877
Fracionamento 25 C11 160 165 2263501 10.4 749
Fracion/Reacdo 26 C12 80 110 29886 0.9 364
Fracion/Reacdo 27 C13 70 110 131273 5.2 333




62

400.0 T T T T

Ua = 42,6 Geallh

350.0
300.0
250.0
200.0

150.£

100.0

Temperatura alterada (°C)

50.0 UF = 93,7 Geal/h =

00 L L L 1 1 L 1 1 L
0.0 10.0 20.0 30.0 40.0 50.0 60.0 70.0 80.0 80.0 100.0

Entalpia (Gcalfh)

Figura 5.5: Grande curva composta para o problema s  implificado.

5.4. UTILIDADES DISPONIVEIS E CUSTO OPERACIONAL

O custo operacional da rede foi calculado considerando 8500 horas de
operacdo da unidade por ano e custos tipicos em unidades do refino para cada uma
das utilidades empregadas, conforme apresentado na Tabela 5.3.

O vapor de alta pressdo e o gas combustivel dos fornos constituem as
utilidades quentes disponiveis. Como utilidades frias, serdo considerados a energia
elétrica utilizada para acionamento dos ventiladores dos resfriadores a ar (ou
aircoolers) e agua de resfriamento, sendo que essa ultima deve ter seu consumo
minimizado. Para isso, correntes quentes, que precisam ser resfriadas até
temperaturas inferiores a 50°C, serdo resfriadas em duas etapas: utilizando
resfriadores a ar para atingir a temperatura de 55°C, seguido de um resfriador a agua
para completar o servigo. Correntes quentes que tém como meta temperatura igual

ou superior a 50°C seréo resfriadas apenas com aircoolers.



Tabela 5.3: Dados das utilidades disponiveis.

63

. Custo Calor Latente | Temperatura HTC
Utilidade
US$/Gcal kcal/kg °C kcal/(h m2 °C)
Gas Natural 22 - - -
Vapor de alta presséao (42 kgf/cm?g) 100 405,3 255 2000
Energia Elétrica 0,74 - - -
Agua de Resfriamento 3 - 32/42 1300

O custo da energia elétrica é de 100 US$/MWh. Utilizando dados de poténcia
dos ventiladores e carga térmica de aircoolers dos equipamentos do projeto basico,
calculou-se uma média de custo da utilidade por Gcal de modo a simplificar os calculos

neste trabalho.

5.5.CUSTO DOS EQUIPAMENTOS DE TROCA TERMICA

O custo de investimento da rede foi calculado utilizando equagdes de custo
para os trocadores de calor, fornos e resfriadores a ar, a taxa de atratividade e o tempo
de vida util dos equipamentos.

O custo de cada trocador de calor da rede (C, em US$) foi calculado utilizando
a Equacédo (5.1), tipica para esses equipamentos, que considera a area de troca
térmica (A, em m?) do equipamento, bem como o material e pressdo de projeto dos
trocadores, cuja influéncia esta nos valores utilizados para os parametros “a”, “b” e
“d”.

C =a+bA? (5.1)

GOODARZVAND-CHEGINI et. al. (2010) utilizaram equacdes diferentes para
os trocadores da secdo de reacdo e da secao de fracionamento, ambas com a
constante “a” igual a zero e a constante “d” igual a 0,6. Essa distincdo se justifica pela
diferenca de materiais dos trocadores, bem como pela pressédo de projeto dos
mesmos.

No presente trabalho, os valores das constantes “a” e “d” foram considerados
similares ao do estudo de GOODARZVAND-CHEGINI et. al. (2010), no qual o valor

de “a” é nulo e de “d” € 0,60. J& a constante “b” foi estimada a partir de dados reais de
custos e area de trocadores de calor de uma unidade de HCC. Para os trocadores da
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secao de reacgdo, o custo (C_Tar, em USS$) foi calculado utilizando a Equacéo (5.6),
gue considera trocadores tipo TEMA BFU e o material do casco € uma liga de cromo
e molibdénio. Ja para os trocadores da secdo de fracionamento, o custo (C_Tsp, em
US$) foi calculado utilizando a Equacéo (5.7), que considera trocadores tipo TEMA
AES e casco em aco carbono. Importante comentar que basta um dos lados do
trocador contemplar uma corrente da secao de alta pressao para que o trocador se
enquadre na equacao de custo de dessa secao.

O numero de cascos (NC) de cada equipamento foi calculado utilizando a Equacéo
(5.5), conforme indicado por AHMAD et. al. (1988) adotando o valor tipico de X, = 0,9.
Para a utilizacdo dessa equacao devem ser calculados os parametros P, R e W que

estdo definidos nas Equacdes (5.2), (5.3) e (5.4) respectivamente.

p=_ee”Tos (5.2)
TQe - TFe
R = TFs — TFe (53)
Toe — Tos
_R+1+VRZ+1—-2.Xp.R (5.4)
R+1+VRZ+1-2.X,
1—-R.P
n (ﬁ)/ (-:5)
NC =
In(W)
C—TAP = 235515 A0'60 (56)
C—TBP = 14155 A0'60 (57)

O custo dos fornos e dos resfriadores a ar foi considerado como uma
constante multiplicada pela carga térmica e, de maneira similar ao que foi feito para
os trocadores de calor, foram consideradas equacdes diferentes para o0s
equipamentos localizados na se¢éo de reacdo e na secdo de fracionamento. Também
foram utilizados dados reais de custo desses equipamentos referentes ao projeto
basico para uma unidade de HCC para a obtencéo, por linearizacdo, das constantes
das equacOes apresentadas a seguir:

C_Fap = 779664 Q (5.8)

C_Fgp = 270398 Q (5.9)
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C_RAR,p = 128566 Q (5.10)
C_RARgp = 74575 Q (5.11)
onde:
C_Fup: Custo do forno na secéo de alta pressao, em US$
C_Fgp: Custo do forno na secéo de baixa pressdo, em US$

C_RAR,p: Custo do resfriador a ar na secao de alta presséo, em US$
C_RARgzp: Custo do resfriador a ar na secdo de baixa pressdo, em US$

Q: Carga térmica, em Gcal/h

Para a anualizacdo dos custos de investimentos é usado o fator de
anualizacao f, considerando uma vida 0til dos equipamentos de 15 anos e uma taxa
de atratividade anual de 11,0%. O fator € calculado pela Equacéo (5.12), conforme
TOWLER e SINNOTT (2013).

__ta+ont (5.12)
A+ -1

Desta forma, o custo de investimento anualizado da rede € calculado através
da multiplicacdo dos custos dos equipamentos de troca térmica (Equacdes de (5.6) a
(5.11)) pelo fator de anualizacé&o.

O custo total da rede anualizado é obtido pela soma do custo operacional com

0 custo de investimento.
5.6. CONSIDERACOES E RESTRICOES DE PROJETO

Na etapa de sintese de redes de trocadores de calor devem ser levadas em
consideracdo as particularidades de cada processo de forma a se obter o melhor
projeto, ndo considerando apenas a questao energética, mas também as questdes de
seguranca, operabilidade, controlabilidade, layout e praticidade da rede. Assim, as
necessidades e/ou restricbes do processo devem ser atendidas prioritariamente aos

aspectos econémicos.
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Para satisfazer esses requisitos, o projeto da rede de trocadores de calor da
unidade de HCC em estudo deve atender as seguintes restrigdes:

a. Cada corrente podera fazer o maximo de cinco trocas.

Essa restricdo vem do fato de que muitas unidades de trocadores em série
podem ser um problema devido a elevada perda de carga no sistema. Dessa forma,
no presente trabalho, limitou-se em 5 trocas por corrente, mesmo sem a avaliacao
detalhada do numero de cascos que cada trocador pode ter. Na se¢éo de alta presséao,
essa minimizag¢do de unidades de trocadores de calor € ainda mais importante, pois
qualquer perda de carga extra implica em compressores de gas de reciclo e

compressores de reposicao de hidrogénio de maior poténcia.

b. Correntes frias de refervedores ndo deverdo apresentar trocadores de calor

em série. Serdo aceitos, no maximo, dois trocadores em paralelo.

Essa restricdo € apenas uma opcéo do projetista visando a maior facilidade
de operacdo. Refervedores de torres de fracionamento sdo bastante sensiveis a
oscilacbes de vazao e temperatura das correntes quentes podendo resultar em
instabilidade de carga térmica nesses permutadores. Nesse tipo de unidade, essa
avaliacdo se torna ainda mais importante pois a maioria dos refervedores estd em
torres que especificam produtos (GLP, nafta, querosene e diesel) e qualquer variacéo
de carga térmica pode implicar em perda de especificacdo desses produtos.

Visando conferir maior estabilidade da operacédo de refervedores é comum em
projetos que a sua carga térmica seja atendida parte por uma corrente de processo e
parte por vapor d’agua, por exemplo. Desta forma, a oscilacdo de carga térmica do

trocador de processo pode ser compensada pelo trocador com utilidade.

c. Correntes guentes oriundas de topo de torres ou do topo de vasos da secdo

de separacdo ndo poderdo aquecer correntes frias que sdo refervedores das

torres da secao de fracionamento.

Essa restricdo esta relacionada com o layout da unidade e também & possivel
variacdo da vazao e composicao das correntes de topo quando ocorrerem pequenas
variacfes da carga da unidade e/ou de severidade dos reatores. Ja as correntes frias

dos refervedores, como explicado anteriormente, sdo extremamente sensiveis e a
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instabilidade na carga térmica desses trocadores pode comprometer a especificacao
dos produtos finais.
Dessa forma, ficam impedidas trocas entre quaisquer correntes quentes e
frias listadas a seguir:
= Correntes de topo de torres ou vasos: HO3, HO4, HO5, HO6, H11, H13,
H14, H17 e H19
= Correntes de refervedores: C05, C06, C08, C10 e C11

d. Correntes guentes de topo de torre serdo preferencialmente resfriadas com

utilidades.

Essa orientacdo visa garantir maior estabilidade e controlabilidade do
processo pois, como ja explicado, as correntes de topo de torre sdo mais susceptiveis
a variacoes de vazao e composicéo no caso de perturbacdes na carga da unidade.

= Correntes de topo de torres: HO6, H11, H14, H17 e H19

Essas correntes totalizam 64,6 Gcal/h de utilidade fria e representam cerca de
40% da necessidade total de retirada de energia do processo completo. Na avaliacédo
da reducdo de escopo apresentada no item 5.3 essas correntes ja foram retiradas do
problema de integragéo térmica.

e. Correntes da secdo de reacdo ndo podem ser divididas em ramais.

A secédo de reacdo da unidade de HCC opera em pressdes altissimas, da
ordem de 200 kgf/cm?. Assim, por questdes de seguranca, é recomendavel minimizar
quaisquer acessorios de tubulagcdo nessa se¢do da unidade, ja que podem
representar potenciais pontos de vazamento.

Uma vez que a divisdo das correntes em ramais requer a incluséo de valvulas
de controle, para ajuste da vazdo de cada ramal, ndo sera permitido dividir as
correntes da secao de alta pressdo dessa unidade. Além disso, de maneira geral, um
menor numero de divisbes de correntes traz menor complexidade para a rede,
facilitando tanto a sua constru¢do como a sua operacao.

= Correntes quentes na secao de reagao: HO1, HO2, HO3, HO4 e HO5
= Correntes frias na secao de reacéo: C0O1 e C02
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f. As correntes que representam a carga dos reatores, bem como a carga da

torre fracionadora, deverdo contar com um forno de aguecimento.

Para a realizacdo dos procedimentos de partida da unidade é necessario
contar com um forno minimo na carga dos reatores e na torre fracionadora. Quanto
maior for o forno, mais rapida sera a partida da unidade. Sera considerado nesse
estudo que as correntes C01 e C02 necessitam de um forno minimo que promova
uma variacdo de temperatura de 15°C. Ja para a corrente C04 sera considerada a
necessidade de um forno que seja capaz de aumentar a temperatura dessa corrente
em, no minimo, 50°C.

Existe também uma questdo de seguranca relacionada aos fornos da secéo
de reacdo em unidades de HCC. Dependendo da reatividade da carga processada
podem ocorrer reacdes rapidas e extremamente exotérmicas e, por seguranca, €
importante que exista uma fonte de calor & montante do reator que ndo esteja
integrada com o efluente do mesmo, ou seja, uma fonte de calor externa ao processo

gue possa ser interrompida em casos de emergéncia.

g. Recomendacéo de trocas

Existem algumas trocas que sao tipicas desse tipo de unidade e podem ser
identificadas em diversos projetos, como por exemplo, a troca efluente de um reator

com a sua carga. Assim, as seguintes trocas devem ser atendidas durante a sintese

da rede:
= HO1 X CO01
= HO02 X C02
= HO09 X C06
= H15 X C07
= H16 X C09

h. Integrar ou ndo a secao de reacdo com a secao de fracionamento.

Essa € uma das questbes mais polémicas dentro do tema de integracéo
energeética em unidades de HCC. Isso porque a integracdo dessas se¢des pode levar
a redes com consumo de utilidades mais proximos do minimo. Por outro lado, existem
questbes de seguranca, vazamento e até restricbes no projeto mecanico dos
trocadores de calor que podem levar o projetista a evitar esse tipo de troca. Além

disso, o custo dos trocadores que contemplam em um lado uma corrente da secéo de
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reacdo e, do outro, uma corrente da secdo de fracionamento sera estimado pela
equacado de custo dos trocadores de alta pressdo que, por sua vez, é cerca de 16
vezes superior ao custo dos trocadores de baixa pressao. Esse fato € justificado pela
existéncia de critérios de projeto que levam ao aumento da presséao de projeto do lado
de baixa presséo.

GOODARZVAND-CHEGINI et. al. (2010) no seu estudo de integracdo térmica
na unidade de HCC da refinaria do Teera optaram por segregar o problema em dois
subproblemas, um para a secéo de reacao e outro para a secao de fracionamento. A
justificativa para essa avaliacdo separada foi exatamente o custo elevado dos
trocadores de calor da secao de alta presséao.

No presente trabalho, sera sintetizada uma rede que atende todos os critérios
supracitados e integra as secfes de reacao e fracionamento e uma outra rede onde a
integracdo energética entre as se¢des ndo sera permitida. Por fim, serd feita uma
comparacao entre as redes geradas em termos de custo de investimento e quantidade
de energia recuperada das correntes de processo.

O atendimento as orientacdes supracitadas provavelmente implicara em néo
atendimento de algumas regras da metodologia da sintese de redes a partir do PEE,
como por exemplo, numero de correntes quentes e frias em cada uma das regides,
bem como a nao transferéncia de calor através do PEE. No entanto, proibicdo de
algumas trocas, bem como a recomendacdo de outras, facilitara a sintese das
correntes afastadas do PEE, onde o grau de liberdade de escolha das trocas pode ser

muito grande.

5.6.1. Rede Base

Nesse item € apresentada uma rede, recebida por comunicacao privada, que
sera tomada como referéncia para comparacao das demais redes sintetizadas. Essa
rede foi desenvolvida através da experiéncia e percepcdo do seu projetista, sem
contar com a utilizacdo de nenhuma técnica sistematica de sintese de redes.

Essa Rede Base atende ao balanco material e térmico e as restricbes de
processo listadas no item 5.6. O diagrama de grade da rede base esta apresentado
na Figura 5.6 e o detalhamento dos trocadores (carga térmica, area e temperaturas)
esta disponivel na Tabela A.1, no Apéndice. Os circulos vermelhos indicam a utilidade

guente e os circulos azuis, bem como o0s losangos, representam o0s trocadores com
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utilidade fria, agua de resfriamento e ar, respectivamente. O AT,,;, dessa rede para
os trocadores de processo € igual a 10°C.

A Tabela 5.4 resume alguns parametros dessa rede. Nela estdo apresentados
0s custos anualizados de utilidades (gas combustivel, agua de resfriamento, vapor de
alta pressao e energia elétrica), bem como os custos dos equipamentos (trocadores
de integracdo, resfriadores a ar, resfriadores com agua de resfriamento e fornos),

calculados com as equac0des definidas no item 5.5.
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Figura 5.6: Diagrama de Grade para a Rede Base.
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Tabela 5.4: Resultados da Rede Base.
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Unidade Rede
Base
Trocadores de integracéo
Quantidade - 16
Area total (AP) m2 8329
Area total (BP) m2 3715
Recuperacéo energia Gcal/h 178,2
Custo area (AP) 10%US$/ano 14,0
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,8
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 3
Energia cedida (AP) Gcal/h 20,9
Energia cedida (BP) Gcal/h 49,4
Custo equipamento 10%US$/ano 4,1
Custo combustivel 10%US$/ano 13,2
Aguecedores com vapor
Quantidade - 1
Energia cedida Gcal/h 8,8
Custo vapor 10%US$/ano 7,4
Area m2 1194
Custo area 10%US$/ano 0,1
Resfriadores com ar
Quantidade - 9
Energia retirada AP Gcal/h 105,8
Energia retirada BP Gcal/h 21,0
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 1,9
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,2
Custo energia elétrica 10%US$/ano 0,8
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 54
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,1
Area m2 900
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,1
Totais
Numero de unidades - 33
Consumo de utilidade quente Gcal/h 79,1
Consumo de utilidade fria Gcal/h 132,2
Energia recuperada Gcal/h 178,2
Custo total 10%US$/ano 42,8
Custo de investimento 10%US$/ano 21,3
Custo com utilidades 10%US$/ano 21,5

Observa-se na Tabela 5.4 que o consumo de utilidade quente da Rede Base &

86% acima da meta obtida na etapa de targeting e que o consumo de utilidade fria é

41% superior & meta. E importante ressaltar que grande parte desse aumento no
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consumo de utilidades esta associado as restricbes do proprio processo, listadas no
item anterior. Um exemplo, é a obrigatoriedade da existéncia de trés fornos com carga
térmica minima inserindo na rede uma quantidade extra de utilidade quente que,
provavelmente, ndo seria necessaria (sera mostrado adiante que a rede de consumo
minimo de energia ndo requer trés fornos). Isso leva também a um aumento no
consumo de utilidade fria.

O custo total anualizado da rede é de US$ 42.800.000,00, sendo que
aproximadamente 50% dele é referente ao custo dos equipamentos de troca térmica.
A Rede Base é composta por um total de 33 unidades de troca térmica (sem
considerar o numero de cascos), sendo 16 trocadores que promovem a integracéo
entre as correntes do processo, 3 fornos, um refervedor com vapor e 13 trocadores

com utilidade fria.

5.7.REDE SEM INTEGRACAO ENERGETICA OU DE MAXIMO CONSUMO DE
UTILIDADES (MaxCuU)

Com objetivo de gerar informagBes que permitam uma analise comparativa
mais ampla, nesse item € elaborada uma rede sem recuperagdo (integracdo) de
energia entre as correntes quentes e frias do processo, na qual todas as correntes
serdo atendidas com as utilidades disponiveis. Essa rede sera chamada de rede de
maximo consumo de utilidades, ou “Rede MaxCU”. De maneira geral, as correntes
frias sdo aquecidas com o vapor de alta pressao disponivel. Ja as correntes C01, C02,
CO04 e CO05 que, por sua vez, apresentam temperaturas finais superiores a 250°C, sao
aguecidas com fornos. A selecédo entre resfriadores a ar ou resfriadores com agua é
feita conforme descrito no item 5.5.

A Tabela 5.5 resume os resultados obtidos para essa rede, de maneira similar
ao que foi feito para a Rede Base. Na Tabela A.2, no Apéndice, sdo apresentados 0s

dados dos trocadores de calor dessa rede.



Tabela 5.5: Resultados da Rede MaxCU.

Unidade R,ede
MaxCU
Trocadores de integracéo
Quantidade - 0
Area total (AP) m2 0
Area total (BP) m2 0
Recuperacéo energia Gcal/h 0
Custo area (AP) 108US$/ano 0
Custo area (BP) 10%US$/ano 0
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 4
Energia cedida (AP) Gcal/h 147,2
Energia cedida (BP) Gcal/h 52,6
Custo equipamento 10%US$/ano 17,9
Custo combustivel 10%US$/ano 374
Aguecedores com vapor
Quantidade - 9
Energia cedida Gcal/h 57,6
Custo vapor 10%US$/ano 48,9
Area m2 2506
Custo area 10%US$/ano 0,4
Resfriadores com ar
Quantidade - 14
Energia retirada AP Gcal/h 232,1
Energia retirada BP Gcal/h 73,5
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 4,2
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,8
Custo energia elétrica 10%US$/ano 1,9
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 2,8
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,1
Area m2 487
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,1
Totais
Numero de unidades - 31
Consumo de utilidade quente Gcal/h 204,7
Consumo de utilidade fria Gcal/h 308,5
Energia recuperada Gcal/h 0,0
Custo total 10%US$/ano 111,6
Custo de investimento 10%US$/ano 23,3
Custo com utilidades 10%US$/ano 88,3
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Como esperado, a rede sem recuperacdo de energia entre as correntes

guentes e frias do processo apresenta um baixo custo relativo de investimento e um

elevadissimo custo operacional, quando comparada com a rede base. O custo total

anualizado da rede € de US$ 111.600.000,00, cerca de 2,6 vezes superior ao custo
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da Rede Base. Cabe ressaltar que em termos de controlabilidade, essa seria uma
estrutura de facil controle dos parametros térmicos.

A parcela do custo de utilidades representa aproximadamente 80% do custo
total da rede, indicando a importancia da minimizacdo desse consumo em busca de
uma rede com custo total préximo ao 6timo. O baixo custo de investimento é
justificado, em grande parte, pelo nimero reduzido de unidades (todas as correntes
atingem a temperatura meta apenas com uma unidade, com excecdo daquelas que
resfriam abaixo de 50°C) e também pela pequena area dos trocadores envolvidos.
Esta configuracdo serd utilizada como ponto de partida para comparagdo com as
demais redes, principalmente quanto ao aumento do custo de investimento em

trocadores de calor para recuperacéo de energia e reducéo do custo operacional.

5.8.REDE DE MAXIMA RECUPERACAO DE ENERGIA OU MINIMO CONSUMO
DE UTILIDADES (MinCU)

Apés a conclusédo da etapa de targeting e da definicdo de como avaliar os
custos de investimento e utilidades, nesse item é efetuada uma sintese buscando uma
rede que atinja o minimo consumo de utilidades determinado na etapa de targeting.
Para tal, as restricdes de processo sédo desconsideradas e sdo usadas as regras da
Tecnologia Pinch (item 3.2.3). Essa rede seré identificada como “Rede MinCU".

Na regido abaixo do pinch, as correntes frias devem ser conduzidas pelas
correntes quentes até o ponto de estrangulamento e, portanto, é importante verificar
se 0 numero de correntes quentes € superior ao de correntes frias. No caso estudado,
0 numero de correntes quentes que atravessam o pinch é sim superior ao de correntes
frias, ndo sendo necessaria a divisdo de correntes para atender essa regra de sintese.
Foram inicialmente resolvidos os pinch matches, estabelecendo as trocas H10 X C03
e HO5 X CO01, obedecendo a regra de que a taxa de capacidade calorifica da corrente
guente deve ser superior a da corrente fria nessa regido. A sintese afastada do pinch
foi feita combinando a experiéncia do projetista no estabelecimento de algumas trocas
e buscando minimizar o nimero de trocas, tentando fazer com que uma das correntes
(a quente ou a fria) tivesse a sua temperatura meta atingida com o menor niamero de
trocas de processo. Esse procedimento foi seguido até que ndo existissem mais
correntes frias e, posteriormente, trocadores com utilidade fria foram inseridos nas

correntes quentes remanescentes.
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Ja na regido acima do pinch, o nimero de correntes frias que atravessam esse
ponto é inferior ao de correntes quentes, sendo necesséria a divisdo das correntes
frias de forma a se obter um total de seis correntes frias tocando o pinch. As correntes
C01 e C0O3 foram divididas em trés ramais cada, e a divisao foi feita de forma a atender
a regra das taxas de capacidades calorificas, na qual é estabelecido que o CP da
corrente quente deve ser igual ou inferior ao da corrente fria nos pinch matches.
Resolvidas as trocas das correntes que tocam o pinch, seguiu-se para as demais
correntes objetivando, sempre que possivel, eliminar a corrente quente, e as correntes
frias remanescentes foram resolvidas em trocas com utilidade quente. A sintese nessa
regido afastada do pinch foi feita utilizando a experiéncia do projetista tentando
combinar, sempre que possivel, correntes frias de maior temperatura final com
correntes quentes de maior temperatura inicial, objetivando minimizar o nimero de
fornos, principalmente na secéo de alta presséo, ja que o custo do forno de baixa
pressao é inferior ao de alta pressao.

A Figura 5.7 apresenta o diagrama de grade da Rede MinCU, apenas
combinando a sintese das subredes abaixo e acima do pinch. Os resfriadores a ar (ou
aircoolers) seréo representados na rede como “A”, os resfriadores a agua como “R”,
os trocadores de calor com vapor como “V”, o forno como “F” e, por fim, os trocadores
de calor que integram as correntes quentes e fria do processo estao representados
apenas por nimeros.

A Tabela 5.6 resume os resultados obtidos para essa rede, de forma similar
ao gue foi feito para a Rede MaxCU. Os dados dos trocadores de calor dessa rede
estdo disponiveis na Tabela A.3 do Apéndice.
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Figura 5.7: Diagrama de grade para a Rede MinCU.



Tabela 5.6: Resultados da Rede MinCU.

Unidade R,ede
MinCU
Trocadores de integracéo
Quantidade - 28
Area total (AP) m2 26314
Area total (BP) m2 4690
Recuperacao energia Gcal/h 2147
Custo area (AP) 10%US$/ano 51,3
Custo area (BP) 10%US$/ano 12
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 1
Energia cedida (AP) Gcal/h 0
Energia cedida (BP) Gcal/h 38,6
Custo equipamento 10%US$/ano 15
Custo combustivel 10%US$/ano 7.2
Aguecedores com vapor
Quantidade - 1
Energia cedida Gcal/h 4,0
Custo vapor 10%US$/ano 3,4
Area m2 651
Custo area 10%US$/ano 0,1
Resfriadores com ar
Quantidade - 5
Energia retirada AP Gcal/h 78,9
Energia retirada BP Gcal/h 6,3
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 14
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,1
Custo energia elétrica 10%US$/ano 0,5
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 8,5
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,2
Area m2 725
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,2
Totais
Numero de unidades - 39
Consumo de utilidade quente Gcal/h 42,6
Consumo de utilidade fria Gcal/h 93,7
Energia recuperada Gcal/h 2147
Custo total 10%US$/ano 67,0
Custo de investimento 10%US$/ano 55,7
Custo com utilidades 10%US$/ano 11,4
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Como esperado, a rede de maxima recuperacao de energia ou Rede MinCU

obtida apresenta um elevado custo de investimento e um baixo custo operacional,

guando comparada com a Rede MaxCU. O custo total anualizado da rede é de US$
67.000.000,00, cerca de 60% do custo da Rede MaxCU. Observa-se também que as
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metas de consumo de utilidades (quente e fria) e recuperagdo de energia das
correntes de processo calculadas no item 5.3 foram atingidas.

A parcela do custo de investimento representa cerca de 85% do custo total da
rede, evidenciando que a minimizacdo do consumo de utilidades requer um
investimento alto em equipamentos de troca térmica. A Rede MinCU é composta por
um total de 39 unidades de troca térmica (sem considerar o nimero de cascos) sendo
28 dessas trocadores que promovem a integracdo térmica entre as correntes do
processo, apenas 1 forno e 1 trocador com vapor e as 9 unidades restantes envolvem
trocas com utilidade fria. Ressalta-se que nessa rede foi possivel atender a
temperatura de entrada dos dois reatores (temperaturas meta das correntes C01 e
C02) sem a utilizacédo de utilidade quente nessas correntes.

Por outro lado, tem-se um elevado numero de unidades de troca térmica e essa
€ a principal justificativa para o alto custo de investimento. Além disso, essa rede conta
com uma elevada area de troca térmica na secao de alta pressao que, por sua vez, é
cerca de 16 vezes mais cara que a area da secao de baixa pressao.

Assim, a busca de um custo total para a rede proximo ao 6timo deve avaliar a
reducdo do numero de unidades da Rede MinCU, principalmente minimizando a area
de troca envolvendo correntes da se¢ao de reacdo. Vale comentar que a rede de
maxima recuperacdo energética apresentou-se relativamente complexa e de dificil
operacdo em funcdo das varias divisdes de correntes existentes (impostas pelas
regras do PDM) e, também, que varias estruturas de rede poderiam ser obtidas,
dependendo da escolha do par de correntes quente e fria, todas elas atendendo ao
consumo minimo de utilidades porém, com custo diferente. Nao se buscou a
otimizacdo dessa rede em funcdo da sua complexidade aliada as restricbes do
processo descritas no item 5.6.

Esta configuracdo da Rede MinCU também serd utilizada para comparacao

com as demais redes sintetizadas.
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6. SINTESE DE REDES DE TROCADORES DE CALOR PARA A U NIDADE DE
HCC

Apés a apresentacdo da primeira etapa da analise pinch, que consiste na
determinacdo das metas, e da sintese de algumas redes referenciais (de maximo
(item 5.7) e minimo (item 5.8) consumo de utilidades), no presente capitulo serdo
sintetizadas duas redes de trocadores de calor para a unidade de HCC em estudo a
luz das restricdes do processo discutidas no item 5.6, buscando um resultado mais
proximo da realidade pratica.

A sintese das redes, segunda etapa da analise pinch, sera feita com auxilio
do software SPRINT (versdo 2.9 Rev. 010) que facilta a determinacdo das
temperaturas dos trocadores e também a verificacdo do alcance da carga térmica de
cada uma das correntes, etapas sujeitas a erros de calculo quando executadas
apenas manualmente. No entanto, o posicionamento dos trocadores, a definicao da
carga térmica de cada um deles, bem como a divisdo das correntes, é feita
manualmente, seguindo as regras da andlise pinch e as restricbes impostas.

Primeiramente serd sintetizada a Rede 1, que permite a integracao energética
entre as secdes de reacao e fracionamento, e tenta explorar algumas oportunidades
de recuperacdo de energia identificadas na Rede Base. Em seguida, utilizando
exatamente as mesmas premissas consideradas nessa ultima, € sintetizada a Rede
2, quando néo é permitida a integracao entre as se¢des de reacéo e de fracionamento,
alta e baixa presséao, respectivamente.

Por fim, visando a reducdo do custo total, a Rede 2, cujas restricdes a
aproximam da realidade industrial, sera evoluida e uma comparacao entre todas as

redes é entao efetuada.

6.1.SINTESE DE UMA REDE COM INTEGRACAO DAS SECOES DE REACAO
E FRACIONAMENTO — REDE 1

Foi observado na Rede Base que ndo existem trocas das correntes quentes
oriundas do topo dos vasos separadores com as correntes frias. Uma justificativa para
essa pratica é a restricdo “c” do item 5.6, que proibe a troca das mesmas com as
correntes frias de refervedores de torres. Além disso, como as vazfes e composicoes

dessas correntes quentes sdo muito sensiveis a pequenas variacdes de carga e
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envelhecimento do catalisador é razoavel atendé-las com utilidade fria. Dessa forma,
uma possivel variagdo da entalpia da corrente quente resultante de uma perturbacéo
na carga da unidade néo causara impacto no aquecimento das correntes frias.

No entanto, observa-se na Rede Base que a corrente HO5 apresenta uma
carga térmica bastante elevada e é resfriada em um resfriador a ar (“A2”) de 96 Gcal/h.
A corrente HO4 também é resfriada com utilidade fria (“A1”) e é a segunda corrente de
maior entalpia na regido acima do pinch, se forem excluidas as correntes de efluente
dos reatores. Vislumbra-se entdo uma oportunidade de aproveitar o calor dessas
correntes para aquecer as cargas dos reatores (C01 e C02), ou ainda, correntes que
compdem a carga da unidade (C12 e C13). A escolha dessas correntes frias para
essas trocas estad baseada no fato de que uma pequena variacdo na entalpia das
correntes quentes poderia ser compensada nos fornos da unidade, que séo
dimensionados com uma certa folga para permitir a partida em tempo razoavel e,
dessa forma, o aquecimento dessas correntes frias ndo seria comprometido.

A Rede Base também apresenta um trocador de calor com vapor de alta
pressao responsavel pelo aguecimento da corrente C08. Pela analise da Tabela 5.4,
tem-se que o custo com o consumo da utilidade quente nesse permutador representa
aproximadamente 35% do custo total de utilidades nessa rede. A ndo inclusao de um
trocador com vapor ou ainda a reducdo da carga térmica do mesmo € uma outra
oportunidade que pode ser explorada na sintese da rede.

Propde-se, entdo, a sintese da Rede 1, na qual sera permitida a integracéo
energeética entre as sec¢oes de reacdo e fracionamento e também o aproveitamento
da energia das correntes quentes HO4 e HO5, objetivando, de maneira geral, minimizar
o consumo de utilidades quentes, seja por reducdo do tamanho dos fornos de
processo ou pela ndo incluséo de trocadores de calor com vapor de alta pressdo. A
Tabela Problema adotada é a mesma da usada para a sintese das Redes MinCU e
MaxCU, Tabela 5.2, disponivel na pagina 61.

Na Figura 6.1 esta apresentado o diagrama de grade para Rede 1. Nessa
rede, aproveitou-se grande parte do calor da corrente HO5 para aquecer a carga de
um dos reatores (C01), através do trocador “2”, e também uma das fracbes da carga
da unidade (C13), atraves do trocador “3”. Uma possivel variacdo na entalpia da
corrente HO5, podera ser ajustada no forno “F1”. Ja o calor disponivel na corrente HO4

foi aproveitado para aquecer a carga do outro reator (C02), possibilitando a reducéo
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da carga térmica do forno “F2” que, por sua vez, também podera amortecer possiveis
variacOes da entalpia dessa corrente quente.

A integracao da secao de reacao (alta pressao) com a secao de fracionamento
(baixa pressdo) pode ser evidenciada nos trocadores “3” e "16”, esse Ultimo
envolvendo o efluente do ultimo reator (corrente H02) e a corrente CO8, refervedor de
uma das torres cujo servico na Rede Base é feito com vapor. Como apresentado no
item 5.5, esses dois trocadores terdo seu custo calculado utilizando a equacéo para
trocadores de alta pressdo, ja que existem critérios de projeto que obrigam
compatibilizar a presséo de projeto do lado de baixa com o lado de alta presséo.

Na Tabela 6.1 sdo apresentados os resultados obtidos para a Rede 1. Os
dados dos trocadores de calor dessa rede estdo disponiveis na Tabela A.4 do

Apéndice.
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Figura 6.1: Diagrama de grade para a Rede 1.
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Tabela 6.1: Resultados da Rede 1.

Unidade Relde
Trocadores de integracéo
Quantidade - 22
Area total (AP) m2 17061
Area total (BP) m2 4402
Recuperacao energia Gcal/h 199,9
Custo area (AP) 10%US$/ano 314
Custo area (BP) 10%US$/ano 1,0
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 3
Energia cedida (AP) Gcal/h 10,6
Energia cedida (BP) Gcal/h 46,9
Custo equipamento 10%US$/ano 2,9
Custo combustivel 10%US$/ano 10,8
Aguecedores com vapor
Quantidade - 0
Energia cedida Gcal/h 0
Custo vapor 10%US$/ano 0
Area m2 0
Custo area 10%US$/ano 0
Resfriadores com ar
Quantidade - 9
Energia retirada AP Gcal/h 81,8
Energia retirada BP Gcal/h 17,0
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 15
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,2
Custo energia elétrica 10%US$/ano 0,6
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 9,2
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,2
Area m2 742
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,2
Totais
Numero de unidades - 38
Consumo de utilidade quente Gcal/h 57,5
Consumo de utilidade fria Gcal/h 108,0
Energia recuperada Gcal/h 199,9
Custo total 10%US$/ano 48,8
Custo de investimento 10%US$/ano 37,2
Custo com utilidades 10%US$/ano 11,6
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A Rede 1 € composta por um total de 38 unidades de troca térmica (sem

considerar o0 numero de cascos) sendo 22 trocadores que promovem a integracéo

térmica entre as correntes do processo, 3 fornos (seguindo a orientagdo do projeto) e

as 13 unidades restantes envolvem trocas com utilidade fria.
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O custo total anualizado da Rede 1 € de US$ 48.800.000,00, valor inferior ao
da Rede MiIinCU, porém cerca de 15% superior ao custo total da Rede Base. A
integracao energética das correntes quentes da secéo de alta pressao (HO1, HO2, HO4
e HO5) com as cargas dos reatores e também com a carga da unidade levaram a uma
reducdo da carga térmica dos fornos de alta presséo e, consequentemente, no custo
desses equipamentos de cerca de 50% quando comparada com a Rede Base. Além
disso, como a Rede 1 ndo possui trocador de calor com vapor, o custo de utilidades
dessa rede € aproximadamente 50% inferior ao da Rede Base, uma vez que o0
consumo de vapor é fator que mais impacta o custo operacional dessa ultima rede.

Por outro lado, em funcdo da maior integracdo energética, o custo de
investimento da Rede 1 apresentou-se 75% superior ao custo de investimento da
Rede Base. O fator de maior peso nesse custo da Rede 1 € 0 excesso de area dos
trocadores de integragcdo com alta pressao, fazendo com que o custo total desses
trocadores seja 125% superior ao dos trocadores correspondentes na Rede Base.
N&o houve impacto significativo no custo dos trocadores de integracdo de baixa
pressao.

A recuperacdo de energia das correntes de processo na Rede 1 foi de
aproximadamente 200 Gcal/h, valor 12% superior ao que foi obtido para a Rede Base
e correspondente a 93% da meta calculada (Rede MinCU).

Por fim, constata-se que é possivel aproveitar o calor das correntes de alta
pressdo que nao foram integradas na Rede Base, mas isso eleva significativamente o
custo de investimento, sugerindo que o caminho para uma rede de custo préximo ao
otimo € a adocdo dos mesmos critérios da Rede Base, minimizando as trocas com
correntes de alta presséo que, por sua vez, impactam significativamente no custo dos

eguipamentos.

6.2. SINTESE DE UMA REDE SEM INTEGRACAO DAS SECOES DE REACAO E
FRACIONAMENTO — REDE 2

Nesta etapa é sintetizada a Rede 2, que apresenta as mesmas premissas da
Rede Base, mas adota regras da analise pinch na proposicdo de sua estrutura. A
Tabela Problema adotada € a mesma da usada para a sintese da Rede 1.

Como a corrente fria CO1 s6 podera trocar calor com a corrente HO1, na regiédo

abaixo do pinch, apenas a corrente fria C03 toca esse ponto. Assim, ap0s 0
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estabelecimento da troca H10 X CO3 no trocador “1”, o projetista tem bastante
liberdade na escolha dos pares de correntes quente e fria, podendo ser obtidas varias
estruturas de rede diferentes. A Figura 6.2 apresenta o diagrama de grade para a
Rede 2 composta pela simples unido da sintese abaixo e acima do pinch. Nota-se na
configuracdo obtida que, nessa regido abaixo do pinch foi necessario incluir um
aguecedor com vapor (“V1”) para atender a temperatura de saida da corrente fria C07,
em funcdo da restricdo de néo integrar energeticamente as correntes quentes da
secao de alta pressdo com a sec¢ao de baixa pressao.

Na regido acima do pinch, existem 6 correntes quentes que atravessam esse
ponto de estrangulamento. Como a corrente C01 j& foi resolvida com o trocador “1” e
forno “F1”, apenas a corrente fria CO3 esta no limite de troca. Optou-se entdo por
dividi-la em apenas dois ramais, para evitar uma rede complexa, combinando os
mesmos com as correntes HO7 e HO8. As demais trocas foram estabelecidas visando
minimizar o consumo de utilidade quente. No entanto, assim como na Rede Base, a
Rede 2 apresenta um trocador de calor com vapor (“V2”) na corrente C08, apesar da
tentativa de reduzir a carga térmica do mesmo através da divisdo dessa corrente,
aproveitando energia disponivel na corrente HO8 no trocador “19”.

De maneira similar ao que ocorre com a Rede 1, aparecem resfriadores na
regido acima do pinch, justificados pela proibicdo de troca entre correntes de alta
pressdo e baixa pressdo, assim como pela baixa temperatura de entrada das
correntes quentes de baixa pressdo (H10, H12 e H15) diante das temperaturas de
entrada das correntes frias disponiveis para troca.

Na Tabela 6.2 sdo apresentados os resultados obtidos para a Rede 2. Os
dados dos trocadores de calor dessa rede estdo disponiveis na Tabela A.5 do

Apéndice.
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Figura 6.2: Diagrama de grade para a Rede 2.
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Tabela 6.2: Resultados da Rede 2.

Unidade Rezde
Trocadores de integracéo
Quantidade - 19
Area total (AP) m2 8357
Area total (BP) m2 4765
Recuperacao energia Gcal/h 177,6
Custo area (AP) 10%US$/ano 14,0
Custo area (BP) 10%US$/ano 11
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 3
Energia cedida (AP) Gcal/h 20,8
Energia cedida (BP) Gcal/h 48,6
Custo equipamento 10%US$/ano 4,1
Custo combustivel 10%US$/ano 13,0
Aguecedores com vapor
Quantidade - 2
Energia cedida Gcal/h 10,3
Custo vapor 10%US$/ano 8,7
Area m2 1000
Custo area 10%US$/ano 0,1
Resfriadores com ar
Quantidade - 9
Energia retirada AP Gcal/h 105,8
Energia retirada BP Gcal/h 18,6
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 1,9
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,2
Custo energia elétrica 10%US$/ano 0,8
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 6,4
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,2
Area m2 667
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,2
Totais
Numero de unidades - 37
Consumo de utilidade quente Gcal/h 79,7
Consumo de utilidade fria Gcal/h 130,8
Energia recuperada Gcal/h 177,6
Custo total 10%US$/ano 44,3
Custo de investimento 10%US$/ano 21,6
Custo com utilidades 10%US$/ano 22,7
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A Rede 2 é composta por um total de 37 unidades de troca térmica (sem
considerar o numero de cascos) sendo 19 desses trocadores que promovem a
integracao térmica entre as correntes do processo, 3 fornos (seguindo a orientacao
do projeto), 2 aquecedores com vapor e as 13 unidades restantes envolvem trocas
com utilidade fria.
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O custo total anualizado da Rede 2 é de US$ 44.300.000,00, valor
aproximadamente 3% superior ao custo total da Rede Base. Essa foi a rede
sintetizada que teve o custo total mais proximo da rede de referéncia.

Observa-se que a inexisténcia de integracao térmica entre as correntes quentes
da secao de alta pressdo com as correntes que compdem as cargas dos reatores e
da unidade de HCC, ao contrario do que foi feito na Rede 1, levou os custos dos
trocadores de alta pressao a se igualarem ao custo destes na Rede Base. Esse fato
era esperado uma vez que as trocas ficaram bastante semelhantes nessa secao. Por
outro lado, isso fez aumentar o consumo de vapor de alta pressao nessa rede, quando
comparada com a Rede 1.

A recuperacdo de energia das correntes de processo na Rede 2 foi de
aproximadamente 178 Gcal/h, valor equivalente ao que foi obtido para a Rede Base e

correspondente a 83% da meta calculada (Rede MinCU).

6.3.EVOLUCAO DA REDE 2

O objetivo dessa secdo é evoluir a Rede 2 (sintetizada com as mesmas
premissas da rede de referéncia, Rede Base), visando a reducéo do seu custo total,
mantendo as restricbes adotadas. Qualquer modificagdo intuitiva que leve a
minimizacdo do custo da rede sera considerada como evolucdo, bem como o
processo tradicional da analise pinch, que envolve quebra de loops e a adequacao do
AT,;, usando caminhos energéticos da rede, paths.

A evolucéo sera feita buscando:

= Eliminar os resfriadores a ar existentes na regido acima do pinch (“A6”,
“A7" e “A9”), que apresentam trocas posteriores na regiao abaixo do
pinch, permitindo assim que as correntes quentes troquem calor com as
correntes frias em um nivel de temperatura superior. Essa etapa levara
a ajustes nas cargas térmicas de alguns permutadores para que 0 AT,
nao seja violado.

= Tentar eliminar o aquecedor “V1” (situado na regido abaixo do pinch) e
reduzir a carga térmica do aquecedor “V2” através do aumento da carga
térmica no trocador em paralelo. Como comentado anteriormente e

mostrado na Tabela 6.2, 0 consumo de vapor de alta pressédo € um fator
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gue impacta fortemente o custo operacional da rede, indicando que a
minimizagdo deste é importante para a redugdo do seu custo total.

= Tentar eliminar trocadores de calor com baixa carga térmica (candidatos:
“10” e “4”) com o objetivo de reduzir o numero de unidades e minimizar
0 custo de investimento, mesmo que gere um pequeno aumento no
consumo de utilidades.

= |dentificar e eliminar ciclos (loops) novamente buscando a reducéo do

numero de unidades e a reducao de custos.

A primeira etapa da evolucao é a eliminagdo do resfriador a ar “A9”. Assim, 0
trocador “8”, que anteriormente estava com carga térmica de apenas 0,8 Gcal/h, sera
aumentado para 5,7 Gcal/h, valor equivalente a todo o calor disponivel na corrente
H15. Com isso, a temperatura de saida do fluido frio (CO7) neste trocador fica superior
a temperatura de entrada do fluido quente no trocador “9”. Optou-se, entdo, por
eliminar esse ultimo e terminar o aquecimento da C0O7, apenas no trocador “4” que,
por sua vez, teve sua carga térmica aumentada em aproximadamente 100%. Vale
comentar que a eliminagdo do trocador “9” leva, necessariamente, a uma maior area
de troca no “R4".

A segunda etapa da evolugéo € a retirada do resfriador a ar “A6”. Como nao
existem alteracdes no trocador “17”, essa eliminacéo faz com que o trocador “1” tenha
sua carga térmica alterada de 6,0 para 9,7 Gcal/h. No entanto, estabelece-se aqui um
impedimento termodindmico: se esse calor extra (3,7 Gcal/h) for fornecido para a
corrente CO7 na saida do trocador “2” que estd a 102°C, o fluido frio sairia com
temperatura praticamente igual a entrada do fluido quente (192°C). Entéo, optou-se
por inverter a ordem dos trocadores “1” e “2”.

A terceira evolucéo € a retirada do resfriador a ar “A7” que, por sua vez, leva a
um aumento da carga térmica do trocador “2”. No entanto, esse valor sera limitado
para que o AT,,;, de 10°C estabelecido seja respeitado.

A proxima etapa do processo de evolucdo é eliminar o trocador “10” que
apresenta carga térmica inferior a 1 Gcal/h e esta localizado na corrente fria C04, na
qual ja existe um forno de aquecimento. A eliminacdo desse trocador faz com que a
carga térmica do “F3” seja aproximadamente 2% superior, ndo impactando de forma
significativa o custo do equipamento e aumentando em cerca de 10% o custo com

combustivel. Sem o trocador “10”, a carga térmica do trocador “14” pode ser
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ligeiramente aumentada, lembrando que ja se optou por uma maior troca no
permutador “4”.

As modificagcdes nos trocadores “1” e “2” com consequente aumento da
temperatura de entrada da corrente fria nos trocadores “13” e “14” de 158°C
(temperatura de saida do fluido frio no permutador “1” da Rede 2) para 183°C
(temperatura de saida do fluido frio no permutador “2” da Rede 2 evoluida) permitem
um ajuste na vazao dos ramais e, consequentemente, uma reducao de carga térmica
no trocador “’13”. Com isso, pode-se maximizar a troca no permutador “19” também
com o ajuste das vazdes nos ramais e, assim, minimizar a area e o consumo de vapor
no refervedor “v2”.

Na Tabela 6.3 sdo apresentados os resultados obtidos com a evolucdo da
Rede 2 anteriormente detalhada, identificada como “Rede 2 Evoluida” e o diagrama
de grade correspondente encontra-se na Figura 6.3. Os dados dos trocadores de calor
dessa rede estéo disponiveis na Tabela A.6 do Apéndice.
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Figura 6.3: Diagrama de grade para a Rede 2 Evoluid a.
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Tabela 6.3: Resultados da Rede 2 Evoluida.

93

Unidade Redg 2
evoluida
Trocadores de integracéo
Quantidade - 17
Area total (AP) m2 8357
Area total (BP) m2 3951
Recuperacao energia Gcal/h 181,5
Custo area (AP) 10%US$/ano 14,0
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,9
Fornos com gas combustivel
Quantidade - 3
Energia cedida (AP) Gcal/h 20,8
Energia cedida (BP) Gcal/h 49,4
Custo equipamento 10%US$/ano 4,1
Custo combustivel 10%US$/ano 13,1
Aguecedores com vapor
Quantidade - 1
Energia cedida Gcal/h 55
Custo vapor 10%US$/ano 4,7
Area m2 749
Custo area 10%US$/ano 0,1
Resfriadores com ar
Quantidade - 7
Energia retirada AP Gcal/h 105,8
Energia retirada BP Gcal/h 18,2
Custo equipamento (AP) 10%US$/ano 1,9
Custo equipamento (BP) 10%US$/ano 0,2
Custo energia elétrica 10%US$/ano 0,8
Resfriadores com agua de resfriamento
Quantidade - 4
Energia Retirada Gcal/h 29
Custo agua de resfriamento 10%US$/ano 0,1
Area m2 490
Custo area (BP) 10%US$/ano 0,1
Totais
Numero de unidades - 32
Consumo de utilidade quente Gcal/h 75,7
Consumo de utilidade fria Gcal/h 126,9
Energia recuperada Gcal/h 181,5
Custo total 10%US$/ano 40,0
Custo de investimento 10%US$/ano 21,4
Custo com utilidades 10%US$/ano 18,7

A Rede 2 Evoluida é composta por um total de 32 unidades de troca térmica,
cinco a menos que a Rede 2, sendo 17 trocadores que promovem a integracao térmica
entre as correntes do processo, 3 fornos, 1 aquecedor com vapor e as 11 unidades

restantes envolvem trocas com utilidade fria.
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O custo total anualizado da Rede 2 Evoluida é de US$ 40.000.000,00, valor
aproximadamente 7% inferior ao custo total da Rede Base, ou seja, 0 processo de
evolucao proposto para a Rede 2 permitiu reduzir o seu custo total em 10%. Cerca de
94% dessa reducéo de custo alcancada é explicada pelo menor consumo de vapor no
refervedor “V2”, cuja carga térmica foi reduzida em cerca de 50%.

A recuperacao de energia das correntes de processo na Rede 2 Evoluida foi
de aproximadamente 182 Gcal/h, valor ligeiramente superior ao da Rede 2 e
correspondente a 85% da meta calculada (Rede MinCU).

Vale ressaltar que ndo foram esgotadas as possibilidades de evolugéo da rede
nem mesmo de otimizacdo do seu custo total.

6.4. COMPARACAO DAS REDES SINTETIZADAS

Essa secdo tem como objetivo ilustrar, através de graficos, os principais
parametros das redes sintetizadas e da Rede Base, de forma a facilitar a comparacao
das mesmas. Como mencionado no item 5.3, as redes deste trabalho foram geradas
para o escopo simplificado, sendo assim, os resultados absolutos ndo devem ser
confundidos com dados da unidade completa.

Na Figura 6.4 sédo apresentados os consumos de utilidade quente e fria bem

como a quantidade de energia recuperada em cada uma das redes.
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Figura 6.4: Comparacéo dos consumos de utilidades e recuperacédo de energia para as redes

sintetizadas.
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Observa-se que a “Rede 1” foi a rede que teve os consumos de utilidade quente
e fria mais préximos dos valores minimos. Essa melhor recuperacédo de energia das
correntes de processo foi possivel devido ao aproveitamento do calor disponivel nas
correntes quentes topo de vasos separadores da secdo de alta pressédo para
aquecimento de correntes frias cargas dos reatores e da unidade de HCC.

J& na Figura 6.5 sdo apresentados 0s custos de investimento, operacional e
total para as redes sintetizadas. Essa figura ilustra o conceito de tradeoff existente
entre os custos de capital e operacional, deixando claro que uma rede com custo
proximo ao 6timo deve estabelecer um compromisso entre o consumo de utilidades e

0 investimento em equipamentos de troca térmica.
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Figura 6.5: Comparacédo dos custos anualizados de in  vestimento, operacional e total para as

redes sintetizadas.

Tendo em vista o elevadissimo custo total da “Rede M&xCU” diante das demais
redes fica evidente a importancia do processo de sintese de redes de trocadores de
calor em unidades de HCC. Adicionalmente, tem-se que a minimizacdo do consumo
de utilidades leva a uma rede com custo total bastante elevado frente as demais e
isso é justificado pelo alto custo de investimento em area de troca térmica,
principalmente na secao de reagéo (alta presséo).

Como mencionado anteriormente, a “Rede 1” buscou aproveitar o calor de

algumas correntes da sec¢éo de reacéo justificando ser a rede, com excecao da Rede
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MinCU, que apresenta menor custo operacional. No entanto, novamente, quando o
custo operacional aproxima-se do minimo, o custo em investimento sobe.

Apesar da “Rede Base” ndo ter contado com uma ferramenta sistematizada
para a sua sintese é notéria a qualidade do trabalho do projetista, que conseguiu
custos relativamente proximos ao que foi obtido neste trabalho para a “Rede 2
Evoluida”. Os principais ganhos da “Rede 2 Evoluida” em relacéo a “Rede Base” estéo
listados a segquir:

*» Reducéao de 4% no consumo de utilidade quente;

* Reducgéao de 4% no consumo de utilidade fria;

= Aumento da energia recuperada entre as correntes de processo em 2%;

» Reducéao de 5% no custo total anual da rede, sendo que o custo com
utilidades foi reduzido em 14% sem grandes diferencas no custo de

investimento.
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7. CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Foi realizado um estudo de integracdo energética de um projeto de uma
unidade de hidrocraqueamento utilizando a metodologia da analise pinch para a
sintese de redes de trocadores de calor. Os custos de investimento e operacional
dessas redes foram calculados e os resultados foram comparados com uma rede de
referéncia. A rede final obtida neste trabalho atendeu a todos os requisitos do
processo e apresentou um custou total 7% inferior ao da rede de referéncia. Foi
possivel reduzir o custo das utilidades quente e fria em cerca de 4% cada, levando a
uma economia anual de US$ 2.900.000,00 com gastos de energia em relacdo a Rede
Base.

A aplicacdo da metodologia da andlise pinch na unidade de HCC em estudo
mostrou claramente as potencialidades do método, confirmando a facilidade de sua
aplicacdo, mesmo em problemas com relativa complexidade. O problema analisado
envolveu um numero significativo de correntes, varias possibilidades de utilidades e
equacdes de custos diferentes para os equipamentos de troca térmica. Além disso, foi
possivel perceber com clareza as relagdes de compromisso entre os custos de
investimento e operacionais.

As ferramentas da andlise pinch, como a grande curva composta e o diagrama
de grades para representar a rede, possibilitam uma excelente organizacao dos dados
do problema, mapeamento as temperaturas iniciais € meta, as capacidades térmicas
e 0s consumos minimos de utilidades, permitindo que o projetista tenha uma viséo
global do problema. Depois de algumas tentativas de combinacdo de correntes o
projetista comeca a identificar os principais gargalos do processo e consegue
apresentar solucdes viaveis de maneira mais rapida.

A andlise pinch também se mostrou eficaz por possibilitar a intervencao do
projetista durante a etapa de sintese da rede, permitindo que a conducdo desse
processo fosse feita de forma simples e direta. Desde o inicio da sintese, a
preocupacao do projetista ndo € apenas o custo total da rede mas, também, o
atendimento as restricdes exigidas pelo processo que podem considerar aspectos de
seguranca, flexibilidade operacional e layout. A participacdo intensa do projetista ha
definicdo da topologia da rede foi de extrema importancia no caso estudado, tendo em
vista a quantidade de restricfes e orientagdes para a combinacao das correntes. ISso

faz com que a solugdo obtida para o problema da sintese dificilmente resulte em uma
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rede inviavel e desassociada da realidade do processo, ja que esta baseada na
experiéncia do projetista. Novamente, ressalta-se que essa € uma das maiores
vantagens da analise pinch frente aos métodos de programacdo matematica, que
apresentam foco exagerado no custo, cuja fragilidade e incerteza podem levar a
sintese para um caminho equivocado, além das limitagBes na insercdo de restricdes.

Neste trabalho a andlise pinch foi utilizada com objetivo de orientar de forma
sistematica a sintese rede, sem a disponibilidade de um sistema computacional para
tal tarefa desta forma, sem a pretensdo de se encontrar uma solucao otima para o
problema em termos de custo. Portanto, ndo foram esgotadas todas as possibilidades
de combinacGes de correntes e melhores resultados ainda podem ser obtidos.
Ressalta-se também que os resultados obtidos para o caso estudado ndo devem ser
generalizados, ja que a analise de unidade similares pode levar a conclusdes
diferentes.

Como sugestdes para trabalhos futuros destacam-se:

a) Uma etapa posterior de avaliacdo da flexibilidade da rede final obtida € a
confirmacédo de sua capacidade para operar de forma estavel em diversos cenarios,
nos quais as vazodes e as temperaturas das correntes envolvidas se modificariam. No
caso de uma unidade de HCC, a desativagdo dos catalisadores dos reatores
normalmente gera outro balanco de massa e energia na etapa de projeto basico.
Dessa forma, sugere-se a avaliacdo da rede proposta com os dados do balanco
material equivalente ao final de campanha da unidade, objetivando assim mostrar que
essa rede estd adequada sob o ponto de vista energético para todo o cenario de
envelhecimento dos catalisadores.

b) Ficou evidente que a analise realizada durante a aplicacdo da metodologia
pinch motiva criticas aos dados do processo, podendo gerar beneficios adicionais
para 0 mesmo. Por exemplo, neste trabalho, foram consideradas fixas as
temperaturas dos vasos separadores, bem como a temperatura de carga da unidade
e das torres. Assim, sugere-se a utilizacdo na metodologia durante a etapa de
consolidacdo do balanco de massa e energia final, com adequacfes de vazbes
(principalmente dos cortes de produtos e refluxos circulantes) e temperaturas,
podendo produzir ganhos para o processo de integracdo energética. Esse seria um
trabalho interativo e de complexidade significativa, tendo em vista que o processo
estudado contempla alguns reciclos e nove torres de fracionamento, fatores que

dificultam enormemente a convergéncia da simulagao.
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APENDICE
Tabela A.1: Dados dos trocadores de calor da Rede B ase.
Area Total |Numero de | Carga Térmica Quente Frio
Trocador
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
1 324 1 51 174 140 71 110
2 33 1 0,9 211 190 80 110
3 5824 3 70,6 387 206 110 339
4 2505 2 55,7 385 265 179 337
5 129 1 57 237 157 52 137
6 10 1 0,2 98 66 38 64
7 18 1 0,7 269 237 137 147
8 498 1 51 208 174 160 165
9 230 1 6,2 248 214 160 165
10 759 3 7,5 149 83 56 126
11 430 3 5,0 236 136 126 172
12 178 2 4,8 323 211 172 217
13 48 1 1,2 324 269 217 228
14 482 1 52 277 248 231 237
15 53 1 1,3 160 149 98 100
16 525 1 3,2 344 324 310 323
R1 94 1 0,6 55 42 32 42
R2 111 1 0,7 55 42 32 42
R3 19 2 0,1 66 38 32 42
R4 263 1 1,5 55 42 32 42
Al - - 2,2 171 50 - -
A2 - 7,1 265 50 - -
A3 - - 96,5 168 50 - -
A4 - - 3,9 237 60 - -
A5 - - 5,8 190 55 - -
A6 - - 2,8 214 199 - -
A7 - - 1,8 140 128 - -
A8 - - 4,0 136 55 - -
A9 - - 2,8 83 55 - -
V1 1194 1 8,8 255 254 237 246
F1 - - 8,4 - - 339 367
F2 - - 12,5 - - 337 373
F3 - - 49,4 - - 235 360
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Tabela A.2: Dados dos trocadores de calor da Rede M axCU.

Trocador Area Total |Numero de | Carga Térmica Quente Frio
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
R1 96 1 0,6 55 42 32 42
R2 112 1 0,7 55 42 32 42
R3 16 2 0,1 55 38 32 42
R4 263 1 15 55 42 32 42
Al - - 70,6 387 206 - -
A2 - 55,7 385 265 - -
A3 - - 2,2 171 50 - -
A4 - - 7,1 265 243 - -
A5 - - 96,4 168 50 - -
A6 - - 5,8 324 60 - -
A7 - - 11,5 323 55 - -
A8 - - 14,2 277 199 - -
A9 - - 12,0 208 128 - -
Al0 - - 9,0 236 55 - -
All - - 5,7 237 157 - -
Al2 - - 0,2 98 55 - -
Al3 - - 12,0 160 55 - -
Al4 - - 3,1 344 324 - -
F1 - - 79,0 - - 110 367
F2 - - 68,2 - - 179 373
F3 - - 49,5 - - 235 360
F4 - - 3,1 - - 310 323
V1 396 1 18,5 255 254 56 228
V2 471 1 5,2 255 254 231 237
V3 78 1 6,4 255 254 52 147
V4 1194 1 8,8 255 254 237 246
V5 1 1 0,2 255 254 38 64
V6 13 1 13 255 254 98 100
V7 225 1 11,3 255 254 160 165
V8 18 1 0,9 255 254 80 110
V9 110 1 5,1 255 254 71 110
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Tabela A.3: Dados dos trocadores de calor da Rede M  inCU.
Area Total |NUumero de | Carga Térmica Quente Frio
Trocador
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
1 2177 2 14.8 168 150 110 158
2 910 3 6,0 168 128 102 158
3 200 1 5,0 150 144 56 102
4 151 2 1,0 168 145 132 147
5 73 1 0,9 168 127 80 110
6 53 1 1,3 160 149 98 100
7 10 1 0,2 98 66 38 64
8 17 1 0,8 168 157 52 63
9 599 2 51 149 104 71 110
10 543 4 4,6 168 75 63 132
11 345 5 1,7 247 168 158 228
12 575 5 3,5 250 168 158 228
13 21 1 0,1 171 168 158 160
14 1519 3 6,0 208 168 158 193
15 663 4 3,4 236 168 158 213
16 1136 5 4,9 237 168 158 222
17 517 1 3,1 344 324 310 323
18 8255 4 50,0 387 259 204 367
19 4710 3 20,7 259 206 179 238
20 5574 5 47,5 385 283 238 373
21 447 1 11,3 261 199 160 165
22 215 1 2,8 277 261 234 237
23 67 1 2,2 301 250 160 228
24 421 1 2,3 250 243 231 234
25 651 1 48 265 250 237 242
26 30 1 0,9 323 301 235 237
27 138 2 1,7 324 247 237 242
28 987 1 8,2 283 265 242 262
R1 96 1 0,6 55 42 32 42
R2 112 1 0,7 55 42 32 42
R3 19 2 0,1 66 38 32 42
R4 498 2 7,1 104 42 32 42
Al - - 2,1 168 50 - -
A2 - - 76,8 144 50 - -
A3 - - 15 127 60 - -
A4 - - 3,9 145 55 - -
A5 - - 1,0 75 55 - -
V1 651 1 4,0 255 254 242 246
F1 - - 38,6 - - 262 360
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Tabela A.4: Dados dos trocadores de calor da Rede 1

Trocador Area Total [Numero de | Carga Térmica Quente Frio
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
1 910 3 6,0 168 128 102 158
2 2177 2 14,8 168 150 110 158
3 404 1 5,1 150 144 71 110
4 541 3 5,6 160 111 63 147
5 56 1 0,9 168 147 80 110
6 391 3 5,0 168 68 56 102
7 10 1 0,2 98 66 38 64
8 17 1 0,8 168 157 52 63
9 101 1 1,3 168 111 98 100
10 477 1 7,1 265 243 202 222
11 6406 3 59,6 387 234 158 352
12 6089 5 46,9 366 265 222 356
13 158 1 2,3 208 192 160 165
14 273 4 2,6 285 168 158 228
15 482 1 5,2 277 248 231 237
16 167 1 8,8 385 366 237 246
17 385 1 9,0 248 199 160 165
18 37 1 0,9 324 285 235 241
19 65 1 1,7 323 284 235 242
20 511 1 3,2 344 324 310 323
21 1341 1 8,2 234 213 179 202
22 466 4 5,0 284 168 158 228
R1 96 1 0,6 55 42 32 42
R2 112 1 0,7 55 42 32 42
R3 18 2 0,1 66 38 32 42
R4 516 2 7,9 111 42 32 42
Al - - 3,7 192 168 - -
A2 - 3,4 236 168 - -
A3 - - 49 237 168 - -
A4 - - 2,2 171 50 - -
A5 - - 76,7 144 50 - -
A6 - - 1,1 111 60 - -
A7 - - 4,0 147 55 - -
A8 - - 0,7 68 55 - -
A9 - - 2,8 213 206 - -
F1 - - 99,5 - - 352 367
F2 - - 81,8 - - 356 373
F3 - - 17,0 - - 241 360
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Tabela A.5: Dados dos trocadores de calor da Rede 2

Trocador Area Total [Numero de | Carga Térmica Quente Frio
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
1 910 3 6,0 168 128 102 158
2 391 3 5,0 168 68 56 102
3 56 1 0,9 168 147 80 110
4 16 1 0,3 168 152 94 99
5 53 1 1,3 160 149 98 100
6 599 2 5,1 149 104 71 110
7 10 1 0,2 98 66 38 64
8 17 1 0,8 168 157 52 63
9 338 2 2,1 104 86 63 94
10 36 1 0,9 324 285 235 237
11 5847 3 70,7 387 206 110 340
12 2510 2 55,7 385 265 179 337
13 465 4 5,0 284 168 158 228
14 273 4 2,6 285 168 158 228
15 482 1 5,2 277 248 231 237
16 385 1 9,0 248 199 160 165
17 157 1 2,3 208 192 160 165
18 512 1 3,1 344 324 310 323
19 66 1 1,7 323 284 237 246
R1 96 1 0,6 55 42 32 42
R2 112 1 0,7 55 42 32 42
R3 19 2 0,1 66 38 32 42
R4 440 2 51 86 42 32 42
Al - - 2,2 171 50 - -
A2 - - 7,1 265 243 - -
A3 - - 96,5 168 50 - -
A4 - - 2,0 152 60 - -
A5 - - 4,0 147 55 - -
A6 - - 3,7 192 168 - -
A7 - - 3,4 236 168 - -
A8 - - 0,7 68 55 - -
A9 - - 49 237 168 - -
F1 - - 8,4 340 367 - -
F2 - - 12,5 337 373 - -
F3 - - 48,6 237 360 - -
V1 46 1 3,2 255 254 99 147
V2 955 1 7,1 255 254 237 246
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Tabela A.6: Dados dos trocadores de calor da Rede 2  Evoluida.
Area Total [Numero de | Carga Térmica Quente Frio
(m?) Cascos (Gcal/h) Te (°C) Ts (°C) Te (°C) Ts (°C)
1 420 2 9,7 192 128 56 146
2 388 3 4,0 236 156 146 183
3 38 1 0,9 196 175 80 110
4 46 1 0,7 202 170 136 147
5 53 1 1,3 160 149 98 100
6 599 2 5,1 149 104 71 110
7 10 1 0,2 98 66 38 64
8 129 1 5,7 237 157 52 136
11 5847 3 70,7 387 206 110 340
12 2510 2 55,7 385 265 179 337
13 338 3 2,2 247 196 183 228
14 160 2 2,7 324 202 183 228
15 482 1 5,2 277 248 231 237
16 385 1 9,0 248 199 160 165
17 157 1 2,3 208 192 160 165
18 512 1 3,1 344 324 310 323
19 235 2 3,3 323 247 237 246
R1 96 1 0,6 55 42 32 42
R2 112 1 0,7 55 42 32 42
R3 19 2 0,1 66 38 32 42
R4 263 1 1,5 55 42 32 42
Al - - 2,2 171 50 - -
A2 - - 7,1 265 243 - -
A3 - - 96,5 168 50 - -
A4 - - 2,4 170 60 - -
A5 - - 5,2 175 55 - -
A8 - - 5,0 156 55 - -
AN - - 5,6 104 55 - -
F1 - - 8,4 - - 340 367
F2 - - 12,5 - - 337 373
F3 - - 49,4 - - 235 360
V2 749 1 5,5 255 254 237 246
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