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Resumo

Este estudo teve como objetivo a analise de processos industriais, os mais abrangentes possivels,
visando sua otimizagio do ponto de vista energético-economico. Nesle intento, buscou-se
apresentar nao apenas um tnico ponto de otimalidade, mas um conjunto de opgdes que permita a
um decisor escolher a situagdo mais conveniente. No desenvolvimento deste estudo foram
utilizados um conjunto de Métodos de Otimizagdo, dentre os quais podem ser destacados a
Metodologia Pinch de Recuperagdo de Energia, baseada em uma redistribuicdo de potenciais
térmicos dentro do processo analisado, e os Méetodos originarios da Programagao Matematica, em
especial a Programagdo Linear. Analisou-se em profundidade o caso, relativo a Indusrtria de
refino de Petroleo, de uma etapa de Craqueamento Catalitico da Refinaria de Paulinia, da
PETROBRAS. Entretanto, o conjunto de procedimentos aplicados neste trabalho mostrou-se
eficiente quando da analise de outros segmentos industriais, em particular das Industrias Quimica,
de Alimentos e Petroquimica, como apresentado no decorrer deste trabalho. Este estudo mostra
que ¢ perfeitamente possivel fazer-se uma analise energetica € uma avaliagdo economica de sua

implantagdo, de uma maneira muito satisfatoria e rapida.

Palavras-chave: 1. Recuperagdo de Calor 2. Energia-Conservagao 3. Termodinamica

4. Processos Quimicos 5. Craqueamento 6. Petroleo - Refinarias
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ROSSI, LUCIANO FERNANDO DOS SANTOS (1995) “Energetic Optimization of Industrial Heat
Exchanger Networks - Application on Petroleum, Food and Chemical Engineering”
Ph.D. Thesis, Universidade Estadual de Campinas, Faculty of Mechanical Engineering,
Campinas - SP, Brasil.

Abstract

This work deals with the industrial process analysis, including various types and sizes, looking for
their optimization from the economic and energetic point of view. Not only a single point of
optimality was searched but a set of options which could permit to a decision maker to choose the
best situation in each case. In the development of this study were utilized a set of Optimization
Methods, among which it can be mentioned the "Pinch Point Methodology" to heat recovery in
networks, which is based in a redistribution of the thermal potentials of the process analyzed, and
the methods originated from the Mathematics Programming, in special the Linear Programming. A
deep analysis was made on the case relative to an oil refinery. More precisely a part of the catalytic
cracking of the Paulinia's Oil Refinery of PETROBRAS. The set of procedures applied in this
work, it can be shown eflicient when the analysis is applied to other industrial branches, in
particular in the Chemistry, Food and Petrochemistry industries, as shown in throughout this
work. This study shows that is possible to make an energetic analysis and an economic cost

evaluation on the implementation of a process, in a fast and sactisfatory manner.

Key words. 1. Heat Recovery 2. Energy - Conservation 3. Thermodynamics
4. Chemical Process 5. Catalytic Cracking 6. Petroleum - Refinery
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INTRODUCAO

Este trabalho tem por objetivo principal o estudo da integragdo energética em processos
industriais. Por integragdo energética, pode-se entender o conjunto de modifica¢des que se fazem
necessarias em um determinado processo, visando ao melhor aproveitamento de seus potenciais
térmicos. As técnicas de integragdo de processos - tambeém chamada "sintese de processos”,
surgidas a partir da década de 70, tratam de uma “redistribuigdo” desses potenciais térmicos ao
longo do processo analisado. Esse conjunto de modificagdes pode incluir desde subdivisoes de
correntes (isto €, os fluxos de material que participam do processo), at€ a supressdo de
equipamentos da unidade analisada. O crescente custo da energia, nas ultimas décadas, torna a
otimizagdo dos processos industriais uma tarefa inadiavel. Deve-se levar em conta, entretanto, o
fato de que a modificagdo de uma unidade industrial, analisada pela otica da integragdo de
processos, so se tornara passivel de implementagdo caso haja um prazo adequado para o retorno
do investimento necessario a sua realizagao.

Como um estudo de caso, este trabalho analisou uma parte do setor de craqueamento
catalitico de uma refinaria de petroleo (a Refinaria do Planalto - REPLAN, da Petrobras S A)).
Entretanto, deve-se ressaltar que a metodologia pode ser utilizada para a analise de variados
processos industriais (indastria de processamento de alimentos, petroquimica, etc.), conforme sera
mostrado através de exemplos especificos.

O poderio das modernas técnicas de integragao de processos pode ser inferido atraves de

um pequeno exemplo. Na Fig. I 1 abaixo, observa-se uma rede de trocadores de calor associada a



um reator em um dado processo de transformagao. Observa-se a necessidade de 1722 unidades de
energia termica (por unidade de tempo), para a operagdo de aquecimento da rede, assim como a
utiliza¢@o de 654 unidades de energia térmica para resfriamento. Nota-se ainda, a necessidade de 6
unidades de troca de calor - 2 aquecedores, | resfriador e 3 recuperadores - para a satisfagdo do

Processo.

Reator

Vapor
Reciclo
ﬁ

7 ]

Vapor ]
1652

B é)*

?ﬁ
Produtos

Alimentagao Aguade ——>

Refrigeracao

Fig 1.1 - Esquema de um processo de integrag¢ao convencional (LinnhofT et al., 1982)

Aplicando-se as técnicas de integragdo de processos abordadas neste trabalho, consegue-se

uma redug¢ao do numero de unidades de troca de calor. De acordo com a Figura 1.2, agora sao
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necessarias 4 unidades de transferéncia e ndao mais 6. Além disso, ha uma sensivel redugdo nas
necessidades térmicas para aquecimento (de 1722 para 1068 unidades de energia termica),

desaparecendo a necessidade de resfriamento.

Reator

. Reciclo

Vapor

.

Produtos

Alimentagao

Fig. 1.2 -Novo esquema do mesmo processo, a luz das novas tecnicas de integracao (LinnhofT et
al., 1982).

O exemplo acima presta-se a mostrar o poderio das modernas técnicas de integragdo de
processos, visando ao maior aproveitamento energético nas instalagdes industriais existentes.
Porém, a forca dessas novas técnicas reside principalmente no estimulo que incutem ao pessoal
especializado e envolvido com a etapa de projeto, uma vez que o ponto otimo apontado por elas
serve como uma meta a ser buscada pelos projetistas ¢ cada degrau galgado por estes, em diregao

a0 otimo, beneficiara diretamente o processo analisado.



CAPITULO 1

DESCRICAO DO PROBLEMA

1.1- A UNIDADE DE CRAQUEAMENTO CATALITICO DA REPLAN

Na Unidade de Craqueamento Catalitico, da Refinaria de petréleo da Petrobras em
Paulinia (REPLAN), existe a necessidade de que uma determinada corrente de processo - no caso,
a corrente de gasoleo - venha a ser aquecida até um determinado nivel de temperatura, de modo a
adentrar o reator catalitico da unidade. Para o aquecimento da carga de gasoleo, sdo utilizadas
cinco correntes de processo, provenientes de outras partes da unidade ou mesmo além desta. Uma
representagdo esquematica do processo, ¢ mostrada na Fig. 1.1, que passamos a comentar.

A corrente de nafta, que troca energia com a corrente fria de gasoleo, € proveniente de
uma torre retificadora, e constitui seu refluxo circulante de topo, sendo uma parcela desviada para
armazenamento, € o restante bombeado até um refervedor. Dai segue para um trocador de calor
indicado na Fig. 1.1, no qual entra pelos tubos e onde ocorre o primeiro aquecimento da corrente
de gasoleo Nessa etapa, a corrente de gasoleo que havia iniciado seu percurso a 77°C, alcanga
uma temperatura de aproximadamente 104°C Por sua vez, a corrente de nafta retorna a torre
retificadora, acrescida de uma parcela oriunda dos tanques.

A segunda corrente a realizar o aquecimento parcial da carga de gasoleo € a de LCO (oleo

leve de reciclo), que é proveniente do fundo de uma torre Esta corrente € bombeada até um



trocador de calor, onde penetra no casco para aquecer o gasoleo ate a temperatura de 1 12°C. Em
seguida, o dleo leve de reciclo € resfriado com agua (indicada por AR na Fig. 1.1), saindo a uma

. 0 .
temperatura de aproximadamente 40°C e enviado aos tanques de estocagem.

Nafta Oleo Pesado de Reciclo

Oleo Leve Agus e, Oleo Decantado
de Reciclo para Reciclo

28
" Reator
273 C
Gasoleo ‘, sibe
2 l :|C l .‘;sc l i l
28C 50C 40C ' 80C
Nafta Oleo Decantado 170C
para Produgao Oleo Pesado
de Reciclo
Fig 1.1 -Representagdo esquematica das correntes de processo, na etapa pré-reator, da Unidade

de Craqueamento Catalitico da REPLAN.

Na sequéncia de aquecimento pré-reator, a corrente de gasoleo devera receber uma
transferéncia de energia, da corrente de ODEC PROD (oleo decantado para produgdo). Este oleo
¢ oriundo de uma se¢do intermediaria de uma torre, da qual € bombeada at€ o trocador de calor
onde se dara a transferéncia de energia do 6leo decantado, que entra pelo casco, para a carga de
gasoleo, que nesta etapa chega a temperatura de 135°C. A corrente de ODEC PROD receberd, em
seguida, uma injegdo de oleo leve de reciclo, sendo esta mistura conduzida para os tanques de
estocagem.

A pentltima corrente a transferir energia a carga de gasoleo € a corrente de HCO (¢leo
pesado de reciclo). Esta corrente também sai de uma segao intermediaria de uma torre, de onde €
inicialmente bombeada e passa por algumas derivagdes, nas quais tem uma parte desviada. O
restante segue até o trocador de calor indicado, onde, entrando pelo casco, transfere energia ao

; . Lo L U~ . .
gasoleo, até que este atinja uma temperatura proxima de 194°C. O oleo pesado de reciclo, segue



até uma valvula reguladora de vazio, onde uma parte da corrente original retorna. Mais a frente,
novamente ha uma divisdo na corrente de oleo pesado e uma parte transfere energia a agua para
geracao de vapor. Num estagio final, apés uma unido de sub-correntes de oleo pesado, a corrente
total segue de volta a torre para uma se¢ao Superior.

O ODEC REC (6leo decantado para reciclo), € a ultima corrente quente a transferir
energia para o gasoleo. Essa corrente € proveniente da mesma torre que deu origem ao ODEC
PROD, apenas diferindo quanto a se¢do de extra¢ao, uma vez que o Oleo para reciclo € retirado
do fundo da torre, e o de produgdo de uma segdo intermediaria. Na corrente de fundo, por uma
linha de 20 polegadas de didmetro, o oleo decantado sai € passa por uma etapa de bombeamento
Apos este ponto, uma parte retorna a torre, por uma linha de 10 polegadas, e o restante se divide
em trés parcelas, sendo duas escoando em linhas de 8 polegadas de diametro e uma de 6
polegadas de diametro. Nesta, ocorre a transferéncia de energia do dleo decantado de reciclo, que
entra pelo casco do trocador de calor, para a carga de gasoleo que atinge, entao, uma temperatura
proxima a 226'C. As trés parcelas de 6leo decantado unem-se, entdo, em uma linha de 10
polegadas de diametro e retornam a torre. A corrente de gasdleo necessitara, entdo, de uma
parcela adicional de energia (que sera suprida pelo forno) para atingir a temperatura desejada de
273°C

Na Tabela 1.1, sao apresentadas as informagdes das correntes de processo envolvidas no

problema, tal como fornecido pela REPLAN.

Correntes | Temp. inicial | Temp. final | Densidade Vazio
T,('C) T,(’C) |d(20°C/4°C)| (m’/dia)

GASOLEO 77 273 0,93 7800

NAFTA 130 50 0,75 13680

LCO 2 40 0,97 520

ODEC PROD 320 80 1,1 950

HCO 245 170 1,0 5200

ODEC REC - 210 1,1 1800

Tabela 1.1 - Dados térmicos do processo de pré-aquecimento de gasoleo f[ornecidos pela

REPLAN



1.2- O PROCESSO DE CRAQUEAMENTO CATALITICO

Pretende-se aqui, dar uma idéia sucinta do processo de craqueamento catalitico que ocorre
em uma refinaria de petroleo, de maneira a compreender a importancia da etapa anterior, qual seja,
a de aquecimento da carga de gasodleo.

De acordo com Abadie (1987), no processo de craqueamento catalitico o gasoleo -
oriundo da destilagdo a vacuo e que normalmente ¢ utilizado como o6leo combustivel na industria-
entra em contato com um catalisador a alta temperatura, propiciando a ruptura das cadeias
moleculares (“cracking”), dando origem a uma mistura de hidrocarbonetos que serdo
posteriormente fracionados.

Este processo tem como objetivo principal a produgdo de gas liquefeito de petroleo (GLP)
e/ou gasolina. Segundo Abadie (1987) sdo também formados produtos mais pesados do que a
gasolina, alem de um residuo com alto teor de carbono, que se deposita na superficie do
catalisador, denominado “coque”. Este residuo necessita ser removido, de modo a nao reduzir a
acao do catalisador. Essa remog¢ao ¢é feita por combustao, retirando-se o catalisador do reator, e
enviando-o a uma unidade denominada regenerador, onde se da a queima. A Fig 1.2 mostra um
arranjo para as segoes de reacgao, regeneragao e fracionamento.

O catalisador regenerado volta ao reator, ficando assim estabelecida uma circulagao
continua decorrente da diferenga de pressdo entre o reator e o regenerador.

Ainda de acordo com Abadie (1987), o craqueamento catalitico em fase fluida (FCC),
surgiu na década de 40, estando baseado na fluidiza¢ao do catalisador, que na forma de um po
muito fino € conduzido até o reator, pela carga de gasoleo que vaporiza, imediatamente, quando
entra em contato com o catalisador quente vindo do regenerador. Nas se¢des de reagdo e
regeneragdo, o catalisador € mantido em suspensdo pela passagem de gases atraves da massa do

catalisador
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Fig 1.2 - Esquema da segdo de reagdo e regeneragao.



A Refinaria de Paulinia (REPLAN) tem uma unidade de FCC do tipo “Orthoflow modelo
C”, projetada pela Kellog (Abadie, 1987). Existem diferentes unidades de craqueamento catalitico,
variando o arranjo relativo entre o reator € o regenerador. Dentre os fabricantes, podemos
encontrar a UOP, com os modelos “stacked” e “side by side”, este ultimo encontrado na Refinaria

Duque de Caxias. A Fig. 1.2 apresenta um esquema desse tipo de unidade.

1.2.1 - SECAO DE REACAO OU CONVERSAO

A carga de gasoleo oriunda da destilagio a vacuo, logo que entra na unidade de
craqueamento catalitico, € aquecida com produtos quentes desta ou de outras unidades. Em
seguida, € encaminhada a base de uma tubulagao vertical, onde sobe a mistura de catalisador e
vapores de hidrocarbonetos e onde ocorre a maior parte das reagdes de craqueamento. Esta
tubulagdo € denominada “riser”, € nela o gasoleo recebe uma grande quantidade de catalisador a
alta temperatura (da ordem de 650°C), o que causa sua instantanea vaporizagao, fluidizando o
catalisador.

Logo acima do “riser” encontra-se o reator, onde as reagdes de craqueamento Ssao
completadas. O reator permite um espago para a separa¢ao inicial do catalisador, uma vez que a
velocidade dos vapores em ascengao se reduz. No topo do reator existem ciclones que tém a
tarefa de retirar particulas finas de catalisador que sobem com a corrente gasosa (formada por
vapores de hidrocarbonetos, gases inertes € vapor de agua) e devolvé-las ao leito de catalisador. O
efluente gasoso do reator € entdo enviado a se¢do de fracionamento. Quanto ao catalisador, os
vapores de hidrocarbonetos tendem a saturar seus poros, obrigando a uma retificagdo com vapor
de agua antes de ir ao regenerador.

No regenerador, o coque que se depositou na superficie do catalisador € queimado com ar,
gerando uma grande quantidade de calor, que em virtude da recirculagio do catalisador, € a maior

fonte de calor para a carga, fornecendo ndo sO a energia necessaria as reagdes de craqueamento,
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como lambem para o aquecimento e vaporizagio da carga de gasoleo. Na operagdo de queima, o
ar ¢ fornecido por um soprador (“blower™). Um aquecedor de ar que € parte da linha de injecao de
ar, € ulilizado durante a partida para aquecer o conversor, e fornecer a energia necessaria para que
a temperatura do leito possa ser elevada, de maneira a permitir o inicio do processo de combustio
do coque

Os gases de combustao tém uma composigdo volumétrica de aproximadamente. N, = 80%,
CO; = 10%, CO = 10%. E possivel transformar o CO em CO,, liberando-se energia, que pode se
aproveitada para a geragdo de vapor de agua de alta pressdo. Este processo ocorre em uma
caldeira (ver Fig 1.2). Ainda com respeito aos gases de combustdo provenientes do regenerador,
eles caminham até a camara de expansdo, onde tém a pressio reduzida ao nivel necessario a
operagao da caldeira (também denominada caldeira de CO). Antes de atingir a camara de
expansao, os gases passam por duas valvulas (“slide valves”), que se abrem ou fecham sob a agdo

de um controlador de diferencial de pressdo entre o reator € o regenerador.

1.2.2 - SECAO DE FRACIONAMENTQ

No esquema da Fig. 1.3, vemos as segdes de conversdo e de fracionamento, de uma
unidade de FCC tipica

Os gases efluentes do reator de craqueamento catalitico sdo enviados a segio de
fracionamento, onde os produtos serdo separados de acordo com suas faixas de ebulicdo. atraves
de uma torre de destilagdo (a torre fracionadora da Fig. 1.3).

Pelo topo da torre de fracionamento saem os produtos mais leves - nafia de craqueamento,
GLP e gas combustivel. Apos resfriados, esses produtos sdo colocados no tambor de acumulo,
onde 3 fases coexistem: uma fase gasosa constituida de hidrocarbonetos de 1, 2. 3 e 4 atomos de
carbono e mais impurezas gasosas (como H,S, CH;SH, etc), uma fase liquida composta de nafla

contendo uma razoavel quantidade de GLP dissolvido, e que é conhecida como gasolina nio
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estabilizada; e a terceira fase constituida de agua, proveniente das inje¢des de vapor que sdo feitas
no reator. As duas fases contendo hidrocarbonetos sdo encaminhadas a segdo de recuperagao de

gases para a devida separagdo.

Gases de Queima Reator L ]
. | ~ Gasolina

Regen. Vapor de agua
Torre
fraciona-

Oleo Leve de Reciclo

Ar | dora |
Carga de =~ Vapor de agua
Gasdleo A Oleo Pesado de Reciclo

o

D Oleo Clarificado
Reciclo de Oleo Pesado v

Decantador de Borra

> Gases

Reciclo de Borra

Fig. 1.3 - Esquema caracteristico de uma unidade de craqueamento catalitico mostrando as segdes
de conversdo / regeneragao / {racionamento.

Como produtos laterais da torre de fracionamento, temos os oleos de reciclo (leve e
pesado). Esses oleos sdo constituidos por moléculas médias e pesadas, que foram parcialmente
craqueadas. Segundo Abadie (1987), devido a fatores econdmicos, o oleo pesado € reciclado de
encontro a carga, para que haja nova oportunidade de as moéleculas do oleo serem craqueadas.
Ainda segundo Abadie (1987), o oleo leve ¢ reciclado apenas eventualmente.

Os produtos de fundo da torre de fracionamento sdo constituidos por fragdes pesadas
residuais e por parliculas de catalisador que foram arrastadas pela corrente gasosa na saida do
reator. Esse produto residual é encaminhado até um vaso decantador, onde pelo topo sai o dleo

decantado ou clarificado, sem particulas solidas. Além desse oleo decantado, do vaso tambem se
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obtém uma lama de oleo e catalisador, que sera totalmente reciclada ao reator. Essa espécie de
lama, que contém os finos que haviam sido retidos pelos ciclones, € conhecida como borra.

Como uma informagéao adicional, a mistura da carga fresca de gasoleo (gasoleo de vacuo)
e os produtos reciclados (LCO, HCO e borra), € a carga que de fato penetra no "riser". Essa carga
recebe o nome de carga combinada. A relagdo entre a carga combinada e a carga fresca ¢

conhecida como razdo de carga combinada (RCC).
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CAPITULO 2

REVISAO DAS TECNICAS DE INTEGRACAO DE
PROCESSOS E A METODOLOGIA "PINCH POINT"

2.1- INTRODUCAO

A integragdo energética de processos envolve essencialmente o projeto de uma rede de
trocadores de calor. De acordo com Gundersen & Naess (1988), esse projeto - conhecido como
"heat exchanger networks synthesis" ou abreviadamente HENS - na industria, € de natureza
complexa pois envolve problemas de cunho combinatorial na associag@o entre as correntes quentes
e frias, a fim de possibilitar a recuperagao de energia térmica. O problema combinatorial, quando
da associagdo de correntes € sequencialhento de trocadores de calor tem sido relatado em
problemas classicos da literatura, os quais empregam menos de 10 correntes de processo. Um
tipico processo indusirial contém de 30 a 80 correntes de processo necessitando de aquecimento
ou resfriamento. Outros elementos de complexidade estao relacionados as propriedades fisicas e
de transporte das correntes de processo - as quais normalmente variam com a temperatura,
composicdo, mudanga de fase, etc. - e a escolha de padroes de escoamento e materiais de
construgao para os trocadores de calor, uma vez que as condigdes para a transferéncia de calor

serdo muito diferentes em um trocador gas-gas, em um trocador liquido-liquido ou em uma

caldeira. Existem muitas escolhas quanto aos padrdes de escoamento € materiais de construgao



dos trocadores de calor. Além disso, certas temperaturas a/vo devem ser atingidas, devido a
requisitos do proprio processo, enquanto outras podem variar, dentro de limites, se isto for
vantajoso para a recuperagao energética, € assim, para a economia global do processo. Por fim,
podem existir resirigdes de ordem pratica que impegam ou obriguem a troca térmica entre duas
correntes. Limitagdes na queda de pressdo e custo de bombeamento podem tambem ser
importantes.

O objetivo do projeto da rede inclui uma parte quantitativa, que envolve a estimativa dos
custos dos trocadores de calor e das utilidades exiernas, e uma parte qualitativa, relacionada a
aspectos de seguranga, operabilidade, flexibilidade e controlabilidade da unidade industrial. Isto
torna dificil o estabelecimento de uma unica fun¢do objetivo para avaliar o projeto. Devido aos
efeitos topograficos (servigos sdo adicionados ou removidos), a fung¢do dos custos de investimento
exibe uma descontinuidade uma vez que ha um custo unitario envolvido no equipamento. Alguns
dos aspectos qualitativos mencionados acima nao podem facilmente ser formulados sem levar em
conta a variavel tempo. O custo de flexibilidade pode ser calculado, mas apenas para algumas
situagoes (redes). O otimo global é assim dificil de garantir € o engenheiro tem que partir para
simplificagdes do modelo e algumas regras heuristicas que o levem a uma solugao mais proxima da
otima (Gundersen & Naess, 1988).

As pesquisas na area da integragdo de processos se desenvolvem dentro de trés diferentes
linhas as quais s30. o uso de conceitos termodindmicos, 0s métodos matematicos € a pratica de
projetar os processos baseada nos conhecimentos anteriores sobre os mesmos. Na resolucdo de
problemas industriais reais, o engenheiro deveria tirar vantagens de todas essas areas. Entretanto,
a habilidade e experiéncia do engenheiro permanecerao de vital importancia.

As HENS representam o mais promissor campo da sintese de processos, quando partem
para a aplicagdo de métodos sistematicos. Os aumentos dos precos da energia durante os anos 70
e inicio dos anos 80 foram a grande impulsdo para o desenvolvimento de novas metodologias para
a recuperagao energética a pregos competitivos Quando as metodologias comegaram a se

desenvolver, a énfase mudou das estruturas que procuravam O Olimo energetico (o consumo



minimo de utilidades de processo), para estruturas interessadas no custo otimo das redes. Os mais
modernos meétodos podem obter o apropriado compromisso ("trade-ofl") entre os custos de
investimento e os custos de operagao para qualquer cenario de pregos (incluindo fatores regionais
tais como a temperatura da agua de refrigeragdo, etc) independente do projeto considerado
Entretanto, nem todos os problemas estdo resolvidos e importantes pesquisas continuam a ser
desenvolvidas em todas as areas das HENS, as quais sdo: o estabelecimento de metas, a sintese e
a otimizagdo (Gundersen & Naess, 1988).

No passado apareceram duas escolas de HENS. Uma com base nos principios
termodindmicos € em algumas regras heuristicas, onde o projetista, manualmente, (ou
interativamente se houver um "sofiware" disponivel) sintetiza as redes. A outra, procurando criar
uma sistematica de resolugdo para os problemas de HENS, utilizando de métodos matematicos

como a Programagdo Linear e Nao-Linear.

2.2 - TRABALHOS ANTERIORES

A tarefa da sintese de processos envolve varias atividades interelacionadas, e Linnhofl
(1983) ilustrou isso através de um diagrama de cebola (Fig. 2.1). Nessa perspectiva, o problema
da sintese da rede de trocadores de calor € visualizado como um subproblema da sintese de
processos, mas as interagdes com o processo em si e com o sistema de utilidades devem ser
levadas em considera¢ao. Devido as interagdes entre a rede de trocadores de calor e o restante do
processo, € importante avaliar o fato de que alguns parametros das correntes sio rigidos enquanto
outros sdo mais brandos. Além disso, existirtdo aspectos qualitativos de operabilidade,
flexibilidade, seguranga e controlabilidade.

O trabalho de Westbrook (1961) sobre o uso de programagao dinamica e o de Hwa (1965)
sobre o uso de programagdo separavel estdo entre as primeiras tentativas registradas, de se

introduzir um método sistematico para a resolug¢ao de problemas de HENS. Os pioneiros, de fato,



nesta area foram Rudd e colaboradores, na University of Wisconsin (Lee et al., 1970, Masso &
Rudd, 1969, Rudd, 1968) ¢ Hohmann & Lockhart na University of Southern California
(Hohmann, 1971, Hohmann & Lockhart, 1976) por volta de 1970. Desde entdo, aproximadamente
200 trabalhos foram publicados, dos quais, mais da metade so duranie a segunda metade da

década de 80.

Processo

HENS

Utilidades

Fig. 2.1 - O diagrama de cebola.

A area de HENS foi revisada previamente varias vezes, seja sozinha ou como uma parte da
sintese global de processos. Hendry et al. (1973) visualizaram o problema da HENS como um
subproblema homogéneo da sintese de processos, onde a principal dificuldade envolvida € a
associa¢do combinatorial de correntes e o problema de sequenciamento. Siirola (1974) classificou
os métodos apresentados até entdo e propds novas regras de sondagem (branching) para reduzir o
tamanho do problema. Ele foi também um dos primeiros a perceber que os métodos deveriam
relaxar a obrigatoriedade das utilidades serem manuseadas por dltimo e assim colocadas nos
extremos de temperatura. Rathore & Powers (1975) e Nishida et al. (1977) compararam seus
proprios métodos com trabalhos anteriores em uma revisdo tabular, ¢ Hlavacek (1975, 1978)
revisou a area como parte da atividade da sintese global de processos, incluindo simulagéo e
sintese de processos em regime permanente € processos dinamicos.

Uma revisdo completa da area € o excelente trabalho de Nishida et al. (1981) onde HENS
¢ uma das varias areas da sintese de processos. Desde entao, Hohmann (1984) apresentou HENS

como um problema sequencial e revisou as ultimas descobertas fazendo uso de metodos
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termodinamicos. Westerberg & Grossmann (1985) deram uma otima e pedagogica introdugao a
sintese global de processos com énfase na rede de trocadores de calor e na aplicagao de métodos
matematicos. Grossmann (1985a) revisou a aplicagdo da Programagdo Linear Inteira Mista
(MILP) em varias situagdes de sintese de processos, incluindo HENS e sistemas de refrigeragao.

De inicio, a redug¢do do consumo energético foi o objetivo da pesquisa e dos metodos
disponiveis. Isto resultou na descoberta de importantes e fundamentais conceitos, como o da
recuperagao energética pinch como um gargalo (ou ponto de estrangulamento) para a redugao no
consumo energético. Os dltimos métodos colocavam énfase no custo total da energia e dos
equipamentos e aspectos de flexibilidade e operabilidade eram remetidos a etapa de projeto ao
invés de serem atacados de pronto. Embora os projetos de "retrofit" (rearranjo de um processo,
do ponto de vista da eficiéncia energética € econdmica) sejam mais dificeis de ser encontrados em
periodos em que o prego da energia € baixo (tal como em 1986), métodos agora sdo disponiveis
para novos projetos, que encontram O COfreto COMPromisso entre investimentos € custos
operacionais para qualquer cenario de pregos.

Quando tentava-se resolver o problema da HENS sistematicamente, o problema foi
inicialmente transformado em um modelo matematico e resolvido através de métodos numericos.
A complexidade dos problemas industriais mencionados envolvendo HENS, fazem com que varias
simplificagdes necessarias sejam feitas para tornar esses modelos matematicos manejaveis.
Primeiramente, poder-se-ia questionar de pronto, a utilidade industrial desses modelos
simplificados. Em seguida, mesmo com a aceitagdo desses modelos, se o tamanho do problema a
ser resolvido, devido a inerente natureza combinatorial, fosse menor do que 10 correntes -0 que,
por si s, seria uma severa limitagdo para aplica¢des industriais - poder-se-ia levantar outro ponto
de questionamento.

Uma breve revisdo das primeiras tentativas de se resolver o problema de HENS ¢ dada
abaixo para auxiliar a subsequente apresentagao dos mais novos mélodos. Descriges mais

completas desses trabalhos sdo dadas nos primeiros trabalhos de revisao mencionados acima
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2.3- O PROBLEMA DA DESIGNACAO, EM PROGRAMACAO LINEAR

O problema de transferir energia de correntes de processo quentes, para correntes frias
teve como um de seus primeiros estudos, o trabalho de Kesler & Parker (1969) que dividiram
cada corrente em pequenas "células" de transferéncia de calor de igual tamanho. Transformaram,
assim, a associagdo entre correntes quentes e frias em um problema de designa¢do em
programagio linear. Esta abordagem foi melhorada por Kobayashi et al. (1971) que usaram
diagramas de conteudo térmico de forma a permitir a ocorréncia de divisdes de correntes (splifs) e
associagoes ciclicas (matches) = Nishida et al. (1971) introduziram regras para a associagao de
correntes, visando a minimizagao da area total da rede de equipamentos térmicos, e Cena et al.
(1977), permitiram o acoplamento de restri¢des e utilidades maltiplas.

Outra tentativa para resolver o problema das associagdes, por métodos simultaneos € o ja
mencionado trabalho de Hwa (1965) sobre programagio separavel. Métodos que decidem um
match por vez tém sido chamados de métodos sequenciais, e incluem sondagem (7ree searching) e

métodos heuristicos. Essas estratégias podem ou ndo utilizar métodos matematicos.

2.3.1 - DECOMPOSICAO OU PROCURA EM PROFUNDIDADE
(TREE SEARCH)

Varios métodos foram publicados dentro do grupo de decomposi¢do ou busca em
profundidade Lee et al. (1970) introduziram um método brarich and bound, mas os problemas
combinatoriais eram ainda severos. Siirola (1974) introduziu novas regras para procura
(branching). Pho & Lapidus (1973) usaram enumeragdo parcial e sua "matriz de sintese” foi usada
por Kelahan & Gaddy (1977) que fizeram uso de procura randomica adaptativa. A desvantagem
dessa matriz, € a exclusdo de estruturas ciclicas e split de correntes. Greenkorn et al. (1978)

relaxaram esta restri¢do e introduziram uma fun¢@o de disponibilidade térmica (um conceito



19

precursor da grande curva composta que sera mencionada adiante) para assegurar boas solugdes
iniciais. Rathore & Powers (1975) usaram procura em profundidade avangada (sondagem) para
evitar a geragdo e avaliagdo de solugdes infactiveis. Grossmann & Sargent (1978a) combinaram
enumeracgao implicita com estimativas heuristicas para resolver problemas de conliguragdo com
possibilidade de restrigdes nos matches. Finalmente, Menzies & Johnson (1972) usaram branch

and bound para a sintese de redes oOtimas de recuperagdo energetica.

2.4- METODOS HEURISTICOS E ABORDAGEM TERMODINAMICA

A abordagem heuristica foi introduzida por Masso & Rudd (1969) que ponderaram um
conjunto de regras de acordo com um aprendizado adaptativo durante o projeto. Ponton &
Donaldson (1974) sugeriram associar a corrente quente com a mais alta temperatura de entrada
(supply temperature) com a corrente [ria de mais elevada temperatura de saida (rarger
temperature), uma abordagem que foi seguida posteriormente por inameros pesquisadores. Wells
& Hodgkinson (1977) apresentaram uma extensa lista de regras heuristicas para consideragdes
gerais de sintese de processos, metas e associagao de correntes.

Hoje. a luz dos conceitos introduzidos pelo trabalho de Hohmann (1971), causa-nos certa
estranheza a pequena importancia que seul trabalho pareceu receber entre os pesquisadores, no
inicio da década de 70. A explicagdo dada com frequéncia, de que o trabalho foi pouco publicado,
¢ apenas parte da historia. De fato, duas tentativas de publicagao do trabalho de Hohmann
fracassaram, e a Unica razdo que podemos perceber para o fato € a forte confianga, naqueles dias,
de que os problemas de HENS pudessem ser automatizados e resolvidos por métodos
matematicos. O trabalho de Hohmann tinha pouca contribuigdo a abordagem matematica daquele
tempo, mas sua significdncia para a solugdo de problemas de HENS na industria € fundamental.
Este fato foi lentamente reconhecido ao mesmo tempo em que também o foram as falhas nos

métodos puramente matematicos.
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A tabela de factibilidade de Hohmann foi a primeira tentativa rigorosa de se estabelecer a
meta de minimo consumo de utilidades, antes do projeto. A famosa regra (N - 1) da uma meta
proxima para o minimo numero de trocadores de calor para uma rede (onde N representa o
numero de correntes existentes em um dado processo), muito embora Linnhofl et al. (1979)
posteriormente apontaram que existiriam casos onde essa meta nao poderia ser alcangada.
Hohmann realmente discutiu em seu trabalho, o efeito de /oops e subgrafos. A meta para a minima
area de transferéncia de calor foi também estudada em um diagrama temperatura versus carga
térmica, pelo conceito de contengdo de temperaturas, que dava uma orientagdo para a separagao
das correntes (spliting), para atingir uma meta especificada. Se informagdes sobre custos sdo
disponiveis, € possivel determinar as quantidades otimas de utilidades e os correspondentes
valores para a menor diferenga de temperatura, antes do projeto.

Uma parte muito importante do trabalho de Hohmann € o espago de solugdes factivel de
redes, demonstrado pelo diagrama area versus energia na Fig.2.2.

Parametro
Area 1 ATmin

~ Compromisso
Area - Energia

E . A
Amin min . Amin)
Regiao - i [N
Iinfactivel Emin Energia

Fig. 2 2 - O espago das redes factiveis, de Hohmann (1971)

A curva conectando as metas A_, € E__ para os varios valores de AT, . divide o espago
em solugdes factiveis e infactiveis. Hohmann apontou que esta linha, de fato, define um nimero
maximo efetivo de unidades necessarias a se alcangar a meta de area. O mesmo diagrama foi

também usado para se discutir a situagao limite. Quando se reduz o valor da area, aumenta o valor
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da energia (compromisso area-energia). Para alguns sistemas de correntes existe um valor limite
de AT, onde o consumo de energia permanece constante enquanto que a curva vai se tornando
vertical, como indicado na Fig.2.2. Continuando a seguir a linha vertical, ocorre um aumento da
area de troca térmica necessaria € uma redugdo no numero de unidades de troca termica
(compromisso area-numero de unidades). De acordo com Gundersen & Naess (1988) sabe-se hoje
que este compromisso € mais complexo uma vez que a redugdo nos gradientes de temperatura
(driving force) tem o indesejavel efeito colateral de aumentar o nimero de unidades de troca de
calor.

Em seu procedimento, Hohmann apontou que as redes com mais unidades do que o
minimo (meta) incluem /oops de cargas térmicas representando graus de liberdade que deveriam
ser usados para a minimizagio da area. Nesta otimizagdo, dever-se-ia guardar em mente a
possibilidade de quebra desses /oops, cada loop reduzindo o nimero de unidades em um, € assim
uma redugdo de etapas no custo global. Finalmente, fatores de sensitividade foram calculados e
usados para substituir a simulagdo rigorosa das condigoes de operabilidade. A aditividade de
mudangas simultineas nas taxas de escoamento das correntes, e em suas temperaturas de entrada

foram também discutidas

2.4.1 - A RECUPERACAO DE ENERGIA ATRAVES DO METODO DO "PINCH
POINT"

Nos ultimos anos da década de 70, a descoberta da recuperagao térmica pinch como um
gargalo para a economia de energia resultou em um esforgo crescente, nos meios académicos e
industriais, para o desenvolvimento de uma metodologia sistemalica de aplica¢ao desses conceilos
tanto em processos novos como nos ja existentes (refrofir). Umeda et al. (1978, 1979a,b)
desenharam duas linhas compostas no diagrama de temperatura versus energia disponivel, de tal

modo que as curvas se tocavam em um ponto. Este ponto, denominado pinch point, forma um
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gargalo que evita posterior aproveitamento térmico e portanto economia de energia. Huang &
Elshout (1976) apresentaram idéias bastante similares.

A compreensdo fundamental da recuperagdo energélica pinch, incluindo os efeitos de
decomposi¢do de correntes, veio com o trabalho de Linnhoff et al. (1979) Linnhofl e
colaboradores posteriormente relacionaram o consumo em excesso de utilidades com a
transferéncia de energia através do pinch point, causando consumo das utilidades quente e f{ria
acima do minimo. Entdo veio o estabelecimenio de conceitos apropriados para a correla
integragdo de turbinas, bombas de calor e colunas de destilagdo dentro de processos globais, e
finalmente o mais geral principio do plus minus que sugere quais (e como) as modificagdes no
processo deveriam ser feilas para aumentar a recuperagio energética.

Desde entao, Linnhofl e seus colaboradores, primeiramente na ICI e posteriormente na
UMIST (University of Manchester Institute of Science and Technology) tém desenvolvido o
conceito do pinch point, dentro de uma metodologia conhecida como 7 ecnologia Pinch

enderecada aos varios aspectos da sintese de processos.

2.4.2 - A SINTESE DE REDES DE EQUIPAMENTOS TERMICOS

A analise da integragdo energética de processos comega pelo calculo das quantidades
minimas de aquecimento e resfriamento, requeridas por um dado processo, para atender sua rede
de equipamentos térmicos. Esses calculos podem ser realizados, a priori, sem qualquer
especificagio dos equipamentos da rede. De modo similar, pode ser estimado o numero minimo de
equipamentos termicos para o processo, atendendo aqueles minimos requisitos energéticos. Esses
calculos, mais do que valores numéricos, proporcionam uma fantastica forma de incentivo ao setor
encarregado de projetos, uma vez que apontam no sentido de que o processo real, ¢ ainda passivel

de melhorias.



25- A INTEGRACAO E OS PRINCIiPIOS DA

TERMODINAMICA

DE PROCESSOS

Através de um exemplo simples (Douglas, 1988) no qual existem duas correntes
necessitando de aquecimento e duas requerendo resfriamento, pode-se introduzir algumas
consideragdes sobre a integragio de processos e os Principios da Termodinamica. Os dados

térmicos para o problema aparecem na Tabela 2.1

Corrente | FCp (kJ/(h °C)) | T; (°C) T (°C) Q (103 kJ/h)
(1) quente 1000 250 120 130
(2) quente 4000 200 100 400
(3) fria 3000 90 150 -180
(4) fria 6000 130 190 -360
total =-10

Tabela 2.1 Dados térmicos de um processo hipotético

Segundo os dados apresentados na Tabela 2.1, o calculo da diferenga entre a energia a ser
suprida as correntes frias € aquela a ser transferida das correntes quentes, permite o conhecimento
da energia total envolvida no processo, que satisfaz o Primeiro Principio da Termodinamica (0
valor obtido, como mostra a tabela, ¢ 10000 kJ/h que deve ser transferido ao processo. Este
resultado global ndo considera o fato de que deve-se tranferir energia de uma corrente quente para
uma corrente fria, apenas se os niveis de temperatura das correntes quentes excedem os das
correntes frias. Assim, para que seja possivel efetivar-se a troca de energia entre as correntes do
processo analisado, € necessario que haja um potencial positivo para a transferéncia de energia
(um AT ou driving force). Desse modo, qualquer rede de equipamentos térmicos a ser
desenvolvida, devera satisfazer tanto ao Primeiro quanto ao Segundo Principio da Termodinamica.

Hohmann (1971), Umeda el. al. (1978) e Linnhofl' & Flower (1978) apresentaram uma
maneira simples de incorporar as implicagdes do Segundo Principio na analise da integracao de

processos. Imaginando-se, para as condigdes dadas na Tabela 2.1, que existissem trocadores de
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calor entre cada corrente [ria e cada corrente quente, escoando em contra-corrente, para os
terminais de cada trocador escolhe-se o de menor diferenga de temperatura. Este sera o potencial
térmico positivo para a transferéncia de energia, e que satisfara o Segundo Principio da
Termodinamica. Dos dados do exemplo, chega-se a um valor de 10°C e este sera o AT,;, para o
processo, sob o qual se assenta o método dos intervalos de temperatura (Linnhofl' & Flower,
1978). Com o valor de AT, cria-se uma escala de temperatura para as correntes quentes € outra

para as correntes frias, de tal modo que uma esta deslocada de AT, em relagao a outra (ver Fig.

2.3).
250 C T 250 - 240
(1)| 200c;, -+ 200 -+ 190 190 C
(2) 150 C 4)
—+ 150 -+ 140
120cY (3) e
100 Cy - 100 1T 90 90 C
@ @
Escala de Escala de
Temperaturas Temperaturas
Quentes Frias

Fig. 2.3 - Disposi¢ao de temperaturas do exemplo da Tab. 2.1 que satisfaz ao Segundo Principio.

Em seguida, sdo estabelecidos os intervalos de temperatura respeitando-se as temperaturas
terminais de cada corrente, como mostrado na Fig. 2 4. Em cada intervalo de temperatura criado,
pode-se transferir energia de uma corrente quente para uma corrente fria pelo fato de haver sido
garantido uma adequada forga motriz (o AT,;,). Pode-se mesmo, transferir energia de quaisquer
correntes quentes, situadas em intervalos com niveis de temperatura mais altos, para correntes
frias a niveis mais baixos de temperatura. Entretanto, segundo Douglas (1988), deve-se ter como
ponto de partida a transferéncia de energia dentro de cada intervalo separadamente. Para a energia

transferida dentro de um intervalo, utiliza-se a seguinte expressao.
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50
250 2 240 Intervalos
1

o 200 190 " —

(1) 5
160 150 150
140 130 130 3
120 Y 120 110 4

(3)

100 y___[100 90 90 5

Fig. 2.4 - Intervalos de temperatura para o exemplo da Tab. 2.1

Q, :[Z(Fcp) —Z(Fcp)rﬁ._i]z\n 2.1)

quente.1

sendo 7 representativo do intervalo de temperatura considerado.
Para cada intervalo em que calcula-se o valor de (J;, pode-se satisfazer as necessidades de
aquecimento ou resfriamento, simplesmente transferindo qualquer excesso de energia para as

utilidades frias e suprindo qualquer demanda de energia através de utilidades quentes (observar

Tabela 2 2)
Intervalo | T,-T,,, | ZFC,,_-XFC,, | 1000.Q;

(i) (°C) (kJ/(h.°C)) (kJ/h)
1 50 1000 50

2 40 -1000 -40

3 20 -4000 -80

4 20 2000 40

5 20 1000 20

Tabela 2.2 - Energia requerida em cada intervalo, para o exemplo da Tab. 2.1

Entretanto, essa pratica nao ¢ nada interessante do ponto de vista da integragdo de
processos uma vez que estar-se-ia transferindo energia, de um nivel de temperatura elevado,

diretamente para as utilidades de processo, ao invés de utilizar essa energia disponivel em um
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outro intervalo mais abaixo, que poderia estar requisitando aquecimento. Uma vez transferindo
essa energia disponivel para intervalos inferiores, seria sempre satisfeito o Segundo Principio da
Termodinamica. Na Fig. 2.5, pode-se observar a mudanga no consumo de utilidades quando se

adota essa transferéncia de energia entre os niveis de temperatura (dos mais elevados para os

inferiores).
50
50
40
-
40
20 40
Utilidades Quentes Utilidades Frias Utilidades Quentes Utilidades Frias
Troca direta com as Utilidades Troca com os Intervalos inferiores

Fig. 2.5 - O melhor aproveitamento de energia no processo, para o exemplo da Tab. 2.1

Do lado direito da Fig. 2.5, nota-se que utilizando a troca de energia entre o primeiro € o
segundo intervalos, ndo houve a necessidade de intervengao de utilidades quentes, pois o segundo
intervalo foi satisfeito (recebendo 40000 kJ/h do primeiro intervalo) e ainda houve a transferéncia
de 10000 kJ/h para o terceiro intervalo. Uma vez que toda a energia disponivel nos intervalos
superiores ao terceiro ja foi utilizada, sera necessaria a intervengao das utilidades quentes para
suprir esse intervalo (70000 kJ/h). Assim, ndo havera transferéncia de energia entre o terceiro € o
quarto intervalos de temperatura. Para o quarto intervalo, ha a transferéncia de 40000 kJ/h de
energia para o quinto intervalo, o qual transfere, entdo, 60000 kJ/h de energia para as utilidades

frias. Comparando o lado direito com o esquerdo da Fig 2.5, nota-se que quando nao houve a
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transferéncia de energia entre intervalos, houve a necessidade de intervengio de 120000 kl/h de
utilidades quentes e de 110000 kJ/h de utilidades frias. Quando houve a mencionada transferéncia,
a intervengao de utilidades quentes ficou reduzida a 70000 kJ/h e a de utilidades frias baixou a
60000 kJ/h. O lado direito da Fig. 2.5 € conhecido como o diagrama em cascata do processo, o
qual tem como caracteristicas fundamentais, a transferéncia de energia disponivel em intervalos de
temperatura superiores, para intervalos inferiores, sempre respeitando o segundo Principio da
Termodinamica. Os minimos requisitos energéticos estdao agora fixados para o processo. Observa-
se que a diferenga entre a energia a ser suprida ao processo e aquela a ser transferida dele, ainda
satisfaz ao Primeiro Principio (70000-60000 = 10000 kJ/h) e agora também ao Segundo Principio
{Douglas, 1988).

2.5.1 - O CONCEITO DE TEMPERATURA "PINCH"

Podemos notar da Fig. 2.5 que nao ha transferéncia de energia do terceiro para o quarto
intervalo de temperaturas. A temperatura na qual isso ocorre € conhecida como temperatura
"pinch” (no caso especifico do exemplo mostrado a temperatura "pinch”, para as correntes quentes
seria 1400C e para as correntes frias seria de 1300C).

Este valor de temperatura separa o problema do projeto da rede de equipamentos
térmicos, em duas partes distintas. Acima da temperatura "pinch" as necessidades térmicas para o
processo sdo de aquecimento (esta regido ¢ tratada como um "sumidouro” energetico) e abaixo do
"pinch point" as necessidades do processo sdo constituidas pela intervengdo de utilidades de
resfriamento (semelhantemente, esta regido € tratada como uma "fonte" energética).

As correntes frias e as correntes quentes de um determinado processo podem ser
agrupadas em uma representagdo grafica, sob o par de eixos entalpia x temperatura, desde que
todas as informagdes concernentes as correntes, tais como temperaturas iniciais e finais, vazdes e
capacidades calorificas, sejam conhecidas. De inicio, faz-se a constru¢do de uma curva que trara as

contribui¢des entalpicas de todas as correntes quentes do processo. Esta curva recebe a
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denominagdo de curva composta quente Paralelamente, constroi-se uma curva similar para trazer
as contribui¢des de todas as correntes frias, essa sera a curva composta fria. LinnhofT et al. (1982)
apresentam um exemplo de construgdo das curvas compostas para um processo onde A, B e C
representam as capacidades calorificas de trés correntes de processo quentes, distribuidas em

cinco intervalos de temperatura (a Fig. 2.6 ilustra a construgdo das curvas compostas, neste caso

quentes).
Temperatura (C) Temperatura (C)
AH (kW)

T1/\ mCp =B nos Intervalos A

/ (T1 - T2)x(B)
T,
T, (T2 - T3)x(A+B+C)

mip=a mCp=C (T3 - T4)x(A+C)
T,
T, (T4 - T5)x(A)
> e
Entalpia (kW) Entalpia (kW)

Fig. 2.6 - Construgdo de curvas compostas (Linnhoff et al., 1982)

A construgdo dessas duas curvas, sob o mesmo par de eixos (entalpia, temperatura), € para
um dado valor de ATy, tem o aspecto da Fig. 2.7. O trecho onde ha uma completa superposi¢ao
das correntes representa a maxima quantidade de energia que pode ser transferida entre as
correntes de processo. A esquerda da Fig. 2.7, percebe-se que a curva composta quente nao se
superpde a curva composta fria. Isto dara a medida da quantidade minima de energia a ser
fornecida ao processo por meio de utilidades frias. Analogamente, a direita da Fig 27 a
quantidade minima de aquecimento, através da intervengdo de utilidades quentes, pode ser

observada através da ndo superposi¢ao das curvas compostas, nessa regiao.
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Temperatura (C)

N\

Temperatura
"Pinch"

~
—

Entalpia (kW)

Fig 2 7 - A recuperagao de energia "pinch"

Na Fig. 2.8 podem ser vistas as regides acima mencionadas como "fonte"” e "sumidouro”
energético. Nota-se também, a ndo transferéncia de energia entre as duas regides (como sera
discutido nos capitulos subsequentes, a teoria dos grafos, quando aplicada ao problema das HENS
também apresenta essa regido de separa¢ao). Deve-se salientar que uma vez alterado o valor da
menor diferenga de temperaturas (AT pin), alterar-se-ao as condigdes minimas de aquecimento e

de resfriamento para o processo.

+
Qy
Aquecimento
H Externo
Temperatura Minimo
"Pinch"
" Fontel! 1
Energética . \
\ "Sumidouro’
Energético
Transf. Nula
Qc de Energia
Resfriamento
Externo
Minimo

Fig. 2.8 Caracteristicas da recuperagao de energia "pinch”



Ainda da Fig. 28, percebe-se que a regido acima do "pinch point" recebe o nome de
sumidouro devido ao déficit (Q,) de energia, que devera ser suprido pela utilidade quente
Analogamente, a regido abaixo do "pinch point" ¢ uma "fonte" energética devido ao superavit
(Qc) que devera ser rejeitado a utilidade fria. De acordo com Linnhoff et al. (1982), quando um
processo usa mais do que os minimos requisitos de utilidades, ele estara transferindo energia
através do "pinch point"”. Ha uma dupla penalizagéo quando um dado processo usa mais do que as
minimas necessidades térmicas, uma vez que, devido ao Primeiro Principio, acrescendo de uma
quantidade a suas necessidades de energia por meio de utilidades quentes, a energia transferida as
utilidades frias também sera acrescida de a.

Portanto, se um processo transfere, através do "pinch point” 10 kW, ele tera uma
intervengdo adicional de 20 kW com as utilidades o que é francamente indesejavel do ponto de
vista econdmico. LinnhofT et al. (1982) cunharam a frase que traduz essa penalizagdo. "more in
more out”. Segundo esses autores, a determinagdo das quantidades minimas de utilidades de
processo a serem supridas ajudam a explicar por que ¢ frequentemente possivel melhorar tanto os
custos de energia quanto os de capital. Isto €, transferir energia através do "pinch point”, necessita
a colocagdo de resfriadores, fornos e outros equipamentos que talvez nao fossem necessarios se 0s

requisitos minimos de energia, do processo, houvessem sido respeitados (ver Fig. 2.9).

60 + OE
Utilidades Quentes Utilidades Frias

Fig. 2.9 - Transferindo energia através do "pinch point”



O custo de uma rede de recuperagao de energia, como o cusio de qualquer outra planta de
processo, € expresso em termos dos custos de capital € de operagdo, anualizados. Os custos de
capital dependem diretamente do numero e do tamanho dos equipamentos termicos da rede
(recuperadores de calor, aquecedores e resfriadores), enquanto que os custos operacionais sao
dominados pelo uso de utilidades de processo (quentes e frias). Desta forma, sdo estabelecidas
metas para a otimizagdo econdmica das redes de recuperagdo de energia, baseadas na minimizagao
do uso de utilidades, nimero de unidades de transferéncia de energia € area total de troca térmica
(Linnhofl & Turner, 1981)

Os conceitos acima apresentados sdo centrais na chamada Tecnologia "Pinch”, a qual vem
tendo um enorme impacto na atividade de projeto de plantas de processo, e mesmo na
modificagio de plantas existentes. No Anexo 2, apresentamos diversos estudos de caso,

mostrando a aplicagio dessa tecnologia a diferentes tipos de plantas industriais.

2.5.2 - O REFLEXO DO USO DE VARIAS UTILIDADES DE PROCESSO

De acordo com Douglas (1988), se a escala de temperaturas da Fig.2 4 fosse deslocada
1109C acima, poder-se-ia obter um diagrama em cascata como o da Fig. 2.10, onde vapor a

220°C poderia ser usado como uma utilidade para transferir um excedente energético do processo.

50
| 50
Vapor -40 Vapor
a 10 a
70
270 C 80 220C
40
40 -
40
2w 2 AR
Utilidades Quentes Utilidades Frias

Fig. 2.10 - O uso de outras fontes de utilidades, no exemplo da Tab. 2.1



Dessa figura percebe-se que como utilidade quente usa-se vapor a uma temperatura
superior a 270°C. Deve-se notar também, que do lado das utilidades frias pode-se agora, utilizar
vapor a 220°C e agua de refrigeracao (A.R.), como uma segunda fonte de utilidades frias. Do
diagrama mostrado na Fig. 2.10 percebe-se que ha uma transferéncia de 40000 kJ/h de energia
para o vapor a 220°C, e de 20000 kJ/h para a agua de refrigeragdo. A constatagdo mais
importante prende-se ao fato de que entre o terceiro e o quarto e entre este € 0 quinto intervalos
de temperatura, nao ha transferéncia de energia. Isto introduz um novo pinch point no processo, o
qual recebe a denominagdo de pinch das utilidades, e a cada nova fonte de utilidades estara
associado um novo pinch. Ainda de acordo com Douglas (1988), algumas regras heuristicas estdo
associadas ao uso de varias fontes de utilidades de processo.

a-) deve-se sempre adicionar energia ao nivel de temperaturas mais baixo possivel, relativo
ao "pinch point" do processo (aquele, quando houver, sem o uso de varias fontes de utilidades),

b-) deve-se sempre remover energia ao nivel de temperaturas mais alto possivel, em
relagdo ao "pinch point" do processo.

A utilizagao de multiplas fontes de utilidades permite uma maior interligagdo energética
com outras partes da planta. No exemplo acima, o vapor usado como fonte fria podera vir a ser
utilizado sob uma forma, agora mais interessante, para impulsionar algum dispositivo, em outra

parte da planta de processos.

2.6 - O NUMERO MINIMO DE EQUIPAMENTOS TERMICOS PARA A REDE

Os valores obtidos para as minimas necessidades de utilidades de processo, servem como
um ponto de partida para a busca do menor numero possivel, de equipamentos térmicos para a
rede. De acordo com a literatura (LinnhofT et. al, 1982), normalmente o numero minimo de

equipamentos ¢ dado por:



Niumero de Trocadores = Numero de Correntes + Numero de Utilidades - 1

Ld
Ll

(2.2)

Entretanto, existe a possibilidade de aparecerem problemas independentes (a estratégia da

metodologia pinch sugere a independéncia entre a regido de "fonte" e a de "sumidouro", sempre),

dentro do problema global da rede e, desta maneira, deverdo ser tratados separadamente. Pode ser

observado da Fig.2.11 (conforme Douglas, 1988) em sua parte esquerda, a distribuigdo das cargas

térmicas conforme o exemplo abordado anteriormente. A direita da Fig. 2.11, aparece uma

representa¢ao onde a unica modificag@o reside no aumento do consumo de utilidades de processo.

Utilidades
Quentes

Corrente 1 Corrente 2

Corrente 4 Unlidades
Frias

Utilidades
Quentes

Corrente 3

Corrente 1

Corrente 4

Corrente

\

220

Frias

D)

Ltilid ady

Fig. 2.11 - Existéncia de problemas independentes em redes

Percebe-se que do lado esquerdo da Fig. 2.11 existem 5 "caminhos" para a distribui¢ao das

cargas térmicas do processo, e, da equagdo (2.2), chega-se a um namero minimo de S trocadores

de calor para a realizagdo dessa tarefa. Por outro lado, a direita da Fig. 2.11, notam-se 4

"caminhos" para a redistribuigdo das cargas térmicas e, a existéncia de dois problemas

independentes ocorrendo na rede (observar que a rede foi dividida em duas) Esta observagao

permite reduzir o numero minimo de trocadores de calor para 4, e a equagdo (2.2) deve ser

reescrita como:

Numero de Trocadores = Numero de Correntes + Numero de Utilidades

- Numero de Problemas Independentes



Observando-se a Fig. 2.12, pode-se concluir que existem 6 "caminhos" para a transferéncia
de energia entre as correntes e as utilidades de processo, o que ira requerer 6 equipamentos

térmicos.

Utilidades \
Quentes Corrente 1 Cuorrente 2

Corrente 3 Corrente 4 Utilidades
Frias /

Fig. 2.12 A existéncia de caminhos ciclicos na rede

Pode-se concluir também, que para qualquer valor de Qp, a rede pode ser satisfeita O que
se observa claramente, € a existéncia de um caminho ciclico de transferéncia de energia, isto €, das
utilidades quentes pode-se transferir energia para a corrente 3, que também ira receber energia da
corrente 1, esta que cede energia a corrente 4 que recebe energia das utilidades quentes, fechando
o ciclo. Segundo Douglas (1988), sempre que for possivel tragar uma trajetoria que partindo de
um certo ponto, termine neste mesmo lugar, diz-se de um caminho ciclico ou um loop. A
existéncia de um /oop introduz um elemento de flexibilidade no projeto, que pode ter utilidade no
caso de melhorias em unidades ja existentes (estudos de revamp). Nota-se que Qp: podera assumir
qualquer valor entre 0 e 70 (quando o match entre as utilidades quentes e a corrente 3
desaparece). Sendo assim, a equagdo (2.3) devera sofrer uma nova alteragio para incluir a
possibilidade desses caminhos ciclicos e que, segundo LinnhofT et al. (1982), esta baseado no

conhecido Teorema Geral de Redes, de Euler, originario da teoria dos grafos:

Numero de Trocadores = Numero de Correntes + Niamero de Utilidades

+ Namero de Loops - Niumero de Problemas Independentes (2 4)
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Deve-se salientar que a equagdo (2.4) deve ser aplicada tanto a regido acima da
temperatura de "pinch point" quanto a regido abaixo desse ponto. Esta exigéncia, de acordo com
Douglas (1988), incluira uma analise do Segundo Principio da Termodinamica, ao projeto da rede
Como exemplo, observe-se a Fig. 2.13. Aplicando-se a equagdo (2.4) acima do pinch point,
resultara a necessidade de 4 trocadores de calor, entretanto abaixo desse ponto o namero de
trocadores necessarios sera 3, o que totaliza, para a rede, a necessidade de 7 equipamentos para a
transferéncia de energia requerida pelo processo. Nola-se que se fosse aplicada ao processo
global, a equagdo (2.4) indicaria 5 trocadores de calor como o nimero minimo para satisfazer a
rede. Infere-se que quando chegou-se ao numero de 7 equipamentos, na suposta auséncia de

problemas independentes este fato seria indicativo da existéncia de 2 /oops cruzando a regiao de

pinch point.
250 240 Numecro de —4+1-1=4
Trocadores
Acima do P.P.
200 190
"Pinch Point" 1 150 1140 "Pinch Point"
140 C w 130 C
Namero de w
Trocadores =3+1-1=3 100 90
Abaixo do P.P.

Fig 2.13 - Efeito do "pinch point" sobre o nimero de trocadores de calor

2.7- OUTRAS ESTRATEGIAS PARA A H.E.N.S.

Conforme Suaysompol & Wood (1991a), as estratégias de projeto para a sintese de redes
de recuperagdo energética podem ser classificadas, simplificadamente, em: métodos algoritmicos e
meétodos evolucionarios e sistematicos. Os métodos algoritmicos sao aqueles baseados na

Programagao Matematica. Ja os métodos evolucionarios mais conhecidos sdo o denominado PDM
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(Pinch Design Method) desenvolvido por Linnhofl’ & Hindmarsh (1983) e ja discutido nas se¢des
anteriores, € 0 DATM (Dual Approach Temperature Method), desenvolvido por Challand et al
(1981). A aplicagdo do método do pinch point (PDM) requer que o AT,;,, © qual determina o
consumo de energia para uma dada rede de equipamentos térmicos, seja usado como um limitante
inferior, para o dimensionamento dos trocadores de calor da rede. Por seu lado, o meétodo "dual”
de abordagem de temperaturas incorpora o valor HRTA (Heat Recovery Approach Temperature)
que seria uma espécie de AT, para a defini¢do do consumo minimo de utilidades de processo,
além do que um outro valor EMTA (Exchanger Minimum Approach Temperature) pode ser
direcionado para o dimensionamento dos trocadores de calor da rede. De acordo com Suaysompol
& Wood (1991a), com duas abordagens de temperatura o projeto da rede ganha em flexibilidade e
consideraveis economias nos custos de capital podem ser alcangadas, quando comparado ao
projeto atraveés do PDM.

Suaysompol & Wood (1991a) propuseram uma abordagem evolucionaria denominada
Método do Pinch Point Flexivel (FPDM), baseado no conceito de abordagem de temperatura
variavel para tentar contornar o problema de que tanto o PDM quanto o DATM podem levar a
projetos muito complicados, nos quais a existéncia de /oops e sua consequente quebra ndo pode
ser resolvida de forma direta. Suaysompol & Wood (1991b) desenvolveram um procedimento
computacional para o projeto de redes denominado FLEXNET, que evita tanto a utilizagdo das
rotinas heuristicas até entdo desenvolvidas, as quais sao consideradas passiveis de falhas pelos
citados pesquisadores, quanto a exaustiva procura por todas as alternativas possiveis para o
projeto da rede. O método por eles desenvolvido faz uso do denominado Meétodo de Busca A"
oriundo da disciplina de inteligéncia artificial, e que centra o seu desenvolvimento sobre certas
alternativas de redes mais promissoras.

Existe uma série de pacotes computacionais desenvolvidos pelos grupos de pesquisa que
se ocupam, nas diversas partes do mundo, com o projeto de redes de recuperacdo de energia. A
seguir uma breve consideragdo sobre cada um desses procedimentos computacionais, de acordo

com Gundersen & Naess (1988).



HEXTRAN - desenvolvido por Challand and O'Reilly em 1980, foi o unico procedimento
computacional disponivel no mercado, por um longo tempo, voltado a area de projeto de redes de
recuperagio de energia. Baseia-se na abordagem dual de temperaturas (mencionada
anteriormente) para obter o minimo consumo de energia da rede e o dimensionamento de seus
trocadores de calor.

ADVENT - foi introduzido comercialmente pela Union Carbide Corp. em 1985 e €
baseado na tecnologia "pinch". ADVENT opera em ambiente de estagdes de trabalho
(workstations) com uma forma de apresentagdo que possibilita uma grande interagao homem -
maquina.

INTERHEAT - é um programa basicamente interativo mas possui algumas caracteristicas
automatizadas para a geragio de redes e a otimizagdo de parametros. Foi originariamente
desenvolvido pelo Instituto Noruegués de Tecnologia, em Trondheim, pelo Professor Loken, mas
uma extensio do programa denominado HEATNET foi desenvolvido em cooperagao com o
National Engineering Laboratory (NEL), no Reino Unido.

TARGET 1I - Desenvolvido com base nos estudos realizados por Linnhofl e seu grupo de
pesquisa, no UMIST em Manchester, Inglaterra.

SUPERTARGET - foi desenvolvido também em Manchester, pelo grupo de estudos
encabecado por LinnhofT, incorporando a idéia de estabelecer um valor otimo, na etapa antes do
projeto, para a minima abordagem de temperaturas (AT,,) apresentada por Ahmad (sua tese de
doutoramento intitulada "Heat exchanger networks: cost trade-offs in energy and capital”
apresentada na University of Manchester, Institute of Science and Technology, 1985).
Importantes ferramentas incorporadas a esse procedimento sdo a tabela de CP (capacidades
calorificas) € um grafico da disposigdo dos potenciais térmicos da rede analisada (o chamado
Driving Force Plot ou DFP).

RESHEX - Desenvolvido pelo grupo de estudos encabegado pelo Professor Morari, na
University of Wisconsin e posteriormente no CALTECH (California Institute of Technology.

Pasadena, CA. USA) Enderecado as metas de minimo consumo de energia e equipamentos
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térmicos, este procedimento permite que cada corrente de processo contribua para o AT, da
rede. Um método automatico de geragao de redes € baseado numa modificagdo do modelo de
Papoulias & Grossmann (1983).

MAGNETS - é um procedimento computacional desenvolvido pelo grupo do Professor
Grossmann, na area de sinteses de redes de trocadores de calor, na Carnegie - Mellon University,
em que técnicas e modelos de Programagdo Linear Inteira Mista (MILP) foram implementados em
um programa de sintese automatico (MAGNETS). Nesse procedimento, o modelo do transporte
de Papoulias & Grossmann (1983) direciona rigorosamente, as metas de minimo consumo de

energia e nimero minimo de equipamentos térmicos para a rede.



CAPITULO 3

A MAXIMA RECUPERACAO ENERGETICA EM
REDES DE TROCADORES DE CALOR COMO UM
PROBLEMA DE PROGRAMACAO LINEAR

3.1- A PESQUISA OPERACIONAL

Ao conjunto de processos e métodos de analise, desenvolvidos por grupos académicos, no
assessoramento as forgas militares durante a 2* Grande Guerra Mundial, deu-se o nome de
Pesquisa Operacional Esses primeiros grupos de estudo originaram-se na Inglaterra, com o
objetivo de especular sobre problemas considerados novos, que escapavam as rotinas militares,
tanto no plano estratégico quanto no tatico. Podemos ressaltar, dentre os primeiros problemas
estudados por esses grupos: a utilizagao eficiente do radar, o uso de canhdes anti-aéreos, taticas
de bombardeio e submarinos, escoltas navais, etc.. A eficacia desses grupos de estudo, deveu-se
mais a sua engenhosidade quando da obtengdo de informagdes, do que, de um modo geral, a
elaboragdo de técnicas sofisticadas e especificas. Essa maneira de abordar problemas complexos
estimulou o crescimento desses grupos de estudo, ja no periodo pos-Guerra, direcionados para a

solugdo de problemas de gerenciamento civil.

3.2- A PROGRAMACAO LINEAR
A Programagdo Linear lida com a Otimizagdo de fungdes lineares - no caso, sua

maximiza¢do ou minimizagao - enquanto satisfazem um conjunto de retri¢des, também lineares,
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que podem ser de igualdades ou desigualdades. De acordo com Bazaraa (1990), muito embora um
problema desse tipo ja houvesse sido formulado e resolvido pelo matematico e economista, da ex-
Unido Sovietica, L. V. Kantorovich, em 1939, seu trabalho permaneceu sem divulgagdo até 1959,
e dessa maneira, credita-se a George B. Dantzig, por volta de 1947, ao tempo em que trabalhava
para a forca aérea dos Estados Unidos, a primeira concepgao da abordagem pela programagio
linear. Em 1949, George B. Dantzig publicou 0 “Método Simplex™ para a solugdo de problemas
passiveis de uma abordagem através da programagao linear. O “Método Simplex” ganhou enorme
aceitagao devido as seguintes caracteristicas encontradas. a-) capacidade de modelagem para a
solugdo de problemas complexos no campo do gerenciamento de decisdes; e b-) capacidade de

fornecer a solugdo num tempo razoavel.

3.2.1 - DEFINICOES BASICAS DA FORMULACAO LINEAR

Em Programagao Linear, costuma-se modelar um determinado problema da seguinte

maneira:
Minimizar z=cx,+¢,x,+++CX

n

sujeito a.
A X, Ay Xy e +a,,x, 2 b,
Ay Xy + gy XyFeeesenes +a,,X, = b,
A, X A Xy Ha_x =b
xl N SUCTEEPETREE _,xrr >0

(3.1)
onde Z ¢ denominada fungdo objetivo e representa a fungdo linear sobre a qual desejamos aplicar
um metodo de otimizagdo. Os coeficientes ¢, ¢,, etc., sao denominados coeficientes de custo das

variaveis X; , X, etc, que sdo as variaveis de decisio do problema, a serem determinadas As
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L
desigualdades do tipo Z a, x, 2 b denotam as restrigdes do modelo. Em outras palavras,

y=1

representam limites aos quais as variaveis de decisao devem se adequar, na procura pelo conjunto
de variaveis que otimize Z . A literatura comenta o fato de que mesmo quando se analisa
problemas nao lineares, pode-se sob certas restri¢des, considera-los lineares uma vez que alguma
parte de seu dominio pode ser respeitada atraveés da adequada colocagao de restricdes onde o
problema, em algum grau, torna-se linear. Os coeficientes a,, , parai — /, 2, ..., mej — 1, 2, ..., n
, sao denominados os coeficientes fecnologicos do modelo. Os termos b, representam elementos
de um vetor, ao qual, o conjunto de restrigdes devera satistazer. A restricdo de nao-negatividade
das variaveis de decisdo x, prende-se ao fato de, em sendo a maioria dos problemas de natureza
pratica, tem nas suas variavels de decisdo, representagdes de grandezas fisicas, as quais devem ser
valoradas nao-negativamente.

Se para um determinado problema, ndo houver restrigdo quanto ao sinal de uma dada
variavel de decisdo, deve-se tomar uma das restri¢des (na qual a variavel de interesse se encontra)
e explicitar essa variavel em fungdo das demais; a seguir, procede-se a substituicdo daquela
variavel em todo o modelo matematico linear. Ao proceder de tal maneira, estar-se-a trabalhando
apenas com variaveis ndo negativas (Luenberger, 1984). Uma vez que o Metodo Simplex
(Bazaraa, 1990) requer que todas as variaveis do modelo sejam ndo-negativas, esse tipo de
redefinicdo permite contornar o problema.

Um conjunto de variaveis de decisdo x; , X , ..., X, que satisfaga a todas as restrigdes
impostas a0 modelo ¢ denominada de ponto factivel ou vetor factivel (Bazaraa, 1990). O conjunto
de todos os pontos factiveis recebe o nome de espago das solugdes factiveis. Dessa maneira,
encontrar uma solu¢do para o problema representa encontrar um ponto factivel que otimize o
valor da fung@o objetivo Z Pode-se ainda observar, do conjunto de equagdes e inequagdes que
define o problema (3.1), que as restrigdes, todas elas lineares, definem a regido factivel para a

busca das solugdes do problema Geometricamente, as restrigdes constituem os lados de um
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poliedro convexo. Procurar a solugdo que otimize um determinado problema, representa

“caminhar” pelos lados do poliedro e avaliar a fungéo objetivo em seus vértices (ver Fig.3.1 ).

x1

Alal,a2)

Flal1.a12) Bla3.a4)

C[a5,.ah)

Efa9.a10)

Dfa7.a8]

>
x2
Fig. 3.1 - Poliedro convexo formado pelas restrigdes de um dado problema.

O sistema de equagdes e inequagdes (3.1) pode-se encontrar sob uma de duas formas: a-)
a denominada forma padrdo, na qual todas as restrigdes do modelo sdo de igualdade, e b-) a
forma denominada canonica, que € caracterizada por uma de duas possibilidades: quando se trata
de um processo de maximizagdo e todas as restrigdes forem desigualdades do tipo < , ou quando
se trata de um processo de minimizagdo e todas as restrigdes forem do tipo = A aplicagdo do
“Método Simplex” a um dado modelo, requer que todas as restrigdes estejam escritas na forma de
igualdades, ou seja, o algoritmo Simplex analisa apenas modelos colocados na forma padrao.
Quando o modelo se encontra em uma das formas canodnicas, torna-se necessario adicionarmos
novas variaveis, na defini¢do das restrigdes, de modo a transforma-las em igualdades. Nos casos
de desigualdades do tipo =, faz-se uso das chamadas variaveis de excesso. Como exemplo, poder-
se-ia deparar com uma desigualdade do tipo x; + x, = 9. Com a inclusdo de uma variavel de
excesso (v), a desigualdade transformar-se-ia em uma igualdade: x, + x, -v = 9 Nos casos de

desigualdades do tipo <, faz-se uso das chamadas variaveis de folga. Como exemplo, x; - x, <



/0. Com a inclusdo de uma variavel de folga («), a desigualdade transformar-se na igualdade: x,

+x; ~u= 10.

3.2.2 - HIPOTESES ADOTADAS PELA PROGRAMACAO LINEAR

Para que um dado problema possa ser abordado, € necessario que sejam feitas algumas
hipoteses acerca do modelo adotado para representa-lo. A Programagdo Linear langa mdo das
seguintes hipoteses 1-) Proporcionalidade: para uma variavel x, assume-se que a sua
contribui¢do para o custo da fungdo objetivo € cx, , e sua contribui¢ao para a i-€sima restri¢do €
ax, , 2-) Aditividade, que garante ser o custo total, a soma dos custos individuais e que a
contribui¢do total a i-ésima restricdo, é a soma das contribuigdes individuais das atividades
individuais x,., 3-) Divisibilidade, que garante que as variaveis de decisdo possam ser divididas em
quaisquer niveis fracionarios, de modo a assumirem valores ndo necessariamente inteiros; e 4-)
Deterministica. os coeficientes ¢, a, € b, sdo assumidos conhecidos deterministicamente.
Quaisquer elementos estocasticos ou probabilisticos nesses coeficientes, sao assumidos conhecidos
através de aproximagdes por algum equivalente deterministico.

Muito embora a natureza dessas hipOteses possa parecer muito restritiva, a Programagao
Linear permanece entre os modelos mais largamente utilizados na atualidade (Bazaraa, 1990).
Além disso, permite a representagdo de varios sistemas muito satisfatoriamente, e € capaz de

proporcionar uma grande quantidade de informagdes, ao contrario de apenas um resultado.

3.3- NOTACAO MATRICIAL PARA OS MODELOS DE PROGRAMACAO
LINEAR

Observando-se o sistema (3.1), pode-se constatar que o conjunto das variaveis de decisdo

procurado, que otimiza 0 modelo, pode ser reescrito como um vetor X, o conjunto dos valores 2,
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compdem um vetor b ; o conjunto de todos os custos ¢, , associados as variaveis de decisao,
consituem um vetor C. E finalmente, pode-se construir uma matriz A, composta pelos
coeficientes tecnologicos das restrigdes do modelo. Os vetores e a matriz podem ser escritos como

segue:

|VC]-| rx|_] —I [_atl 12 alﬂ—l
N I ey
C:!;r‘:|erb:|5PA:|i ' |
lc] Ll 1] ley ap — a,]

Minimizar z=¢
Sujeitoa. AX=h (3.2)

onde C’representa o vetor C transposto.

3.4- O PROBLEMA DO TRANSPORTE

Este modelo tem como objetivo, minimizar o custo do transporte requerido para abastecer
n centros consumidores (denominados destinos) com demandas d, de quantidades x,, , a partir de
m centros produtores (denominados origens) com capacidade de produgdo s, .Existe um custo
unitario ¢, agregado ao transporte de uma quantidade x,, desde a origem s, até o destino d,
Deseja-se entdo, minimizar o somatorio dos custos de todas as rotas de transporte, de modo a
maximizar os lucros na operagao. Assume-se que X, , s,, d, € ¢,, sdo valores ndo negativos. Pode-

se também assumir que o problema € balanceado, ou seja, o somatorio das quantidades
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demandadas ¢ igual ao somatorio das quantidades produzidas, o que pode ser colocado
matematicamente como:

Yo s=3" .d (3.3)

=] =1

No caso de ser um problema desbalanceado, com a produg¢do excedendo a demanda, cria-

se um novo destino d,,; como segue

dpy = Y05 -3 d, (3.4)

tendo um custo de transporte ¢, ,.; = 0, parai = /, ..., m. Assim, assume-se que toda a produgio

pode ser escoada, e o problema do transporte pode ser estabelecido como segue (Bazaraa, 1990)

Minimizar z=c, x, +.4¢, X, +C, X, +..4C, X, +.+C X  +.+C X

Ln 2n mi>mi mn” mn

Sujeito a:
Xip ¥ X, =2
"'2.1 Faai X, =}

X, s I X =8,
X, + x, t.+ x,, =4,
XJ,_? & X_,_, +.. 4+ Xm_, =,
Xiw + X To¥ %, =d,

"f.}" """" "‘.‘.n'x’.! """"" 'xz.n'xm.ﬂ" """ ‘xm,n 2 0

(3.5)

O modelo do transporte possui também a caracteristica de poder ser expresso por
intermedio de grafos. Devido a sua estrutura ser definida em termos de origens e destinos, pode-
se, associar um arco desde a origem 7 até o destino j. Na notagio da Teoria dos Grafos, um arco é
a rota direta que liga o #6 / ao 1o j . Desta maneira, para cada rota de transporte da atividade X;;a

um custo unitario ¢,; , pode-se associar um arco (7,/) denotando origem da produgdo - mercado
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consumidor. A Fig. 3.2 mostra a representa¢io do modelo do transporte através da Teoria dos

Grafos, para um problema genérico (Bazaraa, 1990).

Origens Destinos

Fig.3.2 - Representagao de um Problema de Transporte por meio da Teoria dos Grafos

3.5- FORMULACAO DE TRANSPORTE APLICADA A UM PROBLEMA
REAL ENVOLVENDO UMA BATERIA DE PRE-AQUECIMENTO

Como foi descrito no Capitulo 1, uma parte da unidade de craqueamento catalitico da
REPLAN possui uma bateria de trocadores de calor para o aquecimento da carga de gasoleo, afim
de que a mesma alcance a temperatura de 273 °C, antes de entrar no reator catalitico da unidade
Para a etapa de aquecimento da carga, sdo utilizadas 5 correntes quentes de produtos que
necessitam transferir energia afim de sofrerem uma redugao em suas temperaturas finais. Um forno
esta colocado antes do reator catalitico, para fornecer a carga um complemento energético no
caso de a troca de energia com as 5 correntes ndo leva-la a temperatura pré-reator desejada. O
principal proposito desta analise € tirar vantagem do contetido energético das correntes quentes,
de modo a minimizar a intervengio do forno. Os dados térmicos para todas as correntes de
processo se encontram na Tabela 3.1, na qual as temperaturas iniciais das correntes LCO e
ODEC-REC (que nao aparecem na Tabela 1.1 do Capitulo 1), foram obtidas por um balango de

energia. Esse balango de energia foi, por sua vez, efetuado a partir do calculo das capacidades



47

calorificas das diversas correntes de processo (ver Anexo 1). A Fig. 3.3 mostra um esquema de

processo, indicando as cargas térmicas nos diversos equipamentos.

Correntes | Temp. inicial | Temp. final | Densidade Vazao
T;('C) T,("C) |d@0'Ci4’C)| (m’/dia)
GASOLEO 77 273 0,93 7800
NAFTA 130 50 0,75 13680
LCO 240 40 0,97 520
ODEC PROD 320 80 1,1 950
HCO 245 170 1,0 5200
ODEC REC 348 210 1,1 1800

Tabela 3.1 - Dados térmicos da bateria de pré-aquecimento de gasoleo

16.40 MW

50°C ~ ~ NAFTA
¢ e 130°C
0.9 MW
40°C LCO
¢ C) 125 _/ 240°C
1.12 MW
80°C Ry e ODEC PROD
) 133T\_/ 320°C
on  1.93 MW
Y 7~ HCO
c
2t 185°C 245%
6.80 MW
ODEC REC
348°C
77°C 104c [ 112%¢ | 135%C

194°C
(Y—( 0 p/ reator
Q_C/ \_/  \/ 226 273%

. % o
GASOLEO
4.65 MW 142 MW 4.21 MW 11.62 MW 10.61 MW

Fig. 3.3 - Esquema da parte térmica do processo de craqueamento catalitico da REPLAN

3.5.1- 0 METODO DOS INTERVALOS DE TEMPERATURA

Na modelagem do problema da REPLAN, como um problema adequado a metodologia

inerente ao problema do transporte, sera necessario caracteriza-lo em termos de “origens” e
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“destinos” (ou centros produtores e consumidores) de certa atividade que se deseja transportar
(neste caso, a atividade a ser “transportada™ ¢ a energia excedente das correntes quentes). Na
busca pelo minimo consumo de utilidades, tomara parte o parametro AT, representando a menor
diferenga de temperatura permitida para a rede de trocadores de calor . Este valor é de 12 °C para
a planta em questdo. Seguindo o procedimento de Linnhoff & Flower (1978) toma-se as
temperaturas terminais das correntes quentes e subtrai-se o valor de AT,,;,. Todas as temperaturas
sdo entdo ordenadas, eliminando-se repeti¢des. Para o processo da REPLAN, temos 20 intervalos

de temperatura, como pode ser observado na Fig. 3.4.

Intervalos Frios | Intervalos AT(°C) Intervalos Quentes
28 — 38 1 10 40 ——50 A\
38 — 68 2 30 ZP 50 —— 80
68 — 77 3 9 80 —— 89 zﬁ
77—98 (1) 4 21 89 —— 110
98 — 104 5 6 110 —— 116
104 — 112 6 4 116 —— 124
112 — 113 7 1 124 —— 125
13— 118 8 5 (2)] 125 —— 130
118 — 121 9 3 130 —— 133
121 — 135 10 14 133 —— 147
135 — 158 11 23 147 —— 170
158 — 173 12 15 170 —— 185
173 — 194 13 21 185 —— 206
194 — 198 14 4 206 —— 210
198 — 226 15 28 210 —— 238
226 — 228 16 238 —— 240 |3)
228 — 233 17 5 240 —— 245 (5)
233 — 273 N7 18 40 245 —— 285
273 — 308 19 35 285 ——320 (4)
308 — 336 20 28 320 —— 348 (6)

Fig 3.4 - Intervalos de temperatura para o problema analisado

Esse metodo dos intervalos de temperatura representa uma maneira simples de se
considerar a Segunda Lei da Termodinamica, no problema da analise da integragao energeética

(Douglas, 1988) Em cada intervalo de temperatura pode-se transferir energia de correntes
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quentes para correntes frias, uma vez que garante-se, com a disposigdo em intervalos, a existéncia
de uma adequada for¢a motriz para o processo de transferéncia de calor (Douglas, 1988).

Em seguida, tenta-se quantificar a capacidade de transferéncia térmica entre as correntes,
para cada intervalo de temperatura. Pode-se imaginar que as correntes de processo foram
subdivididas em » partes, onde # € igual ao nimero de intervalos de temperatura, obtidos. Dessa
forma, cada sub-corrente ¢ caracterizada por dois sub-indices sendo o primeiro, o que identifica a
corrente de origem e o segundo o intervalo de temperatura analisado. Assim, denota-se por a,; a

carga térmica necessaria para aquecimento da corrente fiia 7, no intervalo de temperatura & -

a,, = Cp Al (3.6)

onde C, representa a capacidade calorifica da corrente fia /, no intervalo & (em unidades de taxa

de troca de calor/temperatura). De um modo semelhante, a disponibilidade térmica da corrente

quente /, no intervalo de temperatura /, b,;, pode ser obtida como

b, =Cp, AT, (3.7)

onde C, , Tepresenta a capacidade calorifica da corrente quente /, no intervalo / .
I

Cada sub-corrente fria ¢\ devera satisfazer sua necessidade energética, trocando energia
com sub-correntes quentes h;, situadas em intervalos de temperatura ndo inferiores ao seu (k > 1)
ou trocando energia diretamente com as utilidades quentes (no caso, o combustivel queimado no
forno). Da mesma maneira, cada sub-corrente quente h;; devera atingir seu nivel energético
especificado em cada intervalo, transferindo energia para sub-correntes fiias situadas em
intervalos de temperatura inferiores ou iguais ao seu, ou transferindo energia diretamente para as

utilidades frias (no caso a agua de refrigerac@o a pressao e temperatura ambientes)
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A formulagio do problema do transporte, quando aplicada ao prcocesso de pré-

aquecimento do gasoleo, segue a mesma notagdo empregada por Cerda et al. (1983a). No modelo

do transporte, o objetivo € minimizar o uso de energia proveniente das utilidades de processo.

Desta forma, o problema a ser analisado transforma-se em:

H L L

.
Minimizar Z Z Z Ce st Dy
=13

Fk=1 =1

Sujeito a:

onde:
Qg 20 . Vi) &, 1)
[M, para k >1
1, para j=H e i#(C
para j#H e i=C

el CJL_H = ’ 1

g 0, em todos os outros casos

(3.8)

(3.9)

(3.10)

(G.11)

(3.12)

A equagao (3.8), que representa a fungdo objetivo do problema, direciona o processo de

otimiza¢do no sentido de minimizar a transferéncia de energia, entre correntes de processo

(quentes ou frias) e utilidades (agua de refrigeragao ou a intervengio do forno). A equagio (3.9),

significa que a corrente de processo fria /7, no intervalo de temperatura 4, requer uma demanda
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energetica (j 4), que deve ser suprida pela transferéncia de energia das correntes quentes /.,
(/=1,..H) nos intervalos de temperatura /, tal que /> k. A equagdo (3.10), refere-se a
capacidade de a corrente quente j, no intervalo de temperatura /, de transferir energia para as
correntes frias 7, (/=1,...C) nos intervalos de temperatura 4, tal que &k < /. A equagao (3.11)
refere-se a ndo negatividade das variaves de decisdo. Por fim, a equagdo (3.12) refere-se aos
coeficientes de custo da fungio objetivo. O fato de se desejar priorizar as trocas de energia entre
as correntes de processo se [az notar, pela escolha de um custo unitario nulo. Em outras palavras,
faz-se uso unico e exclusivo dos potenciais térmicos das correntes do processo. Quando se
permite a intervencdo de utilidades de processo, necessariamente incorre-se num custo adicional,
na planta. O modelo contempla este fato, atribuindo um custo unitario para a transferéncia de
energia entre correntes de processo e utilidades. Como os somatorios em (3.8) se estendem sobre
todas as correntes e todos os intervalos de temperatura, torna-se necessario precaver-se contra a
possibilidade de se tentar transferir energia entre uma corrente quente e uma corrente fria, estando
a primeira situada em um intervalo de temperatura inferior ao da segunda (o que fere a Segunda
Lei da Termodinamica). Isto ¢ feito, pela imposigdo ao modelo de um custo extremamente
elevado, ao qual denomina-se M em (3.12). Em outras palavras, com esse valor de M, para as
associagdes (trocas térmicas) nao factiveis, forga-se o modelo a procurar uma solugdo para o
problema, que evite essas “rotas”proibidas. Na literatura, esse tratamento € referenciado como o
Método do “big M” (Luemberger, 1984). Entretanto, € muito mais vantajoso computacionalmente
eliminar os arcos (as variaveis) onde k > | do que penalizar o fluxo neles.

A resolugao do sistema de equagdes (3.8-12) sera apresentada no Capitulo 6, usando os

meétodos que a seguir discutiremos.

3.6 - A REGRA DO CANTO NOROESTE

Em Pesquisa Operacional, a solugdo dos problemas por intermédio de procedimentos

iterativos, em geral necessita de uma estimativa inicial, para as variaveis desconhecidas, para dar
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inicio ao processo de busca da solugdo otima do problema. De acordo com Luemberger (1984),
existe uma maneira direta de se encontrar essa solugdo inicial, conhecida como solucdo basica
inicial factivel, para problemas que tém uma estrutura adequada a modelagem pelo problema do
transporte. A abordagem faz uso do método conhecido como a regra do canio noroeste (Dantzig,
1963). A Fig. 3.5 mostra a aplicagdo dessa regra a um problema constituido por duas correntes
quentes (2 e 4) e duas correntes frias (1 e 3), cujos dados aparecem naTabela 3.2 (extraida de

LinnhofT et al., 1982).

Correntes | Cp (kW/°C) | T; ('C) [ T, ("C)
(1) 2 20 135
(2) 3 170 60
3) 4 80 140
(4) 1,5 150 30

Tabela 3.2 - Dados para o exemplo de aplicagdo da regra do canto noroeste

A esse problema foi aplicado o método dos intervalos de temperatura, para um AT,
possivel de 10°C. Em seguida foram utilizadas as equagdes (3.6) e (3.7) para o calculo de
demandas e disponibilidades das correntes quentes e frias. Esses valores, por fim, aparecem ao
lado das correntes frias e acima das correntes quentes, nos seus respectivos intervalos de

temperatura, na Fig 3.5.

60. 7.5 15.82.5 165. 45. 90. 45. 470.

Cc H25| H44|H24 | H43|H23 |H42|H22|H41| H

20.1 ¢34 | 2. vl ]

220.| C33 [40.|7.5(15.825|75.( 1 I I

110. | C13 90.| | I 1 | 20.
60.| C12 45.| 15.| |
60. | C11 60.

510.| C 15. | 45.

Fig. 3.5 - Aplicacdo da regra do canto noroeste ao exemplo da Tabela 3.2



De acordo com Luemberger (1984) o procedimento em etapas, para a implementagdo da
regra do canto noroeste, pode ser exposlo como segue:

1) Inicia-se pela célula situada no canto superior esquerdo,

2) Aloca-se a maxima quantidade factivel consistente com as necessidades, da soma
de linhas e colunas, que envolvem aquela célula (a0 menos uma dessas necessidades devera ser
atendida);

3) Move-se uma célula para a direita se existir algum requisito (energético no caso) na
linha, para ser atendido, em caso contrario, move-se uma célula para baixo,

4) Se todas as necessidades foram atendidas, finaliza-se o procedimento, em caso
contrario, volta-se ao estagio 2.

Os elementos que aparecem nas células da estrutura matricial da Fig. 3.5 representam uma
solugdo basica inicial factivel para o problema. Uma célula vazia representa a ndo ocorréncia de
transferéncia de energia entre as correntes de processo envolvidas, nos indicados intervalos de
temperatura. A condi¢do de infactibilidade (neste exemplo, transferir energia de uma corrente
quente em intervalo de temperatura inferior ao da corrente fria) € dada pela letra I. No exemplo
analisado, chegou-se aos requisitos minimos de energia, provenientes das utilidades de processo:

60 kW para resfriamento e 20 kW para aquecimento.

3.7- A SOLUCAO OTIMA

De acordo com Cerda et al. (1983a), para um problema de maxima recuperagio

energética, quando formulado através do modelo do transporte, se ndo forem violadas quaisquer

restricdes termodinamicas e, além disso, for satisfeito o valor de A7 . para todas as possiveis

associagoes de correntes, a regra do canto noroeste proporciona a solu¢ao 6tima do problema.
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3.8- A TEORIA DOS GRAFOS E O METODO DO “PINCH POINT”

De acordo com a definigdo dada por Luemberger (1984), um grafo € um conjunto finito de
elementos chamados nos, juntamente com um subconjunto de pares de nos ndo ordenados, que
recebem a denominagio de arcos. Por exemplo, o arco conectando a corrente quente 2, em seu
intervalo de temperatura 4 [no (2,4)], com a corrente 3, em seu intervalo de temperatura 1

[n6(3,1)] pode ser representado como:

24 3,1

onde uma seta indica a dire¢do na qual uma disponibilidade de energia pode ser transferida (da
corrente quente 2 para a corrente fria 3, neste caso). Na Fig. 3.6, pode-se visualizar os resultados
de um problema de maxima recuperagdo energética, quando colocado na forma de grafos.
Observa-se a existéncia de duas regides distintas, separadas por uma linha pontilhada. Nota-se
também, que ndo existem arcos cruzando essa linha pontilhada. Essa linha caracteriza a divisio do
processo de integra¢ao energetica em duas partes distintas. a parte superior da Fig 3.6 refere-se a
regido de “sumidouro” energeético, e a parte inferior da mesma figura refere-se a regido de “fonte”
energética do processo. Essas regides sao caracteristicas da metodologia “pinch” (LinnhofT ef al.,
1982) e uma comparagdo entre os dois tratamentos pode ser vista na Fig. 3.6.

Do ponto de vista da solugdao otima do modelo, a condi¢do de otimalidade € alcangada
justamente quando o procedimento chega a uma configuragdo de transferéncia de energia, entre as
correntes para um dado processo, onde ndo existam arcos cruzando a linha de "pinch point” (ver

Fig. 3.6), ou seja, ligando a regido de "sumidouro” a regido de "fonte" energética.



Regiao de Sumidouro

@ 0.561 MW : SUMIDOURO
ENERGETICO
|
0.038 MW @ S
Linha de Pinch Point ENERGIA=0
S r=126% - " Linha de Pinch Point

0.063 MW @ | FONTE DE ENERGIA

@ 0.187 MW

Regiao Fonte
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Fig. 3.6 - Correspondéncia entre a Metodologia “Pinch”e a Teoria dos Grafos, na abordagem de

problemas envolvendo Maxima Recuperagao Energética
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CAPITULO 4

A PROGRAMACAO LINEAR INTEIRA E A
SOLUCAO PARA A REDE, A PARTIR DA
MAXIMA RECUPERACAO ENERGETICA,
COM O NUMERO MINIMO DE
EQUIPAMENTOS DE TROCA TERMICA

4.1- A MAXIMA RECUPERACAO ENERGETICA E O MINIMO NUMERO DE
EQUIPAMENTOS

Como ja observado no Capitulo 3 deste trabalho, os conceitos e ferramentais oriundos da
Programagao Linear podem ser utilizados para a obtengdo da solugdo, para o problema de redes
de equipamentos térmicos, de maxima transferéncia de energia (M.R.E.) entre as correntes de um
dado processo. Na formulagdo matematica adequada a Programagao Linear, tem-se o problema de
priorizar a transferéncia de energia entre as correntes de processo, o que reduziria o consumo de
utilidades de processo. Conseguido esse objetivo, 0 proximo passo seria o de encontrar 0 menor
numero de equipamentos de troca térmica, que atendem a MR .E. obtida na etapa anterior. Neste
capitulo pretende-se mostrar a adequagdo desse problema, ao tratamento através do método
Simplex, para formulagdes de problemas de transporte, categoria na qual mostraremos que se

enquadra, por meio de simplificagdes e ainda assim resultando solug¢des muito satisfatorias.
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4.2- ASPECTOS BASICOS DA PROGRAMACAO INTEIRA

A programagdo matematica se divide em certos segmentos, um dos quais a Programagao
Linear Inteira como observado, também, no Capitulo 3 (14, através da Programacdo Linear), um
problema de programagdo matematica pode ser formulado, sucintamente, como (Garfinkel &

Nemhauser, 1972).
Maximizar f(x) ;xeScR" (4.1)

onde R" ¢ o conjunto de todos os vetores n-dimensionais (de nimeros reais definidos sobre S) que
representa o conjunto de restrigdes a que o modelo devera obedecer, { é a conhecida fungdo
objetivo que se deseja maximizar (ou minimizar). No caso da Programagdo Linear Inteira, S € o

conjunto das solugdes factiveis para o modelo, definido por:
S={%A%=b,5>0 einteiro} (42)

ou seja, o vetor solugao do problema, X pertencente a S, tem todos os seus elementos inteiros.
Uma solug@o para o modelo seria a obten¢do de um vetor X°, pertencente a S, que otimiza a

fungdo objetivo.

4.2.1 - A FORMA PADRAO DA PROGRAMACAO LINEAR INTEIRA

Em geral, os problemas passiveis de serem abordados atraves Programagao Linear Inteira

podem ser colocados sob as seguintes formas (Garfinkel & Nemhauser, 1972):
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T

I
04

Minimizar =z
Sujeito a: Al
X

>0

(a1}

¥
h (4.3)
e

inteiro

ou, pode-se ainda estabelecer o problema por meio de somatorios como segue.

Maximizar z= chx,
=i
- ; _ (4.4)
Sujeito a: Za',‘jx, =b, i=1L...m :
J=1 )
x, 20 einteiro, j=1..,n

Nesse modelo, Lodos os coeficientes «,, ¢, b, devem ser assumidos como tendo valores
positivos e inteiros. Além disso, o conjunto de restrigdes pode ter elementos representativos de
desigualdades, os quais, como visto no capitulo anterior, podem ser convertidos em igualdades,
pela introdug@o das chamadas variaveis de folga ou de excesso.

Relaxando-se a necessidade de integralidade dos vetores X (Garfinkel & Nemhauser,
1972) obtém-se um modelo de Programagdo Linear correspondente ao modelo de P.L.IL.

Considere-se os conjuntos, a seguir definidos.

S, ={xe R Ax=b, x>0, int eiro}

Il

S, ={xe R": Ax = b, x>0}

Em geral, pode-se dizer que o problema do P.L.1. sob S; € uma restrigdo de um P.L_equivalente
sob S,, onde S; € o conjunto de restrigdes sobre o P.L.I. e S; éo0do P.L..

Max Cx: xel, (P.L1T)

Max Cx xe€el, (P.L.) = RelaxagodoP.L.L
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Um caso especial de um modelo de P.L.1 € o chamado P.L.1. bindrio, onde os elementos
do vetor solugdo devem ter valores nulos ou unitarios. Veremos mais adiante, que sera esse 1ipo
de P.L.I. 0 mais adequado ao problema da associagao de correntes de processo visando o minimo

numero de equipamentos térmicos. Essa forma especial € escrita, em notagio matricial como:

I

Minimizar

Z-=
Sujeitoa: AX

X
b (4.5)

% > 0 e binario

4.2.2 - METODOS DE SOLUCAO DA PROGRAMACAOQ LINEAR INTEIRA

Existem duas abordagens fundamentais para a solugao de modelos analisados pela P.L.1.:
métodos da enumeragdo e o método dos planos de corte. Dentre os métodos de enumeragio, deve
ser destacado o mérodo branch and bound, que € baseado na procura da solu¢do 6tima de um
modelo de Programagdo Linear Inteira, dentro de limites inferiores € superiores extraidos do
conjunto de solugdes factiveis, dentro do poliedro convexo (espago de restrigdes sob o qual, o
problema esta definido). A partir dos conceitos de relaxagdo discutidos nos itens anteriores,
observa-se que se um modelo de P.L. tem uma solugdo otima e inteira, esta sera uma solugio
factivel e otima para o modelo de P.L.I. correspondente. Em linhas gerais os métodos de
enumeragao tentam, como o proprio nome sugere, enumerar todos os pontos factiveis dentro da
regido de restrigdes do problema. Essa tentativa pode ser implementada observando-se o conjunto
de restrigdes do modelo, sendo este de dimensoes ndo muito grandes. O exemplo a seguir ilustra a

implementagao desse método de solugao.
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4.2.2.1

Tomemos o seguinte problema (Garfinkel & Nemhauser, 1972).

Maximizar 2x,+ x,

Sujeitoa: x,+ x, + X, =%
—r]+ X5 Fx,; =0 (46)
6x, +2x, +x, =21

x,,X, 20 inteiros

O problema (4.6) pode ser reescrito como.

Maximizar 2x, + X,

Sujeitoa: x,+ x, <5
=X+ X510
6x. +2x, <21

47

x,.x, 20 inteiros

"uma vez que X3, X4 € Xs sao variaveis de folga. E possivel levantar-se um limite superior para o
namero de pontos factiveis observando-se as restrigdes do modelo. Por exemplo, da primeira
restrigio de (4.7) pode-se perceber que 0 < x,, X, < 5. Da terceira restri¢do infere-se que 0 < x; <
3 Assini, como x,; esta limitado entre 0 e 3 e x, entre 0 e 5, 0os pontos factiveis para o modelo
(dentre os quais deve-se buscar o 0timo) podem ser limitados em 24. Somando-se a primeira € a
segunda das restrigdes do modelo, observa-se que 2x, < 5 e devido a necessidade de integralidade
das variaveis, x; < 2 o que reduz os pontos factiveis para 12. Alem dissé, observando-se a fungao
objetivo para o ponto (3,0) resulta 6 o que pode ser entendido como: o ponto 6timo do modelo

deve ser tal que leve a fix) = 6. Outra observag¢@o pode ser feita notando-se que para atender a
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esse valor de f{x) e com x, limitado entre 0 € 2, 2x; + 2 = 6 ou x; = 2. Este resultado reduz ainda
mais 0 conjunto de pontos factiveis para 6. Destes, (2,0) e (2,1) produzem valores menores do que
6 para a fungdo objetivo e portanto o conjunto de pontos reduz-se a 4. Pela resolugdo do P.L.
correspondente obtém-se o valor de 7.75. Com isso, o valor otimo da fungdo objetivo do P.L.1
devera ser 7. Nota-se que o ponto (3,2) ndo satisfaz a essa restrigao e portanto o conjunto dos
pontos factiveis reduz-se, por fim, a 3. (2,2), (3,0), (3,1), um dos quais devera otimizar o valor da
fungao objetivo”.

A outra abordagem de um modelo de P.L 1. € através do método dos planos de corte. Este
procedimento é baseado na geragdo de uma seqiéncia de desigualdades lineares que cortam a
regido factivel do correspondente P.L. (ver Fig. 4.1) enquanio vao deixando intacta a regiao
factivel do P.L.1.. Quando um namero suficiente desses hiperplanos de corte tiverem sido gerados,
o P.L.1 tera a mesma solu¢do otima que o P.L. correspondente.

X
Z

Plano de corte 2

P.L. Otimo /
/

2| Plano de corte 1 i
P.L.I. Otimo

x4

Fig 4.1 - Esquematizagido do método de planos de corte
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EAP.L.IL

A fungdo objetivo, neste caso, deve enfocar o processo de minimizagdo das associagdes
possiveis entre as correntes de processo (trocas térmicas). Cada associagdo sera representada pela
variavel y,, , onde 1 € representativo das correntes frias, i — /,...., (; e j € representativo das
correntes quentes de processo, j — /,...., H. A variavel y,; € uma variavel inteira do tipo binario,
assumindo o valor unitario quando uma associagdo puder ser efetuada, e o valor nulo quando a

associagao € impossivel. Logo, pode-se escrever.

¢ H

Minimizar » > y (4.8)
=1 j=1
Sujeito a:
H L
ZZQU’(.;J’ = a; & E = 1 vvvvv (‘ 3 k = I ---- ' L (49)
i=1 =1
(& L
Y. Dtig =B . J=deres H ; k=1,...., L (410)
i=1 k=!
com:
Qi.i 2 0 ’ V(i, jo ko) (4.11)

(4.12)



onde (bH)m representara a minima quantidade de energia transferida pela utilidade quente as

correntes frias do processo, a qual ¢ obtida na etapa anterior (ver Capitulo 3), quando da

resolu¢do do P.L. correspondente a maxima recuperagao energetica, da mesma forma, (a(,)

[

representara a minima energia transferida das correntes quentes a utilidade fria, também obtida na

elapa anterior,

e ainda:
b {;:12, ;G
<. .y . ’ ik
zgq"‘” Uy, para = 12u0.,H sy
=120
y,;=0oul paral 12 H (4.14)

onde U/,, representara a maxima quantidade de energia possivel de ser transferida entre uma
corrente quente h; e uma corrente fria ¢;; {/;; pode ser definida pela aplica¢do da regra do canto
noroeste (vista no Capitulo 3) a um “tableau™ de um problema de transporte padrdao € que inclui
apenas as pseudo-correntes quentes (h;; que representa as contribuigdes de energia, da corrente h;,
nos intervalos de temperatura / = /,...,L) e as pseudo-correntes frias (¢ix que representa as
demandas de energia, da corrente ¢, nos intervalos de temperatura & = /,...,L) Essas correntes
deverdo ser ordenadas, de forma decrescente, nos niveis de temperatura. Atraves da Fig 4.2, a
seguir, que representa o P.L. resolvido como exemplo de aplica¢do da regra do canto noroeste no

Capitulo 3, tem-se uma boa idéia de como os valores dos limitantes {/,; podem ser obtidos.
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330 180
60 15 165 90 7,5 825 45 45
H2,5 | H2,4 | H2,3 |H2,2 |H4,4| H4,3 |H4,2 | H4,1
20| C3,4 | 20 [ I |75 1 R
240
220 €33 | 40 | 15 | 165 | 825| | | 1
10| c1,3 | 60 | 15 | 35 75825 | | I
230 | 60| C1,2 60 45| |
go| C1,1 60 45

Fig 4.2 - Exemplo mostrando a determinagao dos limitantes U, ;.

No exemplo acima notamos que existem 4 correntes de processo (1 e 3 sdo friase 2 ¢ 4
sao correntes quentes) e os valores dos limitantes para a transferéncia de calor entre essas
correntes sdo: U; ; =230, U, 4 = 180; U3, =240 e U3 4, = 90.

Em geral, U;; < min (a, b)) sendo a a quantidade total de energia demandada pela
corrente fria i e b; a energia “disponivel” para ser transferida da corrente quente j. De maneira a
tornar mais claro o entendimento do papel do limitante U/, ,, pode-se fazer a seguinte observagao
(Cerda et al, 1983a). se para uma determinada solugao factivel y,; — 0, o “match” (c,h;) nao

ocorrera como parte solugao e neste caso, a restri¢ao (4.13) torna-se:

I !
2.2 9un S0 (415)

€ uma vez que (0dos 08 g, Sa0 positivos, (4.14) torna-se uma igualdade que € satisfeita quando

todos os ¢ (k = 1,..... L el=k,..., 1.) sdo nulos. Isto significa que as correntes i e ] ndo trocam



calor. Agora, se y,, = /, o “match” ( ¢.hy) € ativo na rede de trocadores de calor considerada.

Neste caso (4.14) torna-se.

Gi.g < o8 (4.16)

que nao € muito significante uma vez que essa restricao ja esta imposta pelos conjuntos (4.9) e
(4.10). De acordo com esses autores, 0 problema tal como colocado aqui representa uma classe
especial de problemas ligados a Programagdo Linear Inteira Mista (P.L.IM.) cuja formulagdo

matematica padrao é:

Minimizar Cq + C,y

Sujeito a:
Ag + A,y = b (4.17)
qgz0

v 20 e inteiro

0 qual, em nosso caso, tem ('; e A, com valores nulos.

4.4- A RELAXACAO PARA O PROBLEMA DE P.L.I.

A solu¢@o para o problema da rede de trocadores de calor como estabelecido na se¢do 4.3,
nao ¢ tao simples de ser efetuada sem um procedimento computacional especial. Entretanto, pode-
se mostrar que existe a possibilidade de transformar, sob certas condigdes, o P.L.1 definido
naquela se¢ao, em um P.L.I. relaxado, ou seja abrindo-se mao da integralidade das variaveis vy,
uma vez tendo um limitante para a transferéncia de calor entre as correntes de processo (Cerda et
al, 1983a). Dessa forma, toda solugdo para o P.L.I. sera também uma solugio para o P.L.L

relaxado, mas o contrario nao necessariamente ¢ verdadeiro. Em outras palavras, a relaxagio do
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P.L.L proporciona um limitante inferior para o problema considerando a integralidade. Como sera
mostrado, esse procedimento também gera um problema bem mais simples de ser resolvido.
Como descrito por Cerda et al. (1983a), os trabalhos de Balinski (1961) provaram que

(qﬂ ‘_J,,j;_j) € uma solugdo otima para o problema estabelecido na se¢ao 4.3 apenas se:

ZZ%,; U,i¥e; paml __H (4.18)

A prova dessa afirmacgdo € relativamente simples. Se V,; = 0todos os gy parak — 1,....Le

{ — k,....,L sdo nulos, e a expressdo acima permanece valida. Por outro lado, se y,, >0 e

qu:k i < ]a.a'yu.;

k=1 1=k

entdao, como a restricdo de integralidade foi retirada, y, , pode ser reduzido sem violagao do

problema estabelecido na se¢do 4.3. Desta maneira, o valor da fungdo objetivo do problema
relaxado € tambem diminuido. O valor 6timo entdo, ocorre quando o problema linear inteiro nao
relaxado tem como restrigdes, um conjunto de igualdades estritas. Este teorema foi proposto por
Balinski em 1961, para o chamado Problema de Transporte de custos fixos, do qual o modelo de

P.L.1. do minimo nimero de equipamentos € um caso especial. Entédo.

B 1 & & i=12...C (4.19

i k=1 1=k

Essa expressao assegura que os valores de y, | serdo nulos quando o “match” (¢, h;) néo é

implementado pela rede de trocadores Substituindo Y, , pela expressio (4.18), na fungio

objetivo, o problema linear inteiro relaxado pode ser escrito como.
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Minimizar 3 S % Y g, (4.20)

Sujeito a.

quxf = a4 2 1= dyse s ¢ 5 k=1,...,1L (4.21)

ii(fri: = b;_.l' ; f = },----,H 3 V= S—— : 1. (42:)

coms.
Jug 20 5 Wik (4.23)

| |

= (b)),
 =lac),,

(4.24)

dNEN

Adotando valores muito elevados para os coeficientes de custo da fung@o objetivo (para se
evitar associagdes proibidas do ponto de vista termodinamico), o somatorio pode ser extendido a
todas as rotas possiveis. Agora, o problema linear inteiro relaxado pode ser escrito como um

problema de transporte passivel de ser resolvido pelos meétodos da Programag@o Linear:

¢ H J

L
Minimizar Z Z Z Coc.t Qi (4.25)

=1 j=1k=1 1=}
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Sujeito a

H L
YbGoi =0 o 0=1Tou C o k=1,....,L (426
f=dil=]
C ik
>Y4q.=b, ., j=L....H ; k=1..,L (427
1=1 k=1 ‘
com:
Qe 20 Y, j k) (4.28)
e onde:

M, se i=Ce j=Hou sek>|

C:’i,jl' = (4.29)

1
l E“"‘ ., €m todos os outros casos
i

Como pode ser notado, o problema definido por (4.8-14) - isto €, o modelo linear inteiro,
sem relaxagdo - lem as mesmas restrigdes sobre g, que o problema de transporte dado por
(4.25-29). De acordo com Cerda et al. (1983a), isto representa que cada solugdo factivel para o
problema do transporte, também o sera para o problema linear inteiro. Um vértice do poliedro
convexo (conjunto de definigdo das restrigoes sob as quais se assenta 0 modelo) comum aos dois
problemas, sera uma solugdo 6tima do problema linear inteiro. O mesmo pode ser dito sobre o
problema de transporte, que ndo tem a restrigdo de integralidade Entretanto, o mesmo vértice
nem sempre minimiza os dois problemas.

A vantagem do problema linear de transporte sobre o modelo de programagdo linear

inteira esta no fato de o primeiro ser bem mais simples de ser resolvido, posto que o modelo
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envolvendo minimizar os “matches” y, € um problema de programagio linear inteira mista, bem
mais complexo.

Ainda de acordo com Cerda et al. (1983a), deve ser enfatizado que nenhuma rede factivel
de trocadores de calor foi excluida do espaco de solugdes definidas por (4.25-29). Entretanto,
pode-se garantir que a solugdo Otima para o problema (4 8-14) compreende o numero minimo de
unidades de transferéncia de calor, se esta-se tratando de uma rede aciclica (aquela na qual nio ha
0 “match” entre as mesmas correntes mais de uma vez).

Como ficou estabelecido, o problema de minimizar o nimero de equipamentos térmicos de
uma rede pode ser transformado em um problema de transporte e, por isso podera ser resolvido
atraves do metodo Simplex. Ambos os problemas estdo sujeitos ao mesmo conjunto de restri¢des,
sobre as variaveis g, (as unicas mudangas sdo a introdugdo dos valores de ar e by ea
infactibilidade do “match” C-H). Desta maneira, apos encontrar a solugdo para o minimo consumo
de utilidades de processo, resolver o problema para o minimo numero de equipamentos térmicos
apenas requer mudangas nos coeficientes de custos da fung¢do objetivo, para as rotas de
associagOes permitidas (¢, hy) e aplicar novamente o método Simplex. Neste caso, as alteragdes
nos coeficientes de custo estao dadas por ( Uh,)"' _

Segundo Cerda et al (1983a) Tiplitz, em 1973, sugeriu que uma solugdo muito satisfatoria
para o problema P.LI (48-14), pode ser derivada da solu¢gdo otima obtida do problema de

transporte (4.25-29) fazendo-se.

L L

}:; =1 > A4 Z (1:1(.;! >0
k=1 I=1

ou (4.30)
1 L

y.*.; =0 ? se ank.n’ =0
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A razdo para tal deve-se ao fato de que como os coeficientes de custo do problema linear
inteiro relaxado convertido no problema linear de transporte, sdo os reciprocos dos limitantes
superiores {/,, , segue-se que a solugdo Otima para o problema definido de (4.25-29) tentara alocar
a quantidade de calor para trocar entre as correntes de processo, nos “matches” com mais
elevados limitantes superiores para transferéncia de calor. Na solugao otima para o problema de
transporte (4.25-29) o valor meédio para o limitante superior, para o conjunto de associagdes
positivas ou ativas (y,, > 0) € um maximo. Por outro lado, a quantidade total de calor para ser
trocada entre as correntes de processo, incluindo-se as utilidades, € uma quantidade fixada se a
maxima recuperagdo energetica deve ser alcangada. Chegar-se ao minimo conjunto de associagoes
ativas significa que a quantidade média do {luxo de calor para a troca de energia em cada “match”
foi maximizado. Com freqii€ncia a quantidade média de calor ¢,; trocada nas associagdes ativas €
maxima quando o valor médio do limitante superior /,; para o conjunto de “matches” ativos €

também maximo.



CAPITULO 5

AVALIACAO ECONOMICA DE PROJETOS DE
REDES DE TROCADORES DE CALOR

Com base nos valores estimados para as areas de troca térmica totais do processo, para um
dado valor de AT, . além dos requisitos energeticos minimos (agua de refrigeragdo e utilidades de
aquecimento) para cada uma das redes "otimas" pretende-se avaliar economicamente as diversas
situagdes possiveis e obter aquela que proporcione o menor custo monetario total anualizado.
Para tanto, sera necessario uma estimativa para o custo dos equipamentos térmicos utilizados, em
fungdo de suas areas de troca térmica ou da carga térmica por eles processada (no caso dos

fornos). Além disso, deve-se o conhecer o custo do consumo de utilidades.

5.1- ASPECTOS BASICOS PARA UMA AVALIACAO ECONOMICA DE
PROJETOS

Na avaliagdao de um dado projeto industrial, tem-se varios custos a serem considerados:
gastos de capital; custos de operagdo e de manutengao (O+M) e que geralmente incluem os custos
com energia, custos da substituigao de equipamentos, durante a vida util da planta, e também uma
estimativa do valor dos equipamentos, apos sua vida util, para uma possivel venda. Desses

custos, os gastos de capital sdo de prioridade imediata para o projeto, cobrindo os custos de



construgao  do sistema, incluindo o custo da compra de todos os equipamentos (trocadores de
calor, torres de fracionamento, etc). Os custos de manutengdo e de operagdo, sao investimenios
que se fazem periodicamente: capital para a substituigdo de equipamentos, colocagdo de filtros,

uso de lubrificantes, pagamento de mao de obra para servigos de emergencia, etc (Boehm, 1987)

5.2- ESTIMATIVA PARA O CUSTO DOS TROCADORES DE CALOR

Da literatura (Peters & Timmerhaus, 1991) obteve-se uma expressdo de ajusie para a
estimativa do custo de trocadores de calor, do tipo com cabegote {lutuante, para uma queda de
pressdo de projeto, de 150 Ib; /in? (1,13 MPa), em fungao de sua area de troca térmica. Os pontos
lidos da literatura citada foram ajustados e aparecem na Fig. 5.1 abaixo (a base do dolar norte-
americano € de Janeiro de 1990). A expressao de ajuste, a partir da Fig. 5.1, tem a forma:

C, =10058 Aea ™V (5.1)

[roc

Na expressio (5.1) a area de troca térmica deve ser dada em m2 e (7, sera dado em
dolares (US$)

A REPLAN apresenta uma expressao um pouco diferente para o calculo da area dos
trocadores de calor, tipo cabegote ﬂutuamé, construidos com o casco € os tubos em ago carbono,

para uma pressdo maxima de 1,21 MPa, do lado do casco, de uma unidade industrial:

Cppo. = 3453 Aea ¢ | (5.2)

Na expressio (5.2), a area de troca térmica deve ser dada em m? e (', sera dado em
dolares (US$). Além disso, a refinaria indica alguns fatores de corre¢do quanto ao material de
constru¢ao do trocador (aqui denominado permutador de calor) e quanto a pressao maxima

suportada pelo casco do equipamento.



a-) Construgdo do casco em ago carbono e dos tubos em latdo. multiplica-se o custo
obtido em (5.2) por 1,75,

h-) Construgdo do casco e dos tubos em ago liga, multiplica-se o custo obtido em (5.2),
por 2,5;

¢-) Para uma pressdo maxima de até 2,03 MPa no casco, deve-se, ao custo dado por (5.2),

acrescer 20%, para pressdes de até 3,04 MPa no casco, deve-se acrescer 30% aquele custo.
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Fig. 5.1 - Ajuste da expressdo para o calculo do custo de trocadores de calor, do tipo cabegote
flutuante, projetados para uma queda de pressao de até 150 Ib/ in? (1,03 MPa)
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De acordo com a literatura (Piovesani, 1990) ainda pode-se estimar o custo dos trocadores
de calor tipo casco € tubo, construidos em ago carbono e trabalhando em pressdes de até 2,03
MPa, através de uma terceira expressao, na qual o custo do equipamento € obtido em milhares de

dolares americanos e a area de troca térmica ¢ dada em m?:

C. =7.125. Aea *% (5.3)

Troc

5.3 - ESTIMATIVA PARA O CUSTO DE FORNOS DE PROCESSO

A Fig. 5.2 abaixo, mostra um ajuste para o calculo da estimativa do custo de fornos de

processo.
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Fig 5.2 - Ajuste para o custo estimado de fornos de processo



Os pontos foram lidos da literatura (Peters & Timmerhaus, 1991) e a expressao de ajuste
foi obtida ¢ dada pela equag@o (5.4) na qual, o custo estimado esta em US$ (a base do dolar
norte-americano € de Janeiro de 1990) em fungdo da carga térmica () processada no forno (em
W)

C, = 0,364605.Q"* (5.4)

Obteve-se também, da REPLAN, uma expressdo para a estimativa do custo de fornos de
processo, do tipo construido com tubos verticais em ago carbono, em fun¢do da carga térmica

total

—0.37
C, = no_[g) (5.5)

Na equagio (5.5), o custo estimado dos fornos € dado em US$/(1000 !
térmica deve ser dada em milhdes de kcal/h. Ainda segundo a refinaria, sao pertiiciie.
corregoes para a estimativa do custo dada por (5.5):

a-) Quando os tubos forem construidos em ago liga, o custo dado por (5.5) devera ser
acrescido em 40%.

b-) Quando a unidade contar com um sistema de pré-aquecimento de ar (P.AF.), o custo

dos fornos devera ser acrescido em cerca de 15%.

5.4 - ESTIMATIVA PARA O CUSTO DE UTILIDADES DE PROCESSO

Para cada condigdo de M RE. ditada pela escolha do AT, € necessario fornecer ao
processo uma certa quantidade de aquecimento e de resfriamento. De acordo com os dados
fornecidos pela refinaria de Paulinia, o 6leo combustivel utilizado para aquecimento tem um custo
estimado de US$ 90 /ton. Ja para a agua de refrigeracgao, a literatura (Piovesani, 1990) indica um
valor estimado de US$ 15 /1000 m® de agua. Para a agua, adotaremos seu estado como sendo o

de liquido saturado a 10°C



76

Sera utilizada para o calculo do custo relativo ao uso das utilidades de processo, a seguinte

expressao conforme Piovesani (1990):

C oy = 3600.HOP.(2,1857 x 10 UQ+3,57228x 10 7. UF) (5.6)

onde HOP representa o numero de horas de operagdo por ano do processo (estimado aqui, em
cerca de 8000 horas, de acordo com Piovesani (1990)). Os coeficientes de /O e UF, referentes
respectivamente as necessidades de se utilizar aquecimento e resfriamento, representam os custos

dessas utilidades em USS /kJ.

5.5- CUSTO ANUALIZADO DA REDE DE EQUIPAMENTOS

Para um dado valor de AT, os valores obtidos para os custos dos trocadores de ca'.
rede, devem ser somados entre si e, somados também aos custos relativos a utiliza¢ao do v
Assim sendo, tem-se uma estimativa dos custos de capital totais para uma rede que atende a
M. R, E.. O custo do capital, assim obtido, devera ser anualizado, supondo-se uma taxa de
atratividade /7, para captacdao de valor monetario e uma vida util 7, para os equipamentos. Da
literatura (Piovesani, 1990) obteve-se os valores médios de 10% para a taxa de atratividade e de
15 anos para a vida util, estimada, dos equipamentos. A seguinte expressao foi utilizada para o

calculo da anualizag@o do capital, conforme Piovesani (1990).

(1+1)"
T

u

C = VI (5.7)

anualequip
onde (4, representa a soma dos custos relativos aos trocadores de calor e ao forno, Co,,,a1 cquip
representa os custos anualizados dos equipamentos de processo, tendo como base um periodo /'
de vida util dos equipamentos, estipulado e uma taxa de atratividade financeira

Dessa forma, para um dado valor de AT__, pode-se obter os custos totais anualizados do

min»

processo, somando-se as equagdes (5.0) € (5.7), com o resultado em USS.



CAPITULO 6

ESTUDO DE OTIMIZACAO

Para a bateria de pré-aquecimento da unidade de craqueamento catalitico, esquematizada
na Fig 1.1, observou-se que o menor valor de AT, praticado no conjunto de trocador:

da rede ¢ de 12° C. O procedimento de obtengio desse parametro € ilustrado na Fig. 6.1.

T2 T
TROCADOR
AT, =T,, DE AL=Ty, - T
T('I CALOR T.,:2

ATmin = MIN (ATI,AT2 )

Fig. 6.1 - Obtengao do valor de AT, para um dado trocador de calor

Devido ao fato de que as entalpias das correntes envolvidas na etapa de pré-aquecimento
da carga de gasoleo terem, com boa aproximagdo, um comportamento linear com a temperatura,
serdo tomados valores médios para as capacidades calorificas dessas correntes (a partir dos dados
de Cp em fungdo da temperatura, encontrados no Anexo 1, Tabela Al.5, fez-se uso do Teorema
do Valor Médio, dentro da faixa de temperaturas de interesse) de acordo com a Tabela 6.1, com o
objetivo de calcular-se as cargas térmicas envolvidas com cada corrente, em cada intervalo de

temperatura



Corrente Cp médio (KW/'C)
GASOLEO 204,37
NAFTA 274,07
LCO 11,15
ODEC-PROD 22,29
HCO 183,08
ODEC-REC 50,13
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Tabela 6.1 - Valores médios de capacidade calorifica para as correntes do processo

De posse do valor de 12 C para o AT,,;,, pode-se criar o seguinte conjunto de intervalos

de temperatura (somando-se as correntes frias o valor de AT,;,/2 as suas temperaturas terminais e

subtraindo-se esse mesmo valor das temperaturas terminais das correntes quentes). A gama de

temperaturas assim obtidas, ordena-se, eliminando-se repeticdes € dispoe-se tal como aparece na

Fig. 6.2 (onde 1 € uma corrente fria e as demais sdo quentes). O proximo passo sera calcular, para

cada intervalo de temperatura, a carga térmica (para transferir ou para receber) de cada ¢

Isto € apresentado na Tabela 6.2.
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348

Intervalos

314

11
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273
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239

234

240

204

210
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164

170

124

83

77

74

80
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34

Y 40

—

Fig 6.2 - Intervalos de temperatura para AT, = 12°C
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6,11=-1,40 [g6.7 =-1,50 [g3,5 = -0,47 [q2,2 =-8,22 |ql.4 =838
q6,10=-1,75 [g5,7= -5,49 [g44 = -091 [g3,1 =-0.12 |-
q4,10=-0,78 |q4,7 =-0,67 |g3.4 = -0,48 |- gC =50,28
Q6.9 = -2,01 |q3,7 =-0,35 |gq2,4=-11,24 [ql,9 = 8,17 |-
q4,9 = -0.89 [q5,6 =-732 |g4,3 = -0,20 |ql,8 = 1,02 |gqH =40,06
6,8 = -0,25 [q4,6 =-089 |q33 = -0,11 |ql,7 = 6,13 |-
qs5.8 = -0,92 [g3,6 =-0,47 [q2,3 = -2.47 |ql,6 = 8,17 |-
g4.8 = -0,11 |g4,5 =-0,89 |g3,2 = -0,35 [ql,5 = 8,17 |-

Tabela 6.2 - Valores, em MW, para as cargas térmicas envolvidas nos diversos intervalos

Assim, 6,11 = -1,40 MW representa que no intervalo de temperaturas de numero |1
mostrado na Fig. 6.2, a corrente de nimero 6 (uma corrente quente) tem a possibilidadde de
transferir 1,40 MW de energia para uma corrente que necessite aquecimento. Da mesma forma,
qC representa uma quantidade de energia para resfriamento, suficiente para atender a todas as
correntes quentes se estas nao transferissem energia alguma para correntes frias. Analogam
qH representa a energia disponivel para aquecimento das correntes frias, se estas ndo recebesseni
energia alguma das correntes quentes.

Pode-se agora montar o problema, como sendo um problema de transporte em
Programagao Linear. Desejar-se-a minimizar o consumo de utilidades de processo (neste caso, uso
do forno para aquecimento e consumo de agua de refrigera¢do), priorizando-se os “matches”
entre as correntes de processo. A seguir, sao apresentadas a fung¢@o objetivo e o respectivo

conjunto de restrigdes para o caso onde AT, = 12°C:

MINIMIZAR

qcoll +qe610+ qe410 + qe69 + qed9 +qe68 +qe58 + qed8 +qe67 + qe57 +qed?
+qc37 +qe56 +qed6 + qe36 +qed4S + qe35 +qedd +qe34 + qe24 +qed3 + qe33

tqc23 + qe32 +qe22 +qe3l +ql%h +ql8h + ql7h +qloh + ql5h +ql4h
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SUJEITA A

1) ql4611 +ql4610 + q14410 + q1469 + q1449 + q1468 + q1458 + q1448 + q1467
+ql457 + ql447 + ql437 + q1456 + ql446 + q1436 + 1445 + 1435 + q1444 + q1434
+ql424 + ql4h =8.3796

2) ql5611 +ql15610 + q15410 + q1569 + q1549 + q1568 + q1558 + q1548 + q1567
+ql557 + q1547 + q1537 + q1556 +q1546 + q1536 + q1545 + q1535 + q15h =8.1752
3) ql6611 +ql6610 + ql6410 + q1669 +q1649 + q1668 + q1658 +q1648 + q1667
+ql657 + ql647 + q1637 + q1656 + q1646 + q1636 + q16h =8.1752

4) ql7611 +ql17610 + q17410 + q1769 + q1749 + q1768 + q1758 + q1748 + q1767
+ql757+ ql747 + q1737 + q17h =6.1314

5) ql8611 +ql18610+ q18410 + ql1869 + q1849 + q1868+ 1858 + q1848
+ql8h=1.0219

6) ql19611 +ql19610 + q19410 + q1969 + q1949 + q19h = 8.1752

7) qc6ll +qc610 + qe410 + qe69 + qe49 + qe68 + qe58 + qe48 + qe67 + qe57

b qcd47 + qe37 +qe56 + qed6 + qe36 + qed4s + qe3S +qed44 + qe34 + qe24

+qcd3 + qe33 +qe23 +qe32 + qe22 +qe31 + qch = 50.2785

1.4036

8) ql9611 +ql18611+ql7611 +ql6611 +ql5611 + ql4611 + qe6l11

9) ql9610 +ql18610 +ql17610 +q16610 +ql5610 + q14610 + qc610 = 1.7540
10) q19410 + q18410+q17410 +ql16410 +q15410 + q14410 + qc410 = 0.7805
11) ql969 +ql1869 +ql769 + ql669 + q1569 + q1469 + qec69 = 2.0052

12) q1949 +q1849 + q1749 + ql10649 + q1549 + q1449 + qc49 = 0.892

13) ql1868 +ql1768 +ql668 +ql568 +ql1468 + qc68 = 0.2507

14) ql858 +ql1758 +ql658 +ql558 +ql458 + qc58 =0.9154

15) q1848 +q1748 + q1648 + q1548 + q1448 + qc48 =0.1115

16) ql767 +ql667 + q1567 + ql467 + qe67 = 1.5039

17) q1757 +q1657 +q1557 +q1457 + qc57 = 5.4924
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18) q1747 +ql647 +q1547 +q1447 + qe47 = 0.669
19) q1737 +ql637 +q1537 +ql437 +qc37 = 0.3528
20) ql1656 +ql556 +ql456 +qcS6 = 7.3232

21) ql646 +q1546 + q1446 +qcd6 = 0.892

22) ql636 +ql1536 +ql436 +qc36 = 0.4704

23) q1545 +q1445 +qcdS = 0.892

24) q1535 +ql435+qc3S = 0.4704

25) ql444 +qcd4 = 09143

26) ql434 +qc34 = 0.4822

27) ql424 +qc24 = 11.2369

28) qe43 =0.2007

29) qe33 =0.1058

30) qe23 = 2.4666

31) qe32 =0.3528

32) qe22 =8.2221

33) qe31 =0.1176

34) qi%h +ql8h+ql7h +ql6h +qlSh+ ql4h+ gch =40.0585

Exemplificando a nomenclatura usada na modelagem acima: ql646 representa a
quantidade energética, suprida pela corrente quente numero 4 no intervalo de temperatura nimero
6, a corrente fria numero 1 no intervalo de temperatura namero 6, qc35 representa a quantidade
energetica que pode ser transferida as utilidades frias de processo, pela corrente quente numero 3
no intervalo de temperatura namero 5.

Deve-se salientar que as restrigdes de numeros (28) até (33), apenas foram colocadas
acima, para ilustrar o desenvolvimento das equagdes do modelo. Na pratica, a inser¢ao dessas

restrigdes no modelo apenas aumentaria as dimensdes do sistema a ser resolvido, acarretando
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maior tempo de resolugdo, através de procedimentos computacionais. Portanto, na pratica,
deverdo ser inseridas na restri¢ao de nimero 7

O problema do transporte assim formulado, pode ser solucionado pela aplicagio da regra
do canto noroeste (apresentada no Capitulo3), que no caso de um problema termodinamicamente
bem posto (ou seja, satisfazendo o Primeiro e Segundo Principios da Termodinamica), permite
alcangar a solugdo otima de maneira simples e rapida. Chegou-se desta forma, a um valor de 5,50
MW como o valor minimo referente a intervengdo de utilidades quentes, e a uma necessidade de
resfriamento minimo de 15,72 MW. Na Fig 6.4 € apresentada a distribuigio das cargas térmicas
para a solugao otima, em forma de grafos. Nessa figura, pode-se perceber que aparecem as regides
caracteristicas da Tecnologia "Pinch". Ha uma exata divisdo da Fig. 6.4 a altura de 130°C, do lado
das correntes quentes e de 118°C, do lado das correntes frias, ou seja, ndo existem arcos cruzando
as regides superior e inferior. A parte superior da figura caracteriza a regido de "sum
energético"”, na qual € expressamente proibida a colocag@o de fontes de utilidades frias. Ja na parte
inferior da Fig. 6.4, ¢ expressamente proibida a colocagdo de fontes de utilidades para
aquecimento, sendo esta a regido dita "fonte energética”. A linha de "pinch point" é caracterizada
pela inexisténcia de transferéncia de energia entre as duas porgoes da Fig. 6.4.

O passo seguinte, ¢ a resolugdo do problema da obtengdo do nimero minimo de
equipamentos para a rede, ja com maxima recuperagao energética. Para tanto, sio necessarios os
limitantes superiores para a transferéncia de energia entre as correntes de processo (como
descritos no Capitulo 4). Os valores desses parametros limitantes, no caso de AT, = 12" C,

aparecem na Fig. 6.3.

Uj;= 838 Ug = 692 |Ucy=15,72
U= 177 Uy = 5,50 |[Ucs=15,72
U= 815 Ucs =152 |Ucs=15,72
Uys=13,73 Ucs = 15,72 Ucn = 5,50

Fig. 6.3 - Valores dos limitantes superiores, em MW para a transferéncia de energia.



\ REGIAO DE PINCH POINT -

18 C

Fig.6.4 A Disposicao da Solug@o otima através da Estrutura de Grafos.
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A seguir, formula-se o problema como o de transporte em Programagdo Linear, com
relaxagao quanto a integralidade das solugdes do menor conjunto de equipamentos (€rmicos que
satisfazem ao minimo consumo externo de energia, introduzido pela presenga dos limitantes
inferiores U;; . Desta forma, a fungao objetivo do Problema, e as respectivas restrigdes, ja levando

em conta 0s minimos consumos de utilidades séo.

MINIMIZAR

1/U; 2 q1424 + 1/U, 5 q1434 + 1/U, 5 q1435 + 1/U, 5 q1436 + 1/U, 5 q1437
+ 1/Uy 4 q1444 + 1/U; 4 q1445 + 1/U, 4 q1446 + 1/U, 4 q1447 + 1/U, 4 q1448
+1/U, 4q1449 + 1/U, 4 q14410 + 1/U; 5 q1456 + 1/U, 5 q1457 + 1/U, 5 q1458
+ 1/U; 4 q1467 + 1/U;6q1468 + 1/U; c q1469 + 1/U;6 14610 + 1/U, 4 q14611
+1/Uy2 q1524 + 1/U; 3 q1535 + 1/U;3q1536 + 1/U,5 q1537 + 1/U, 4 q1545
+1/Uy 4 q1546 + 1/U, 4 q1547 + 1/U; 4 q1548 + 1/U; 4 q1549 + 1/U, 4 q15410
+1/U, 5 q1556 + 1/U, 5 q1557 + 1/U; 5 q1558 + 1/U, ¢ q1567 + 1/U, 4 q1568
+ 1/U16 q1569 + 1/U;6q15610 + 1/U,4q15611 + 1/U; 5 q1624 + 1/U; 5 1636
+ /Uy 5 q1637 + 1/U, 4 q1646 + 1/U, 4 q1647 + 1/U, 4 q1648 + 1/Uy 4 q1649
+1/U1 4 q16410 + 1/U, s 1656 + 1/U, s q1657 + 1/U,5 q1658 + 1/U, ¢ ql667
+ 1/U,4 q1668 + 1/U,; 6 q1669 + 1/U;4q16610 + 1/U, 4 ql16611 + 1/U; 5 q1724
+ 1/U;3q1737 + 1/U; 4 q1747 + 1/U, 4 q1748 + 1/U, 4 q1749 + 1/U; 4 q17410
+1/U, 5 q1757 + 1/U; 5 q1758 + 1/U, 6 q1767 + 1/U; ¢ q1768
+ 1/U,6ql769 + 1/U, 6 q17610 + 1/U,4ql7611 +
+1/U; 2 q1824 + 1/U, 4 q1848 + 1/U; 4 q1849 + 1/U, 4 q18410
+ 1/U;5q1858 + 1/U; ¢ q1868 + 1/U;4ql1869 + 1/U;4ql8610 + 1/U,4 q18611
+1/U1 2 q1924 + 1/U, 4 q1949 + 1/U, 4 q19410 + 1/U,4q1969 + 1/U, ¢ q19610

+ /U 6ql9611 + /Uy 3 q14,H + 1/U, yq1S,H+ 1/U yql6,H + 1/U, 3 q17,H
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+ /Uy q18,H + 1/Uy;y q19,H + 1/ Ucg qC.611

+ 1/ Uce qC,610 + 1/ Ucg qC.69 + 1/ Ucg qC,68 + 1/ Uc qC,67 + 1/Ucs qC,58
+1/ Ues qC,57 + 1/ Ucs qC,56 + 1/ U 4 qC,410 + 1/ Uca qC,49 + 1/Uc 4 qC,48
+1/Uca qC,47 + 1/ Uc.4 C,46 + 1/ Uca qC,44 + 1/ U4 qC,43 + 1/Uc;s qC,37

+ 1/ Ucs qC,36 + 1/ Ucs qC,35 + 1/ Ucs qC,34 + 1/ Ucs qC,33 + 1/Uc; qC,32

+1/Uc3 qC,31 + 1/ Uc2qC,24 + 1/ U2 4C,23 +1/Ue2 qC,22 + 1/Ucy qCH

SUJEITA A

1) ql4611 +ql4610 + q14410 + q1469 + q1449 + q1468 + 1458 + q1448 + q1467
+ql457 + ql447 + ql437 + q1456 + q1446 + q1436 + q1445 + ql435 + 1444 + q1434
+ql424 + ql4h = 8.3796

2) ql5611+ql5610+ ql15410 +q1569 + q1549 + q1568 + 1558 + q1548 + q1567
+ql557 + q1547 + q1537 + q1556 +q1546 +q1536 + q1545 + q1535 + q15h =8.1752
3) ql6e61l +ql6610 +ql6410 +ql669 + ql649 + q1668 + ql658 + 1648 + q1667
+ql657 + q1647 +q1637 + q1656 + q1646 + q1636 + ql6h = 8.1752

4) ql7611+ql7610+ql7410+ q1769 + q1749 + q1768 + q1758 +q1748 + q1767
+ql757 + q1747 + q1737 + ql7h =6.1314

S) q18611 +ql8610+ ql8410 + q1869 + q1849 + 1868+ ql1858 +q1848
+ql8h=1.0219

6) q19611 +ql19610 +q19410 + q1969 + q1949 + q19h =8.1752

7) qe611 +qc610 + qed410 +qe69 + qed49 +qe68 + qc58+n]c48;i-qc67+q05?
+qcd7 +qe37 + qe56 +qed6 + qe36 +qed5 +qe3s + qedd +qe3d4 +qe2d

+qc43 + qe33 +qe23 + qe32 + qe22 + qe31 +qch = 15,72

8) ql9611 +ql8611 +ql7611 +ql6611 +ql5611+ ql4611 +qco6ll = 14036

9) ql19610 +q18610+ql17610 +ql6610 +ql5610+ ql4610 + qc610 = 1.7546

10) q19410 +ql18410+ q17410 +ql6410 +ql15410 + q14410 +qc410 = 0.7805
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11) q1969 +ql869 + q1769 + q1669 + q1569 + q1469 + qc69 = 2.0052
12) ql949 +q1849 + q1749 + q1649 + q1549 + q1449 + qc49 = 0.892
13) qlI868 +ql1768 +ql668 + ql1568 + q1468 + qc68 = 0.2507
14) ql858 +ql1758 + ql658 + q1558 + q1458 +qc58 =0.9154
15) ql1848 +ql1748 + q1648 + q1548 + q1448 + qc48 =0.1115
16) ql767 +ql667 +ql567 +ql467 +qc67 = 1.5039

17) ql1757 +ql657 + q1557 +ql457 + qcS57 = 5.4924

18) ql747 +ql647 +ql547 + ql447 + qcd47 = 0.669

19) ql1737 +ql1637+ql537 +ql1437 + qc37 =0.3528

20) ql656 +ql556 +ql456 +qcS6 =7.3232

21) ql646 +ql546 + ql446 + qc46 = 0.892

22) ql636 +ql536+ql436 +qc36 = 0.4704

23) ql1545 +ql445 +qc4S =0.892

24) ql535 +ql435+qe35 =0.4704

25) ql444 +qc44 =09143

26) ql434 +qc34 =0.4822

27) ql424 +qc24 =11.2369

28) qe43 =0.2007

29) qc33 =0.1058

30) qe23 =2.4666

31) qc32 =03528

32) qc22 =8.2221

33) qe3l =0.1176

34) qlSh +ql8h+ql7h +ql6h +qlSh+ ql4h+ qch = 5,50

onde evilou-se escrever as variaveis cujo coeficiente de custo é M. A solugao, através da aplicagdo

da Regra do Canto Noroeste, possibilita a utilizagao da aproximagao de Tiplitz (equagdo 4.29).
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Para o caso analisado de AT,,;, = 12°C a resolugdo para o nimero minimo de unidades de
transferéncia de energia indicou a existéncia dos seguintes "matches" entre as correntes de
processo entre si ¢ entre essas e as utilidades: y,, = 1 — uma associa¢do entre a corrente de
gasoleo e a corrente de nafta; y, ; = 1 — uma associa¢d@o entre a corrente de gasoleo e a corrente
de oleo combustivel leve (LCO); y,, = 1 — uma associa¢do entre a corrente de gasoler
corrente de oleo decantado (Odec Prod); y, s = 1 — uma associag¢ao entre a corrente de gLooico
a corrente de 6leo combustivel pesado (HCO); y,, = 1 — uma associagdo entre a corrente de
gasoleo e a corrente de 6leo decantado para reciclo (Odec Rec); y., = | — uma associagdo entre
a corrente de oleo decantado (Odec Prod) e as utilidades de resfriamento (1 "cooler"), y ;=1 —
uma associacdo entre a corrente de 6leo combustivel leve (LCO) e as utilidades de resfriamento (1
"cooler"), y., =1 — uma associagdo entre a corrente de nafta e as utilidades de resfriamento (1
"cooler"); e finalmente a necessidade de haver a intervengao do forno, estipulada por y, ;= 1,0
que perfazem o numero minimo de associagdes necessarias e que realizam a M. R. E., como sendo
9. Deve-se notar que no projeto real em operagdo, para esse mesmo parametro de diferenga de
temperaturas, o numero de "coolers" encontrado € 4 (e neste estudo, mostra-se a possibilidade de
serem usados apenas 3). Lembrando-se da estimativa para o minimo nimero de equipamentos
térmicos, através da Tecnologia "Pinch", dada pela equagdo (2.4) aplicada acima ¢ abaixo do
"pinch point", tem-se que abaixo desse ponto o nimero minimo de trocadores seria 4 + 1 - 1 =4,

e acima daquela regido seria 5 + 1 - 1 = 5. Portanto, 0 nimero minimo de associa¢des termicas
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para a rede apresentada seria 9, o que concorda perfeitamente com o resultado obtido atraves da
resolugao do P L1 relaxado. Nas figuras que seguem - Fig. 6.5 até a Fig 6.13 - sdo apresentados

0s projetos para as varias redes de trocadores de calor, obtidas para um dado valor de AT . - de

min
8°C ate 40°C - que ja levam em conta a maxima recuperagdo energélica € o menor numero de
equipamentos de transferéncia de calor. A separa¢do de correntes a partir do "pinch point", foi

realizada com o auxilio de um procedimento heuristico por nés desenvolvido, que agora passamos

a descrever

6.1 ALGORITMO PROPOSTO

Para o projeto da rede de trocadores de calor capaz de executar a maxima recuperagio
de energia (M.R.E.), € proposto um algoritmo diferente do apresentado em LinnhofT et al (192°
Sem duvida, o algoritmo exposto nesta referéncia deixa indefinidas as correntes que por.
tenham de ser subdivididas, dificultando a implementagdo do mesmo. Para superar essas
dificuldades, propomos um "algoritmo de eliminagdo" baseado no uso das seguintes
desigualdades, que sempre sdo satisfeitas em cada lado de um PP (LinnhofT et al.,1982).

- Acima do PP: as correntes presentes no PP satisfazem:

Z Cpy < Z Cpe (6.1)

- Abaixo do PP: as correntes presentes no PP satisfazem:

D Cpe < Cpy (62)

onde Cp = (dQ/dT)re. Estas desigualdades se tornam claras a partir da Fig.2.7. O procedimento
proposto, emprega como regra heuristica que a corrente quente de maior CP deve ser casada, na
auséncia de restri¢des de projeto, com a corrente fria de maior CP, alocando-se um trocador de

calor entre essas correntes. Este critério ¢ adotado desde que seja respeitada a "regra de Cp " de
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LinnhofT (ver Anexo 3), e desde que as desigualdades (6.1) ou (6.2) sejam atendidas pelas demais
correntes presentes no PP. Nessas condigdes, as correntes quente € {ria de maior Cp sdo casadas
¢ elimmadas do problema restante. Aplica-se este procedimento at€ a eliminagao da ultima
corrente quente (acima do PP) ou fria (abaixo do PP).

As principais vantagens deste procedimento sdo. 1-) a priorizagdo das correntes de maior
capacidade termica, deixando claras as correntes a serem subdivididas na auséncia de imposigdes,
2-) de permitir a incorporagdo de imposig¢des ou restri¢des de projeto, e por fim 3-) deslocar
eventuais necessidades de subdivisdo para as menores correntes. O algoritmo completo de

eliminagao € entao o seguinte.

-acima do PP

1. Verificar a desigualdade (6.1) (Se nao for obedecida, a solugdo € impossivel e deve-c
passar a etapa 5),
2 Verificar se existem correntes quentes ndo casadas. Se ndo existirem o procedimento
esta encerrado (etapa S);
3 Tomar entre as correntes nao casadas, as correntes quente e fria com maior CP |
4 Verificar se CPH < CPc .
— se tal nao ocorrer, CPii deve ser subdividida em duas correntes, uma com CPHI < CPC
(aqui alocando um trocador de calor com a corrente CPC), e outra com CPH2 > CPui - CPc,
voltar a etapa 3,
— se valer a igualdade, alocar trocador de calor e voltar a etapa 2,
— se valer a desigualdade, verificar se a desigualdade (6.1) € satisfeila para as restantes.
— se for satisfeita, alocar trocador de calor e voltar a etapa 2,
— se ndo for satisfeita, subdividir CPC em uma corrente com CPc1 > CPH (aqui
alocando um trocador com a corrente CPyy) e outra com CPc2 < CPc - CPH; voltar a etapa 3,

5. Fim do procedimento.
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Mesmo procedimento acima, invertendo-se os indices "C" e "H", e usando-se a

desigualdade (6.2) em lugar da desigualdade (6.1).

A alocagdo de cargas termicas segue a mesma regra heuristica (do maior valor possivel)

adotada por Linnhoff et al (1982). No Anexo 3 deste trabalho, analisa-se uma unidade de

destilagdo de petroleo, a luz do procedimento heuristico proposto.
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- N LCO  240C
40 C L )
0.96 MW ! AQUECIMENTO =50MW
! RESFRIAMENTO = 15,80 MW
|
13.86 MW 130C AT min
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( i ) N\ ODEC PROD 320 C
|
i 13,73 MW
! HCO 245C
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ABAINO DO PINCH POINT

Pinch Point = 122 ¢
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|

Fig 6.5 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagao Energética € ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um

Alim =8°C,
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Fig.6.6 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagiao Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um
Nl =12°C,
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Fig.6.7 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima

Pinch Point = 114 C

6,89 MW

ACIMA DO PINCH POINT

Recuperagdo Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para

ATpin = 16°C.
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Fig.6.8 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagdo Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um
ATqin =20°C.
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Fig.6.9 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagao Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um

T _ Op
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Fig 6.10 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagao Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um

Al =B
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Fig 6.11 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperag¢ao Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um
AT =32°€,
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Fig.6.12 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagdo Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um
AT ity =367C.
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Fig.6.13 - O projeto para a rede de trocadores de calor e resfriadores, que atende a Maxima
Recuperagao Energética e ao Menor Numero de Equipamentos Térmicos, para um
AT psin = 40°C.

Na Fig. 6.14 a seguir, foram colocados os valores das areas de troca térmica total, para
cada rede, em tungdo do parametro AT minimo (desde 8°C ate 40°C, como pode ser observado

no grafico).
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Fig. 6.14 - Areas de troca térmica, para as diversas redes, em fun¢do do AT minimo e do
consumo de combustivel no forno.

Na Tabela 6.3 estdo colocados os valores das areas de cada trocador de calor (e também
coolers) de cada rede, para um determinado AT minimo. O procedimento de calculo dessas areas
seguiu 0 meétodo classico da DMLT, e encontra-se detalhado no Anexo 4 Nessa tabela, o
trocador | refere-se ao permutador de calor entre o gasoleo (circulando no casco) e a nafta
(circulando nos tubos), o trocador 2 envolve a transferéncia de energia entre a nafia (circulando

no casco) e a agua de resfriamento (circulando nos tubos), o trocador de calor 3 refere-se a troca
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de calor entre o oleo combustivel leve (LCO) que circula no casco e a agua de resfriamento,
circulando nos tubos; o trocador de calor 4 refere-se a troca de calor entre o 6leo decantado de
produgdo (ODEC PROD) circulando no casco e a agua de resfriamento, circulando nos tubos, o
trocador de calor 5 € um permutador envolvendo o LCO (que circula no casco) e o gasoleo
circulando nos tubos, o trocador de calor 6 € um permutador envolvendo o ODEC PROD (que
circula nos tubos) e o gasoleo circulando no casco; o trocador 7 é um permutador de calor que
envolve o gasoleo (no casco) e o oleo pesado (HCO) circulando nos tubos, e finalmente, o
trocador 8 € um permutador de calor envolvendo o gasoleo (no casco) e o ODEC REC (nos
tubos).

O trocador 1 ¢ do tipo com 4 passagens de fluido no casco e 8 passagens de fluido pelos
tubos; o trocador 2 ¢ do tipo com 2 passagens de fluido no casco e 4 passagens de fluido pelos
tubos; o trocador 3 € do tipo com 4 passagens de fluido no casco e 8 passagens de fluic
tubos, o trocador 4 € do tipo com 1 passagem de fluido no casco e 2 passagens de fluido pelos
tubos, o trocador 5 € do tipo com 2 passagens de fluido no casco e 4 passagens de fluido pelos
tubos; o trocador 6 € do tipo com 6 passagens de fluido no casco e 12 passagens de fluido pelos
tubos; o trocador 7 € do tipo com 6 passagens de fluido no casco e 12 passagens de fluido pelos
tubos ate o AT de 16 °C e com 3 passagens de fluido no casco e 6 passagens de fluido nos tubos,
do AT de 20 °C em diante; o trocador 8 € do tipo com 4 passagens de fluido no casco e 8

passagens de fluido pelos tubos.

ATmin (°C) 8 12 16 20 24 28 32 36 40

Trocador | 2189 1509 1124 850 652 494 373 244 189
Trocador 2 658 679 700 720 738 753 768 781 795
Trocador 3 168 168 168 168 168 168 168 168 168
Trocador 4 181 181 181 181 181 181 181 181 181

Trocador 5 187 161 143 129 119 110 102 96 91

Trocador 6 4836 2550 1645 1276 1043 882 764 664 602
Trocador 7 3752 2945 2356 2015 1688 1495 1266 1149 1019
Trocador 8 586 534 489 453 422 369 346 327 310
Area Tot. (m?) 12557 | 8727 6806 5792 5011 4452 3968 3610 3355

Tabela 6.3 - Areas totais das redes atendendo a M R.E. e ao Minimo Numero de Equipamentos
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Na Tabela 6.4 abaixo, aparecem os valores dos minimos consumos de utilidades
(aquecimento UQ (em MW) e resfriamento UF (em MW)) para cada AT minimo. Neste ponto, €
importante salientar que o consumo real da etapa de pré-aquecimento da Unidade de
craqueamento catalitico, € de 10,61 MW para aquecimento da carga de gasoleo (através da
intervengdo do forno) e de 21,01 MW para a etapa de resfriamento (agua de resfriamento,

utilizada nos coolers). Observa-se na Unidade real, a utilizagdo de um quarto "cooler”, na tarefa de

resfriamento.
AT, (°C) | UQ(MW) | UF (MW)
8 5,0 15,8
12 5,9 16,6
16 6.9 17,3
20 7.8 18.0
24 8,7 18,8
28 9.6 19,5
32 10,6 20,2
36 11,4 209
40 123 21,6

Tabela 6.4 Utilidades consumidas pela rede, para cada valor de AT min.

A seguir, na Fig. 6.15 aparecem estimativas para os custos dos equipamentos térmicos da
rede com M. R. E. e com o menor numero de unidades de transferéncia de energia, para cada
valor analisado da menor diferenga de temperaturas AT min. Dessa figura, observa-se que ha um
minimo na curva de custos totais anualizados, para o valor de AT min = 12°C. Para essa diferenga
de temperaturas minima, 0 compromisso entre o custo da area de troca térmica dos equipamentos
e o custo da energia alcangam um ponto de 6timo. Ainda, com relag@o a essa figura, as expressoes
usadas para as estimativas dos custos das areas de troca térmica dos trocadores de calor, das
varias redes € dada pela equacdo (5.1). A estimativa para o custo dos fornos € fornecida pela
equagdo (5.4). A anualizagao dos custos dos equipamentos € dada pela equagdo (5.7) ¢ a

estimativa para o custo das utilidades de processo € dada pela equagdo (5.6).
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Fig. 6.15 - Estimativa para os custos totais anualizados, para as varias redes, atendendo a Maxima
Recuperag¢ao Energeética e ao Minimo Numero de equipamentos.

Pela Fig. 6.15, pode-se observar que a situagao mais favoravel para a rede de trocadores

de calor analisada, deveria considerar a menor diferenga de temperaturas ao redor de 8 °C, para

que fosse alcangada a situagdo mais favoravel do ponto de vista econdmico (de todas as

possibilidades com M. R. E.) para a etapa de pré-aquecimento do gasoleo. Observando-se

atentamente essa figura pode-se notar que o custo anualizado dos trocadores de calor da rede
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passa por um valor minimo ao redor de 16 °C. Entretanto, o custo anualizado do forno da unidade
faz com que o custo total anualizado (alem do custo das utilidades de processo) seja mais elevado
do que para a rede com 8 °C. Sendo possivel de implementagdo, esta ultima rede consumira bem
menos combustivel nos fornos (5,0 MW comparados aos 10,6 MW atuais, resultando em uma
economia da ordem de 53%) e agua de refrigeragio (15,8 MW comparados aos 21 MW atuais, 0

que leva a uma redugio de 25%) e tera um menor custo de investimentos anualizado.
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CONCLUSOES

1-)  Este estudo teve o objetivo de analisar os diversos processos industriais, a luz dos
Métodos de Otimizagdo, procurando a melhor distribuig¢do e arranjo de equipamentos térmicos,
que possam levar a0 menor consumo energético associado ao objetivo de menor custo. A analise
do caso estudado em maior profundidade - uma bateria de pré-aquecimento, da eta
craqueamento catalitico da Refinaria de Paulinia da PETROBRAS - permite tirar conclusoes de
relevancia para a aplicagao dos Métodos de Otimizagdo em diversos setores industriais

Os Métodos de Otimizagdo utilizados neste estudo foram “A Tecnologia Pinch”,
(desenvolvida por B. Linnhoff e colaboradores) e alguns métodos da "Programagdo Matematica”,
particularmente a colocagdo do problema energético como um Problema de Transporte, em
Programagao Linear.

A partir de informagdes colhidas na unidade industrial estudada (diagramas de disposigao
de equipamentos na area de operagdo, além de dados de temperaturas terminais de correntes ¢
informagdes entalpicas) foi aplicado o método de intervalos de temperatura e levantadas, para
cada intervalo as "disponibilidades" energéticas das correntes, em transferir ou receber energia
Montadas essas "células" de transferéncia de energia, procurou-se formular o problema de se
obter, fixando-se um certo parametro - a menor diferenga de temperaturas observada, na rede de
equipamentos térmicos da unidade- as minimas necessidades de aquecimento e de resfriamento da
unidade, a serem supridas por utilidades de processo (vapor de aquecimento, combustivel

queimado, agua de resfriamento, etc ). Essa formulagdo seguiu o modelo do Transporte,
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proveniente da Programagdo Linear. Essa etapa € passivel de resolu¢do pelo Metodo do Canto
Noroeste, uma vez estando o problema energético bem formulado, nao ferindo o Primeiro ¢
Segundo Principio da Termodindmica.

A etapa seguinte do processo de Otimizagao foi a procura do menor numero de
equipamerntos térmicos para a unidade industrial em estudo, atendendo as minimas necessidades
de utilidades, encontradas no item anterior. Nesta etapa, o problema € formulado como um
problema de Programagdo Inteira da Programagao Matematica, posteriormente convertido em
um problema de Transporte da Programagao Linear.

Em seguida foi formulada uma modificagdo do procedimento heuristico proposto por
Linnhofl, para a obtengdo da distribuigdo das cargas térmicas e calculo das areas dos
equipamentos térmicos para a rede otima, do ponto de vista energético.

Por fim, foi feita uma varia¢dao no valor da menor diferenca de temperaturas de modo
obter as varias redes otimas Nesta fase foi realizada uma avaliagdo econdmica do p
industrial, no que respeita as varias redes Otimas obtidas, objetivando a busca da melhor

configuragao do ponto de vista economico.

2-) Realizou-se uma analise Termodindmica do Métodos de Otimizagdo conhecido pela
denominag¢io de "Tecnologia Pinch", uma vez que a literatura nao torna simples de entendimento
as relagdes entre a Tecnologia € o Primeiro € o Segundo Principios da Termodinamica. Esta
analise por sua vez, deu origem a um artigo apresentado no IV ENCIT (1992), no Rio de Janeiro,

e ¢ apresentada no Anexo 3.

3-) Na etapa de obtengdo das propriedades temodinamicas das correntes de processo
envolvidas no caso analisado, realizou-se, um extenso levantamento de propriedades de
hidrocarbonetos (capacidade calorifica, peso molecular, densidade, ponto de ebuligdo, viscosidade,
temperatura critica, estimativa da composi¢ao dos hidrocarbonetos quanto a porcentagem de

naflénicos, parafinicos e aromaticos, etc.) encontrados na Industria de Petroleo que pode servir
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como uma fonte de referéncia para trabalhos futuros, nessa area. Esse levantamento encontra-se

no Anexo |

4-)  Foi desenvolvido um algoritmo computacional baseado na Tecnologia Pinch, para a
procura das minimas necessidades energéticas envolvidas em processos industriais. Este
procedimento foi utilizado em varios casos encontrados na literatura (analise de plantas
petroquimicas, de alimentos e de uma unidade de destilagio de petroleo) e seu desempenho
mostrou-se bastante satisfatorio. Ele permite a estimativa do minimo consumo energético de uma
unidade industrial, conhecendo-se as temperaturas terminais e as contribui¢des entalpicas das
correntes de processo envolvidas. Esse procedimento computacional foi aplicado ao problema do
preé-aquecimento da carga de gasoleo, na unidade de craqueamento catalitico, da REPLAN, para
diversos valores da minima diferenga de temperaturas, visando o consumo minimo de en

Este estudo permitiu a apresentagdo de um artigo no X - Congresso Brasileiro de Engc.uiaiia

Quimica, em 1994, em Sao Paulo.

5-) Foi proposta uma alteragao (apresentada no Anexo 3, deste trabalho) ao procedimento
heuristico apresentado na literatura (LinnhofI’ et. al., 1982) com respeito a Tecnologia Pinch, que
nos parece mais clara quanto as necessidades e prioridades de separagdes das correntes ("splits")
nos processos industriais a serem analisados. E com esse procedimento heuristico que as redes de

trocadores de calor s3o projetadas.

6-) O conjunto de procedimentos aplicado neste estudo tem por objetivo apresentar, mais que
uma solugdo otima, uma gama de opgdes factiveis de modo a que um elemento decisor da
industria, possa escolher a configuragdo energética que melhor lhe aprouver, para um dado
processo. Além disso, sua implementagao ¢ de estrema simplicidade podendo em muitos, casos ser

feita manualmente pelos elementos encarregados do projeto de plantas industriais.
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7-) O tratamento do problema energético através da formulagdo do problema do transporte,
embora ja abordado na literatura (Cerda et al., 1983), ainda tem um promissor potencial de
utilizagdo, destacadamente em nosso pais, uma vez que uma rapida estimativa energética de um
processo, pode ser efetuada de maneira eficiente € pouco onerosa, permitindo a tomada de
decisdes no ambilo gerencial, e sobretudo, mostrando a diregdo para a maxima recuperagao
energética (o que representaria uma possibilidade, mesmo ndo sendo atinjido esse ponto 6timo, de
provocar melhorias significativas no processo). Além disso, ndo obstante seu estabelecimento na
resolugdo de problemas energéticos por Cerda et al (1983a) e outros pesquisadores, desde ha
algum tempo, a formulagdo do transporte permitiu que fosse desenvolvido um artigo apresentado
em Florenga, Italia (Bannwart & Rossi, 1994). 0 que evidencia a consideravel atualidade da
aplicagdo desse método aos problemas industriais de transferéncia de energia, sobretudo os

processos caracterizados por um elevado consumo energético

8-) Como ja enfatizado, este trabalho também foi aplicado a outros setores industriais, tais
como os setores petroquimico, de alimentos e quimico. Essas aplicagdes centraram-se na busca
pelo minimo consumo de energia das unidades analisadas (constituindo-se de problemas reais
descritos na literatura), para os quais a solugdo encontrada mostrou-se de pleno acordo com o
esperado. No caso especifico da unidade de destilagdo de petroleo, o rearranjo da unidade
indicado como solugdo, ndo so6 levou a uma redugdo no consumo de energia, como também
descartou a necessidade da instalagdo de um novo forno de processo. Em sintese, o potencial de

aplicag@o do conjunto de procedimentos mostrados neste estudo € ainda muito grande.

9) Neste trabalho, o projeto termodinamico da rede de trocadores de calor foi feito usando-se
um algoritmo que emprega certas regras heuristicas para a subdivisdo (spl/iting) de correntes.
Assim, uma sugestao para trabalhos futuros seria o desenvolvimento de rotinas que incorporem as
etapas do projeto termodinamico da rede na propria formulagdo matematica do problema de

Transporte
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10)  Pode-se tambeém sugerir que futuros trabalhos nessa area abordem a utilizagio da
Programagéo Multi-Objetiva (Steuer, 1985) na busca do compromisso entre o minimo consumo
energetico e o minimo custo econdmico. Nessa situagdo, poder-se-ia utilizar o procedimento
conhecido como Metodo dos Pesos (Steuer, 1985), para a resolugao desse problema, uma vez que
teriamos uma situagao com dois objetivos (Minimizar a area de troca térmica dos equipamentos da
rede e minimizar o consumo de combustivel queimado nos fornos). Na formulagio desse problema

teriamos como fungao objetivo a seguinte expressio.

Mnr{{f(z,,:z,--;zk)}
tal que f(x) =z,  1<i<k

xeds

Sendo U conhecida como fungao utilidade e que engloba os objetivos a otimizar (no caso
da rede de equipamentos, f;(x) poderia ser a area de troca térmica enquanto que uma f5(x) poderia
ser 0 consumo de combustivel no forno da planta). S como ja discutido anteriormente, representa
o espago das solugdes factiveis para o modelo multi-objetivo. De acordo com Steuer (1985). a
dificuldade de se resolver esse problema reside na impossibilidade, para muitas situagdes, de se
encontrar a fungao utilidade U e dessa foﬁna, ndo haveria outra hipotese a ndo ser procurar de
alguma maneira o espago de compromissos ("tradeofls") entre os objetivos do problema. Sendo
assim, o metodo de resolugdo poderia ser o de minimizar a soma dos objetivos envolvidos,
ponderados por algum fator, sujeitos as mesmas restrigdes as quais o problema puramente

energético (busca da M. R. E ) esta sujeito.
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ANEXO 1
CALCULO DAS PROPRIEDADES

TERMODINAMICAS DE
HIDROCARBONETOS LIQUIDOS

Al.1 - DENSIDADE E GRAUS API

AL1.1 - DENSIDADE

A densidade de hidrocarbonetos liquidos € comumente calculada na temperatura de 60°F,

tendo como base de comparagao a agua também a temperatura de 60°F (diz-se dessa comparagio:

d;':u“:—i) A seguinte expressao ¢ comumente utilizada para o calculo da densidade de

hidrocarbonetos liquidos:

d(f'”.‘_’_'f) . d(mﬂi)wL 0,0004168 (AL.1)
60" F

1%¢ 0
2°¢ 0,4
4|I(-

onde d %L representa a densidade do hidrocarboneto liquido, coletada a 20°C comparado a agua
a4°C Limitagdes: ndo existe previsdo de densidade abaixo de 0,45 para d 27 Isto € considerado

uma anormalidade no processamento e neste caso o 14”—‘- recebera o valor de 0,45 A equagdo



(Al.1) foi obtida através de uma regressdo linear aplicada aos dados da “Tabela Pratica de

Conversoes das densidades e dos volumes dos produtos de petroleo d$°L para d2°, da

Refinaria Presidente Bernardes, de Cubatdo, da Petrobras, compilada em 1971.

Al.1.2 - GRAUS API

Uma outra maneira igualmente encontrada para se expressar a densidade de
hidrocarbonetos € através da graduagio API, e que pode ser obtida de forma direta pela seguinte
equagao:

141,5 (Al2)
API = ~131,5

60°F
60" F

De (Al.2) pode-se inferir que quanto maior for a densidade do hidrocarboneto liquidc

menor sera seu grau API

Al.1.3 - DENSIDADE DE HIDROCARBONETOS LiQUIDOS EM FUNCAO DA
TEMPERATURA

Este procedimento procura estimar a densidade de um hidrocarboneto liquido, a uma dada

temperatura conhecendo-se sua d%, Para tanto, existem duas expressdes para as faixas de

Graus API dos hidrocarbonetos liquidos:

a-) para API variando de 10 a 110, a expressao utilizada é:

5 1 \
ZLT“ “{ZA(: ). ()™ b (A1.3)

b-) e para API <10 e API > 110, as expressoes sdo.



5

Ad=d, - ZT:"“.(ZA(i,j).dEH]J
=1

i=1

onde d ¢ representa a densidade do hidrocarboneto na temperatura desejada;

Ty representa a temperatura desejada. em °F;

(A1.4)

(Al1.5)

Ad representa uma corregdo para densidades APl menores do que 10 ou maiores do que 110,

e d. representa uma densidade base para os calculos de corregio:

AP <10

—  d.=1.000

AP =110 - d, =0,58592

e os valores de A(i,j) aparecem na Tabela Al.1 abaixo:

A(ij) 1 2 3 4 5
1 20,0526718  0,0403698 -0,00350920 0,282361 E-6 -0,673761 E-9
2 00131790  -0,206238  0,00176559 -0,150598 E-5 0,298091 E-8
3 0241196 0382718  0,00329371 0,297583 E-5 -0,498288 E-8
4 0,216263  -0,310248  0,00270260 0,257835 E-5 -0,372653 E-8
5 0211875  0,0930543  0,00823689 0,826410 E-6 -0,105095 E-8

Tabela Al.1 - Valores de A(i,j) para o calculo das densidades em fungao da temperatura.

Obs: essa expressdo para o calculo de hidrocarbonetos liquidos, em fungido da temperatura,

funciona bem para produtos craqueados nao tendo sido testada para produtos de destila¢@o direta.

Nido leva em conta a varia¢do do tipo da molécula (se parafinicos, nafténicos ou aromaticos) de

acordo com Herrmannn Jr. et al_, (1990).
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Al.2 - CARA?.TER[ZAC;\O' DE HIDROCARBONETOS COM ENFASE NAS
FRACOES DE PETROLEO

Tendo em vista a necessidade de se obter correlagdes, ¢ comum designar os
hidrocarbonetos individuais nas suas varias séries, por um parametro numérico que os caracterize.
Para misturas complexas tais como as fragdes de petroleo, normalmente utilizam-se parametros
derivados de testes de inspegdo. Dentre esses parametros, podemos citar cinco pontos de ebulicio
e o fator de caracterizacdo de Watson (K) como os de maior utilidade. Esses, podem ser obtidos a
partir de informagdes de densidade e dos resultados dos testes de inspe¢do de uma determinada
mistura.

Dentre os testes de inspegdo, podemos destacar os testes ASTM, e o do Ponto de
Ebuli¢do Verdadeiro (TBP) que siao métodos de destilagdo analiticos, comumente usados para
definir as caracteristicas de volatilidade das fragdes de petroleo e de outras misturas complexas.
Ambos sdo destilagdes em batelada e diferem principalmente quanto ao grau de fracionamen:
obtido durante a destilagdo. As destilagdes ASTM, sdo mais largamente usadas do que as
destilagbes TBP por serem mais simples, menos onerosas, requererem menos amostras, €
necessitarem de um tempo de execugdo, em geral, dez vezes menor. Além disso, as destilagdes
ASTM sdo padronizadas enquanto as TBP podem variar tanto em procedimentos quanto em
aparatos experimentais.

Os Métodos ASTM comumente em uso, de acordo com os tipos de compostos analisados,
$30:

Meétodo ASTM D 86 - E um teste de destilagio realisado a pressio atmosférica e
empregado para caracterizar gasolinas usadas em motores, gasolinas de aviagdo, combustiveis
empregados em turbinas de avido, naftas, gasoleos, oleos combustiveis destilados e produtos de
petroleo similares.

Meétodo ASTM D 216 - Este ¢ um teste realizado também a pressdo atmosférica, e

especifico para gasolinas naturais.
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Método ASTM D 1160 - Este método é empregado para produtos pesados derivados do
petroleo que podem ser parcial ou completamente vaporizados a uma maxima temperatura de
liquido de 750°F (398,9°C), a pressdes absolutas inferiores 4 1 mm Hg (0,133 Pa), e condensados
como liquidos a pressao do teste. A faixa de pressdes absolutas atingidas pelo teste pode variar

entre 1 mm Hg (0,133 Pa) e 760 mm Hg (101,32 Pa)

TBP - As destilagdes TBP sdo realizadas em colunas com numero de pratos teoricos
variando entre 15 e 100, e a relativamente elevadas razdes de refluxo (p. ex. 5 para 1, ou mais
alta). O elevado grau de fracionamento nessas destilagdes, proporciona uma acurada distribuigdo
de componentes para a mistura analisada. A falta de um procedimento padronizado, na analise ¢
uma desvantagem perante os métodos ASTM, mas as variagdes entre as medidas de varios
laboratorios, sdo pequenas devido a abordagem, que € usualmente alcangada, proxima a separagio

ideal de componentes.

Al.2.1 - PONTOS DE EBULICAO CARACTERISTICOS PARA AS FRACOES DE

PETROLEO

O ponto de ebuligdo volumétrico molar meédio (VABP), de uma fragao de petroleo € a

meédia ponderada das temperaturas de destilacago ASTM D 86, depois que 10%, 30%, 50%, 70% e

; . : Tio + T+ 750+ 779+ Toq & .
90% em volume foi destilado, 3 - Outro parametro comumente calculado € o

coeficiente angular da curva de destilagdo ASTM D 86, assumindo-se linear o trecho entre 10% e

Too—1,
90% de volume destilado, e obtido em graus Fahrenheit por porcentagem de destilado: ;B_l}f

Com esses dois parametros, pode-se obter os valores dos demais pontos de ebuligao das fra¢oes
de petroleo, atraves da Fig. 2B1.1 da literatura (Daubert and Danner, 1980): Ponto de Ebuligao
Médio, em massa (WABP), Ponto de Ebuligado Médio Cubico (CABP), Ponto de Ebuli¢do Médio
Molar (MABP) e o Ponto de Ebuligio Médiano (MeABP), todos em UF, através das seguintes

equagoes:
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VABP = Tio+ Too + To + Ty + Ttm

i - 5
WABP = VABP+ (Valor lido na Fig.2B1.1)
MABP = VABP+ (Valor lido na Fig.2B1.1)
CABP = VABP +(Valor lido na Fig.2B1.1)
MeABP = VABP+ (Valor lido na Fig.2B1.1)

(A1.6)
Existe um fator de corregdo, que necessita ser levado em conta, quando se esta
trabalhando com as destilagdes ASTM D86 e se obtém temperaturas de destilagdo maiores do que

475°F. Essa correcdo ¢ dada, em g 73 pela seguinte equagao:

logD = —1,587+0,00473.T (A1.7)

Al.2.1.1 - FATOR DE CARACTERIZACAO DE WATSON (K) PARA FRACOF
DE PETROLEQ

O fator de caracterizagao de Watson (K) representa uma espécie de indice de parafinidade
para as fracdes de petroleo. Quanto maior for o valor de K para um dado hidrocarboneto, maior
sera 0 seu grau de saturagdo. A estimativa desse parametro € normalmente efetuada através de
nomogramas, tal qual o da Fig 2B6.1 da literatura (Daubert and Danner, 1980), onde pode-se
obter K conhecendo-se o valor do Ponto de Ebuli¢do Mediano (MeABP) e o valor da densidade a
60°F, relativa a agua também a 60°F, da mistura de hidrocarbonetos de interesse.
Alternativamente, embora ndo comumente recomendavel, pode-se estimar o valor de K através da

seguinte equacao.

YMeABP (A1.8)

60"F
60"F



onde MeABP devera estar em R.
Devido ao fato de termos em maos os valores referentes a um teste de destilagdio TB.P.,
para o Gasoleo, utilizaremos a equagdo acima, para a estimativa do fator de caracterizagdo de

Watson para o Gasoleo.

Al.2.1.1.1 - CALCULO DO FATOR DE CARACTERIZACAO PARA O
GASOLEO

Na Tabela Al.2, estdo dispostos os dados relativos a destilagado do Gasoleo, que foram

fornecidos pela REPLAN.

(%) de Liquide Evaporado 0 10 30 50 70 90 100

Tbnqmrauua(oC) 390 413 458 494 529 606 732

Tabela A1.2 Dados fornecidos pela REPLAN, relativos ao Gasoleo.

A primeira providéncia a ser tomada foi a conversiao das temperaturas para graus Farenheit
(TCF) = 18 x TC) + 32,) e a disposi¢ao dessas informagdes em um grafico, em fungao da
porcentagem de gasoleo destilada, tal como aparece na Fig. Al.1. Devido a necessidade de se
obter um Ponto de Ebulicio Médio para a mistura de fragdes que compde o Gasoleo, partiu-se
para o ajuste dos dados de destilagdo, como fungdo da porcentagem destilada. O ajuste foi

conseguido através de um polinémio interpolador de grau 3, cuja expressdo €:
TBP(%) = 0,0015899.(%)" —0,189492 (%) +9,10372.(%) + 720,186 (A1.9)

com TBP(C) em “C. O Ponto de Ebuliao Médio, sera calculado através da seguinte integral:

20=100
fTBP(%)
e Al1.10
100 ( )

TBP=



128

onde TBP representa o Ponto de Ebuligio médio para o Gasoleo, em 'F. Através dessa integragio,
obteve-se o valor de 941,2 "F (505,1 °C ) como uma razoavel estimativa do Ponto de Ebuligao
Médio do Gasoleo, que juntamente com o valor de sua densidade a 60'F, sera utilizado na
equacgdo (Al 8). Das informagdes fornecidas pela REPLAN, observamos que, para o Gasoleo, foi
obtido o valor de sua densidade a 20"C tendo como referéncia a agua a 4°C (0,93). Atraves da
equagdo (Al 1), podemos estimar a densidade do gasoleo a 600F, relativa a agua a 60°F. O valor
dessa estimativa € de 0,9338. Desta forma, o fator de caracteriza¢do estimado para o Gasoleo €

obtido da equacido (A1.8) como:

Y941,2+460, . o

0,9338

portanto, para o Gasoleo K = 11,98

A1.2.1.1.2 - CALCULO DO FATOR DE CARACTERIZACAQ DAS DEMAIS

FRACOES DE PETROLEO

As informagdes contidas na Tabela A1.3, dizem respeito as demais fracdes de petroleo

importantes para este trabalho, seguindo testes de destilacdo ASTM D 80, e que de igual maneira,

foram fornecidas pela REPLAN.
CORRENTE 10% 30% 50% 70% 90%
NAFTA 1735%c | 195.1°% | 207.7°C | 216.4°%C | 2293°C
LCO 2420°c | 259.1% | 2649°C | 2706°%C | 285.7°C
ODEC PROD 328.0°C | 348.6°C | 367.0°C | 389.4°% | 4157°C
HCO 2745°C | 2941% | 3035°% | 3107° | 325.0°C
ODEC REC 3280°C | 3486°C | 367.0°C | 389.4°C | 415.7°C

Tabela A1.3 -  Temperaturas observadas para as dadas fra¢des de petroleo, em fungdo da

porcentagem de liquido evaporado
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Para cada uma das correntes acima, partiu-se para a obtengdo de seu fator de
caracterizagdo. Como ponto de partida, procurou-se conhecer os seus diversos pontos de
ebuligdo. Para tanto foi utilizada a primeira das equagdes (A1.6), conjuntamente com o coeficiente
angular de cada fracao de petroleo de interesse; e em seguida foram tirados os demais pontos de

ebuligdo por intermédio da literatura (Daubert and Danner, 1980) e das demais equagdes (A1.6).

800.00 — i R
{1 |
! Teste de Destilagio TBP para o gasoleo :
_i | x Pontos experimentais | X
|| ——— TBINC)= 3823 - 5.057%%0) -.1053% %) 2 -G.00088%( ) 3 ;
700.00 — - -
O 600.00 — /X
o "
=
o _
2 "
= 5
500.00 —
= =
400.00 - X
300.00 — ! I i : : |
0.00 20.00 40.00 60.00 80.00 100.00

Porcentagem de Liquido evaporado (%)

Fig. Al 1 - Porcentagem de gasoleo evaporada, com a temperatura.

Os pontos de ebuligao obtidos para as cinco correntes, encontran-se na Tabela Al 4, a
. . . v ( . " \ 0
seguir, assim como suas densidades a 60°F relativas a agua a 60'F e os seus fatores de

caracterizagao.
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C VABP | WABP | MABP | CABP |MeABP J8°E
CORRENTES | (°C) €] 1 0 | 0 (°C) 60°F K
INAFTA 204 4 205.5 198.3 203.3 201.1 0.7542 12.635
lLco 2644 265.5 260.6 263.4 262.2 0.9737 10.15
lODEC PROD 369.7 371.4 361.4 368.1 364.7 1.1036 9.48
[HCO 301.5 302.7 297.7 300.4 298 8 1.0037 10.06
lODEC REC 369.7 371.4 361.4 368.1 364.7 1.1036 9.48

Tabela Al 4 - Fatores de Caracterizagdo de Watson, para as correntes envolvidas no processo de
aquecimento, pré-reator, da REPLAN.

A equagdo (A1.8) foi utilizada para a estimativa do Fator de caracterizagdo das fragdes
Odec Prod e Odec Rec, pelo fato de se evitar extrapolagdo na figura 2B6.1 da literatura (Daubert
and Danner, 1980), para densidades superiores a 1,08 (no caso, aquelas fracoes tém densidades de

1,10 a 20°C, relativo a agua a 4°C).

A1.3-CALCULO DA VISCOSIDADE CINEMATICA DE FRACOES LiQUIDAS
DE PETROLEO

Muitas equagdes para o calculo da viscosidade cinematica (v), em fungio da temperatura,
foram propostas e usadas e tém sua aceitagdo vinculada a fatores tais como reprodutibilidade e
precisdo na obtengdo de informagdes. Uma das equagdes mais largamente utilizadas para o calculo
da viscosidade cinematica de fragdes liquidas de petroleo, é aquela conhecida como Grafico

ASTM, baseada na equagao de duplo logaritmo, de Walther:

log[log(v+0,8)]= A+ B.logT (A1.11)

essa equagao necessita o conhecimento da viscosidade do fluido a duas temperaturas, para que se
possa obter os valores das constantes A e B. Entretanto, se os valores de viscosidade
observados, nao forem tomados a temperaturas suficientemente afastadas, podem ocorrer erros

significativos quando da necessidade de extrapolagio.



Em 1992, Puttagunta, Miadonye e Singh apresentaram uma equag¢do para a predi¢do da

viscosidade cinematica de fragdes liquidas do petroleo:

IngV: S 4+ Al.12
(1+T—37,?8)~ (A1.12)

310,93

esta equagdo tem a vantagem de requerer apenas um valor de viscosidade para a obtengdo dos
valores das constantes envolvidas na equagdo. Segundo os autores, por questdao da conveniéncia
de reter as fragdes volateis durante a medida, e pela facilidade de se manter a temperatura
constante, foi adotado o valor de 3?,80(3 (ou I(JOUF). Em (A1.12), S, representa uma medida da
varia¢@o da viscosidade com a temperatura ¢ € um parametro de caracterizagao, avaliado a partir
da viscosidade a 37,8°C e a 0,1013 MPa de pressio. C ¢ a viscosidade obtida quando se extrapola
analiticamente, ao infinito, a temperatura. As expressdes a seguir, possibilitam o calculo da

viscosidade cinematica em ¢St (1 ¢St = 1.0x10°m*s ™), a partir de (A1.12):

C =-0,86960

0= 10810V =€ (A1.13)

S, =0,28008.b+1,6180

Segundo os autores, algumas centenas de pontos foram correlacionados através da
equagdo (Al.12) e comparados a valores experimentais de viscosidade cinematica, para varios
liquidos de petroleo. Os resultados mostraram que a equagdo (Al.12), para a predi¢do de
viscosidades, produziu maiores desvios para as fragdes de petroleo com elevado ponto de
ebuligdo. Entretanto, a correlagdo produziu um desvio global médio absoluto de 2,4%,
comparando-se com os valores experimentais, o que € muito satisfatorio e dentro de uma ordem

de grandeza das viscosidades experimentais.



Al4-ESTIMATIVA PARA O PESO MOLECULAR DE FRACOES DE
PETROLEO

De acordo com a literaura (Daubert and Danner, 1980) a seguinte equacao € utilizada para

a estimativa do peso molecular de fragdes de petroleo:

PM = 2.048x10% exp(0.00218.T).exp(-3.07.d). T "% (A1.14)

em (Al.14), T (em R) representa o Ponto de Ebulicio Médio (MeABP), d representa a densidade
60 °F /60 °F; e PM o peso molecular das fragdes de petroleo de interesse.

A equagao para PM, foi avaliada com respeito. 4 uma faixa de pesos moleculares variando
de 70 até 724, a uma faixa de pontos normais de ebuli¢do variando de 97°F até 1036°F (36°C ate
SSSOC'); e a uma faixa de graus APl variando de 14,4 até 93,1. Além disso, de acordo com
Daubert and Danner (1980), a eq(Al.14) pode ser extrapolada, com seguranga para valores de
pontos normais de ebuligao de até 1500°F (816°C). Quanto a qualidade das informagdes obtidas
por essa equacdo, de acordo com esses autores, ela obtém um melhor desempenho para pesos
moleculares superiores a 115, abaixo do que pode haver uma superestimativa do valor do peso
molecular das fragdes de petroleo. Reporta-se ainda, um erro médio para essa equagdo da ordem
de 0,8%, para o peso molecular estimado relativamente ao valor experimental obtido para as

fragdes de interesse.

AL5-CALCULO DO iNDICE DE REFRACAO PARA AS FRACOES DE
PETROLEO

A partir das informagdes de densidade 60°F/60 °F, do ponto de ebulicdo e do peso
molecular, das fragdes de petroleo, € possivel obter uma estimativa para o indice de refragio do

hidrocarboneto de interesse, através da expressio.

1+2x 7,3
n, = -7 (A1.15)



onde I € conhecido como parametro de caracterizagido de Huang, obtido pela expressio

PM —-0,4439
J (A1.16)

f = 1,895x10-3_(7;)”°””_[—;

na equagao (Al.16), PM € uma estimativa para o peso molecular da fragio de petroleo de
interesse; p € a sua massa especifica a 20° C (em g/cm3 ) e Ty, € o ponto de ebuligio médio, em R,
da fragdo. A eq. (Al.15) para o indice de refragdo (n,), foi avaliada com respeito: a uma faixa de
pesos moleculares variando de 70 até 567; a uma faixa de pontos normais de ebulicdo variando de
97°F ate 928°F (360C ate 498”(‘); a uma faixa de densidades liquidas, a 20’ C, variando de 0,67
até 1.07, e a uma faixa de indices de refragdo variando de 1,35 até 1,63. De acordo com a
literatura (Daubert and Danner, 1980), a eq(A1.15) pode ser usada, com seguranga, para valores
de pontos normais de ebuligao de até 1500°F (816°C). Reporta-se ainda, um erro médio para ess2
equagao da ordem de 1,0%, quando a equac¢do (A1.15) é usada para hidrocarbonetos puros, com
peso molecular inferior a 200, ¢ com um erro médio de 1,1% para hidrocarbonetos puros com
peso molecular acima de 200. Embora nao tenha sido avaliada para fragdes de petréleo, a equagio
para o indice de refragdo da resultados muito bons para esses hidrocarbonetos indefinidos, como

pode ser atestado na literatura (Daubert and Danner, 1980).

AL6 CALCULO DA TEMPERATURA CRITICA DAS FRACOES DE
PETROLEO

De acordo com Daubert and Danner (1980), a equag¢do de Roess pode ser usada para
calcular-se a temperatura critica verdadeira de uma fragdo de petroleo. E necessario o
conhecimento da densidade da fracao (600F'/60°P') e de seu ponto de ebuligio volumétrico
(VABP):

T =186,6+1,6667.A-0,7127x10 " A’

0 Al.17
A =d<s (VABP+100) : )
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onde T. e a temperatura critica verdadeira da fragao de petroleo, em °F.

Al.?—('ZALCULO DA TEMPERATURA PSEUDOCRITICA DAS FRACOES DE
PETROLEO

Como no item anterior, se dispusermos de informacdes acerca da densidade (60°F/60"F) e
de seu ponto de ebuli¢io médio (MeABP), em R, poderemos estimar a temperatura pseudocritica
de fragdes de petréleo. A equagdo para o calculo € a seguinte, de acordo com Daubert and Danner

(1980):

T, =24 2787.T,7%% 4™ (A1.18)

na eq(Al1.18), Ty, representa o ponto de ebuli¢do médio, em graus Rankine.

A1.8-CALCULO DA PRESSAO PSEUDOCRITICA DAS FRACOES b
PETROLEO

Esta estimativa também se baseia no conhecimento de informagdes acerca da densidade
(60°F/60°F ) e do ponto de ebuli¢ao médio (MeABP), em R, das fragoes de petroleo. Assim sendo,
poderemos estimar a pressdo pseudocritica de fragdes de petroleo, de acordo com a literatura

(Daubert and danner, 1980), através da seguinte equagao:

P =310081x10%F e 47! (A1.19)

AL9 -ESTIMATIVA DA COM{’OSICRO, DE ACORDO COM O TIPO
MOLECULAR, DAS FRACOES DE PETROLEO

Pode-se inferir sobre o tipo de moleculas que formam uma determinada fragdo de petroleo,

€ obter uma estimativa, quanto a porcentagem presente na amostra, dos compostos nafiénicos,



paralinicos e dos aromaticos. Para tanto ¢ necessario o conhecimento de certas propriedades da
determinada fragdo, tais como: a massa especifica a 20°C do liquido; sua densidade a 60"F/60°F:
viscosidades, indice de refragdo, etc. As expressoes para o calculo das proporgdes desses tipos de
compostos, sdo as seguintes (Riazi and Daubert, 1980)

X,=a+b.R +clG

x,=d+e.R + f1G (A1.20)
x,=g+hR+ilG

nas quais, X,, X,, € X,, referem-se as porcentagens de compostos parafinicos, nafiénicos e
aromaticos, respectivamente, presentes na fragio de petroleo analisada, VG representa um valor
de viscosidade que depende de a fragdo ser considerada leve (VGF) ou pesada (VGC), sendo
calculadas pelas respectivas expressoes (Al.22), a, b, ¢, d, e, £, g h, ei sio costantes que
dependem, também , de a fragdio de petroleo analisada ser leve ou pesada, e seus valores aparecem
na Tabela A1.5, R; é um parametro conhecido como intercecgdo de refratividade, sendo definido

em termos do indice de refragdo como:

L (A1.21)
onde d € a massa especifica da fragdo de petroleo, em g.cm™ , obtida a 20°C e 4 1 atm (0,103

MPa) e n ¢ o indice de refragao da substancia, também a 20°C.

Constantes de acordo Fragoes Fragdes Pesadas
com o Peso Molecular Leves 200 - 500
80 - 200
a -23,94 -9.00
b +24 21 +12.53
c -1.092 -4.228
d +41,14 +18,66
e -39.43 -19.90
f +0,627 +2,973
g -16,2 -8.66
h +15,22 +7.37
i +0,465 +1,255

Tabela A1.5 - Constantes para a equagdo (A1.20).



De inicio, deve-se estimar o peso molecular da fracdo de petroleo analisada. Para tanto,
deve-se utilisar a equagdo (Al.14). Em seguida, deve-se observar na Tabela acima, a faixa em que
se encaixa o valor obtido para o peso molecular da fragdo de petroleo, para distinguir-se entre
fragio leve e pesada. Tomam-se os correspondentes valores das constantes para a equagio
(A1.20). Para cada fragao analisada, deve-se calcular o indice de refragdo através da equagdo
(A1.15) e R, através de (A1.21). Para o caso de fragdes pesadas, € recomendado o seguinte par

de equagdes para o calculo de VG (no caso, designada por VGC “viscosity gravity constant”).

10.d-1,0752.log(v_, —38
Vee = 0 log( g(ms;) )
10-loglv , —
wr (A1.22a)
veg 40 0,022 log{ v, ., - 35.5)

0,755

e para as fragdes pesadas, VG (agora, denominada VGF “viscosity gravity function”) pode ser

obtida através do seguinte conjunto de equagoes.

e e e

Deve-se ressaltar que o fato de termos dois pares de equagdes para VG nada mais €, do
que uma questdo de comodidade, uma vez que cada par de equagdes entre si dardo resultados
muito proximos, € o que € necessario conhecer € um valor da viscosidade da fragio de petroleo a
100°F ou a 210°F. Tendo um desses dois valores, escolhece-se a equagio apropriada para cada
par das equagdes (Al22). Lembrando que d representa a densidade 60°F/60°F, Vigo € Vayg

representam as viscosidades das fragoes analisadas, respectivamente a 100°F e a 210"F, em ¢St

(10° m*.s™).
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A1.10- CALCULO DA CAPACIDADE CALORIFICA DAS FRACOES DE
PETROLEO

Este procedimento, de acordo com a literatura (Annual Book of ASTM Standards-
Petroleum products and lubricants, 1989) possibilita o calculo da capacidade calorifica de
combustiveis destilados (com base no método ASTM D86) de petroleo, liquidos, a 1 atm (0,103
MPa) de pressao. De acordo com a literatura, esse método nao deveria ser utilisado a
temperaturas inferiores a 0°F (-18°C) e maiores do que 60°F (16°C) acima do ponto de ebulicao
medio volumetrico (VABP), do combustivel. O procedimento faz uso do fator de caracterizagio

de Watson (K), e da densidade 60°F/60"F do liquido (d) analisado, na seguinte expressio:

Cp =[0,6811-0,308.d +(0,000815-0,000306.d) T].(0,055. K +0,35)  (A1.23)

A capacidade calorifica sera dada em BTU Ibm™ .°F (BTUf(lmeF) = 4,1868 klJ/(kg.K))
com a temperatura em "F. Como vemos, a equagdo (A1.23) € um polindmio de primeiro grau na
variavel temperatura, podendo ser escrita, para cada combustivel analisado, de forma simplificada,
como: Cp; = a; +b; x T. Na Tabela A1.6, aparecem os valores dessas constantes, para as fra¢des

de petroleo utilisadas neste trabalho.

Corrente aj X 10 bj x 10°
GASOLEO 39,699 | 53.396
NAFTA 46,934 | 61,094
LCO 34,622 | 46,961
ODEC PROD [29731 | 41,592
HCO 33,599 | 45,876
ODEC REC 20,731 | 41,592

Tabela A1.6 - Constantes para a equagdo da capacidade calorificadas fragdes de petroleo de
interesse neste trabalho.



ANEXO 2

PROCEDIMENTO DE CALCULO USANDO A
TECNOLOGIA "PINCH" PARA A ESTIMATIVA
DOS REQUISITOS ENERGETICOS MINIMOS DE

PROCESSOS INDUSTRIALIS.

A2.1 - INTRODUCAO

A partir dos conceitos introduzidos na literatura (Linnhoff & Flower, 1978, Linnhoff er al.,
1982), no ambito da integragao de processos, desenvolveu-se uma rotina computacional
empregando-se a Tecnologia “Pinch”, com o objetivo de encontrar os requisitos energéticos
externos minimos aos processos industﬁaiﬁ, direcionando-os para a otimizagao do aproveitamento
de seus potenciais de transferéncia de calor.

O grande trunfo das novas técnicas de integracdo de processos, consiste em sua
simplicidade no desenvolvimento e procura das redes de integra¢do adequadas. Esta simplicidade
pode ser comprovada analisando-se o grau de complexidade dos calculos requeridos pela
metodologia, que na maior parte das vezes, ndo ultrapassam as operagdes de adicio e
multiplicagdo.

Finaliza-se apresentando os resultados obtidos pela rotina desenvolvida para o estudo de

casos de interesse pratico na industria petroquimica, de alimentos e de petroleo.



A2.2 - PROCEDIMENTO ITERATIVO

A2.2.1 - Definicdes Preliminares

L. O numero de correntes que participam de um determinado processo € denominado NC,
2. Uma determinada corrente € designada pelo indice IC,

& As correntes quentes sdo representadas pelo indice ICQ,

4 As correntes [rias sdo representadas pelo indice ICF,

5. Os niveis de temperatura da corrente IC sdo designados pelo vetor NTCIC(IC),

6. A menor diferenca de temperatura para a troca de calor entre a corrente IC e uma

superficie solida € representada por DT(IC), assim sendo, a menor diferenga de
temperaturas entre as correntes ICQ e ICF, trocando calor entre si sera:
|DT(ICQ) |+ DT(ICF);
Z T(IC,J) representa a temperatura de uma dada corrente IC, em um certo nivel de
temperatura J;

8. H(IC,J) representa a entalpia da corrente IC, em um dado nivel de temperatura J.

A2.2.2 - Procedimento de Calculo

® Faz-se a introdugao dos parametros das correntes NC, NTCIC(IC), DT(IC), T(IC,J),

HC.1);
® Efetua-se, a seguir, uma conferéncia das Temperaturas;
E Efetua-se o ordenamento das Temperaturas das correntes,
o Sao criados dois vetores: TQ, o vetor de temperaturas das correntes quentes e TF, o vetor

de temperaturas das correntes frias;

® Procede-se em seguida, ao ordenamento de modo crescente, de TQ e TF, sendo eliminadas

repetigoes de temperaturas,



140

Cria-se o vetor TN para os niveis de temperatura (com base em TQ, TF e DT(IC)),
ordenando-o de modo decrescente,

Constroi-se a Curva Composta das correntes quentes,

Constroi-se a Curva Composta das correntes frias,

Constroi-se a Grande Curva Composta das correntes;

Determinam-se as minimas necessidades de utilidades quentes e {rias (que devem vir de
utilidades de processo),

Determina-se o “Pinch Point™ do processo (isto €, o valor de temperatura para o qual o
calor trocado no processo € praticamente nulo, dentro de um critério pre-estabelecido),
Chega-se a0 melhor projeto para a rede respeitando-se certas condigdes necessarias, acima

¢ abaixo do “Pinch Point™.
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A2.2.3 - DIAGRAMA DE BLOCOS PARA O PROCEDIMENTO ITERATIVO

v
NTCIC(IC)
DT(IC)

J =1, NTCIC(IC)

T(IC,J), H(IC,J)

v erros

[ Avaliagao de T(C,J) e H(IC,J) —-—)[Fim de Execugéo]

sem erros
Y
Ordenar Temperaturas] (Final )

Criar TQ, TF, TN

l Sub-rotina

Capacidade
e Calorifica

Grande Curva Composta

\

"Pinch Point"

QC, QH minimos

| Final |

Fig. A2.1 - Diagrama de blocos esquematico para a obtenc¢ao de Qy; e Q¢




A2.3 - ESTUDO DE CASOS

A2.3.1 - Bateria de Pré-aquecimento de uma carga de petréleo bruto

Quando uma carga de petroleo bruto adentra a unidade de destilagdo de uma refinaria, ela
devera sofrer um processo de pré-aquecimento trocando calor com correntes quentes oriundas da
unidade, até conseguir as condi¢des energéticas adequadas para entrar na primeira torre de
fracionamento. No problema analisado (Linnhofl et al, 1982) uma companhia de petroleo
desejava aumentar sua capacidade de processamento de petroleo bruto, em uma unidade de
destilagdo (tal como aparece na Fig. A2.2). Alguns estudos de projeto sobre a viabilidade do
redimensionamento da unidade foram encomendados a uma firma contratada. A conclusdo desses
estudos apontou que ndo seria possivel aumentar a carga de processamento da unidade, sem a
instalagdo de um novo forno. Essa parecia ser a op¢do de investimento mais adequada e foi
sugerida pela contratada, a companhia de petroleo contratante. Entretanto, a companhia
operadora decidiu que ndo seria desejavel essa saida ndo apenas pelas consideragdes energéticas,
mas também, pelos problemas de seguranga e operabilidade, inerentes a nova configuragdo
proposta.

Como veremos, Linnhoff et al. (1982) aplicaram as técnicas de recuperagdo e integragao
de processos, ao problema considerado acima. Isto permitiu que fosse rapidamente encontrada
uma opgao mais atrativa para a unidade de destilagao. Os dados térmicos para esse problema
aparecem na Tabela A2.1. Um esquema basico da unidade € apresentado na Fig. A2.2.

De acordo com LinnhofT et al., (1982), observando-se os varios trocadores de calor da
unidade chegou-se a um valor médio, para o0 AT, = 20°C . Calculando a tabela problema para
essa situagdo, resultou uma necessidade de aquecimento (ja prevendo uma ampliag@o na carga de
processo) atraves de utilidades, de 60,7 MW. Quando da sugestdao da empresa contratada para
estudar a viabilidade da mudanga na unidade, esta requeriria uma intervengdo de utilidades quentes

de 81,9 MW, ou seja, aplicando-se as técnicas de integragdo, chegou-se a uma proposta para a
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companhia de petréleo, que ndo necessita de um novo forno e além disso, tem uma proposta de

consumo de utilidades quentes da ordem de 35% inferior.

CORRENTES T(°C) H(MW) CP=AH/ AT
1 349 49.8 -
243 270 0,215
213 21.1 0,197
167 12,9 0,178
90 - 0,168
2 341 264 -
210 12,6 0,105
172 8,8 0,100
111 35 0,087
65 - 0,076
3 268 13,9 -
135 52 0,065
38 - 0,054
4 251 17,0 -
169 8,4 0,105
77 - 0,091
5 235 1,4 -
127 0,6 0,008
38 - 0,007
6 168 43,1 -
136 239 0,600
118 15,3 0,478
108 Il,2 0,410
71 - 0,303
7 136 12,6 -
118 8,0 0,256
108 - 59 0,210
71 - 0,159
8 15,6 - 0,379
121 39,0
9 120 - 0,400
122 0,8 0,422
163 18,1 0,600
186 31,9 0,725
194 37,7 -
10 189 - 0,477
237 22,9 0,496
265 36,8 0,660
368 104,8 -

Tabela A2 1 - Dados térmicos do estudo de caso 1



144

Nafla Leve

vy

Nafta Pesada

Refluxo
.

Querosene
S

Gasoleo
—

Oleo Combustivel
-

Fig. A2.2 - Esquema da unidade de destilagao.

Na Fig A23 aparecem as duas curvas compostas relativas ao problema da bateria de pré-
aquecimento, obtidas pelo procedimento computacional desenvolvido, ¢ onde mostra-se as
quantidades minimas de aquecimento e de resfriamento necessitadas pela unidade. Nota-se que ha
uma grande concordancia entre os valores obtidos e os reportados na literatura (LinnhofT et. al.,
1982). Na figura A2 4, aparece a grande curva composta do processo, onde observa-se o ponto de

entalpia nula (“pinch point™) da ordem de 173 °C.
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A planta envolvida neste estudo faz parte de um dos maiores complexos de aromaticos da
Europa. Ela foi comissionada em 1969 e usa tecnologia convencional, podendo ser considerada
tipica do estado da arte do projeto de plantas de aromaticos. A corrente que alimenta o processo é
de nafta contendo principalmente parafinas e cicloparafinas as quais sdo transformadas em
produtos contendo parafinas e compostos aromaticos. A seguir tem-se uma breve descrigdo do
processo (ver figura A2.6).

Uma corrente principal de nafta, da qual a nafta leve e a pesada foram separadas constitui a
corrente basica de alimentagdo da unidade. A alimentagio € vaporizada (em H1) e passada através
de um reator de dessulfurizagao (R1). Calor € recuperado do efluente do reator nos trocadores A
e B antes de ter inicio a condensagdo (em C1) e a separagdo gasosa (em F1). O liquido do estagio
de separagdo € aquecido pelo efluente do reator B, e alimentado a uma coluna de separagdo (D1),
na qual as fragdes mais leves e os compostos contendo enxofre sao removidos. A corrente de nafla
dessulfurizada da coluna, € misturada com o gas de reciclo. A mistura bifasica é entdo pré-
aquecida em uma série de trocadores de processo (D, C). A mistura alcanga finalmente uma
temperatura de reagdo de 500°C através de um forno radiante (H2), aquecido por uma mistura de
gas e de oOleo combustivel. A reagdo ocorre em uma série de reformadores (R2, R3) com
aquecimento intermediario (H3). O efluente do reformador, a 490°C € resfriado em uma série de
trocadores, gerando algum pré-aquecimento para a alimentagdo (C, D, E) e para outras fontes de
energia da unidade (F, X). O resfriamento final e a separagdo gasosa ocorrem no C2 e no F2. O
reciclo gasoso € comprimido em P1 e pré-aquecido (E) antes da mistura com a alimentagao liquida
do reformador. O liquido do tambor flash ¢ passado a uma coluna para estabilizagao (D2) e um
trocador de calor convencional (G) € instalado para reduzir a necesidade de refervedores. A
corrente reformada ¢ finalmente resfriada (em C2) antes de ser enviada para estoque.

Uma representagao dos trocadores de calor da planta € apresentada na Fig A2.5, onde

também sdo mostradas as temperaturas terminais e as cargas térmicas envolvidas em cada trocador
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de calor. A menor diferenga de temperaturas observada nesse arranjo ¢ a do lado quente do
trocador B (10°C). Assim, foi usado como estimativa inicial esse valor para 0 AT Usando
essa informagao, e os dados da Tabela A2.2, pdde-se formular a tabela problema (LinnhofY et. al.,
1982) e apresentar os seguintes resultados: Necessidade minima de intervengdo de utilidades
quentes. 46000 kcal/h; necessidade minima de intervengdo de utilidades frias: 8900 kcal/h;
temperatura de “pinch point" = 1450C. Deve-se salientar, que a intervengdo de utilidades quentes
na planta atual, sem modificagdes, ¢ de 57200 kcal/h, o que corresponde a um uso energético, em
excesso, da ordem de 23% acima do valor minimo, encontrado pela formulag¢do de Linnhoff' Este
resultado € extremamente significativo uma vez que em sendo o processo altamente consumidor
de energia, o resultado alcangado pelas técnicas de integragdo energética de processos,
proporciona um incentivo financeiro para se obter uma maior economia de energia, através do
estudo de esquemas alternativos ao da planta atual.

Cargas Termicas
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Fig A2.5 - Esquema da planta de aromaticos, mostrando os trocadores da rede
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Fig. A2.6 - Esquema da planta de aromaticos

Os dados termicos das correntes que tomam parte no processamento dos aromaticos
aparecem na Tabela A2 2, a seguir:

Na figura A2.7, aparecem as curvaé compostas (Temperatura x Entalpia) para a planta de
aromaticos, para uma separa¢do de ATpin = 10°C. Em seguida, na figura A2.8 mostra-se a
grande curva composta para o problema abordado no estudo de caso 2, onde observa-se que ao

ponto de entalpia nula corresponde uma temperatura de 145°C.



CORRENTES T(°C) H(ton.cal /h)
1 102 0
229 13,9
327 222
2 327 27,1
174 13,2
92 42
50 0
3 35 0
164 9
4 140 0
176 7.2
367 32,4
500 48,8
5 80 0
123 33
6 220 26,2
160 19
144 15,7
125 11,6
59 0
7 80 0
123 3.3
8 59 0
169 6.8
9 220 10,6
130 3,8
67 0
10 85 0
125 4,1
11 480 0
500 325

Tabela A2.2 - Dados térmicos de uma planta de aromaticos
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Fig. A2.7 - Curvas compostas para a planta de aromaticos.
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A2.3.3 - PROCESSO DE EVAPORACAQ / SECAGEM
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Este processo refere-se a uma unidade de produgdo de Alimentos, cujos dados térmicos de

processo foram obtidos da literatura (Linnhoff et al., 1982) Ao final do primeiro estagio de

processamento, o produto € introduzido, em solugdo aquosa diluida (30% em massa), em uma

se¢do de evaporagdo e secagem, na qual percorre um "tunel de secagem" onde cada ventilador tem

capacidade de 37000 m3/h. Ao final desse estagio de processamento, o produto devera sair com

90% em massa, numa solugdo aquosa. As ultimas se¢des de processamento contém equipamentos

modernos enquanto que as segdes iniciais sdo constituidas por equipamentos antigos, operando em

regime descontinuo (batelada). Os dados térmicos para esse processo aparecem na Tabela A2.3.

Corrente T (°C) H (kW) Cp (KW/°C)
1 794 1039 calor
quente 794 0 latente
2 433 974 calor
quente 433 0 latente
3 433 57 1,714
quente 10 0
4 86,9 232 3,017
quente 10 {
5 10 0 3,05
fria 70 183
6 37.8 0 3,98
fria 87.8 198
7 794 0 calor
fria 79.4 10055 latente
8 48.8 0 calor
fria 48 8 643 latente
9 933 0 calor
fna 93.3 173 latente
10 60 140 2,977
quente 13 0
11 55 189 4,500
quente 13 0
12 41 149 5.307
quente 13 0
13 35 0 "pseudo”
tna 55 93.4 calor latente
14 0 "pseudo”
fria 41 254 calor latente
15 60 0 "pseudo”
fria 60 124 calor latente

Tabela A2.3 - Dados térmicos para o processo de evaporagdo / secagem
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Decidiu-se de fato (Linnhoff et. al, 1982) pela completa modernizagio do processo.
Paralelamente foi realizada uma analise energética da unidade, visando descobrir onde poderiam
ser feitas melhorias na planta, para resultar em uma maior eficiéncia global do sistema.

Na tabela A2 3, as correntes de numero 1 até 9 representam a se¢do de evaporagio do
processo, enquanto que as correntes de numero 10 ate 15, constituem a segdo de secagem

Com uma estimativa para a menor diferenga de temperaturas (ATn) de 14°C, a analise
do problema, via tabela problema (Linnhoff et al, 1982) pdode ser efetuada para a busca da
maxima recuperagao energética. Como pode ser observado na figura A2.9, os minimos requisitos
de utilidades quentes foram encontrados como sendo 1414 kW (na atualidade o processo necessita
de 1563 kW para aquecimento). Na figura A2.10, aparece a grande curva composta para o

processo, onde € assinalado o ponto de "pinch point" (50°C).
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Fig. A2.9 - Curvas compostas para o processo de evaporagdo / secagem.
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Figura A2.10 - Grande curva composta para o problema de evaporagao / secagem.

A2.3.4 - Um Caso Classico

O ultimo estudo de caso analisado refere-se a um problema classico envolvendo quatro
correntes de processo (duas requerendo resfriamento e duas requerendo aquecimento) conforme
Linnhoff et al. (1982) Nesse problema, cujos dados térmicos aparecem na Tabela A2 4 a seguir,
fez-se também a aplicagao do algoritmo desenvolvido (apresentado na se¢do A2 2) sob as técnicas
de maxima recuperagdo energética de processos industriais.

Foi adotado o valor de 100C para o AT, como a menor diferenga de temperaturas
possivel de ser obtida entre os extremos de algum trocador de calor, para atender os requisitos

energéticos do processo.

Correntes Cp (kW/0C) Tinicial (°C) Tfinal °C)
(1) fria 2.0 20 135
(2) quente 3.0 170 60
(3) fria 4.0 80 140
(4) quente 1.5 150 30

Tabela A2 4 - Dados térmicos de um problema classico
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Na Fig. A2.11 a seguir, pode-se observar as duas curvas compostas do processo
envolvendo as quatro correntes. Nota-se que os requisitos minimos de energia sdo 20,0 kW para

aquecimento e 60,0 kW para resfriamento.

Caso da Tabela Problema (Linnhoff et al.)
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Fig. A2.11 - Curvas compostas para o problema classico.

Na Fig. A2.12 aparece a grande curva composta para o problema analisado, onde pode-se

observar a ocorréncia do ponto de entalpia nula, para a temperatura de 859C.
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Grande Curva Composta para o Problema - Tabela
{seguno Linnhoff et al.)
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Fig. A2.12 A grande curva composta para o problema classico.

Esse conjunto de problemas reais reportados na literatura, analisados pelo procedimento
computacional desenvolvido, propiciam observar a concordancia satisfatoria entre os valores
alcangados e aqueles reportados na literatura. Este procedimento constitui-se no primeiro passo da
abordagem visando aos minimos econdmico e energético de um processo altamente (ou nem
tanto) consumidor de energia. Ha de se ressaltar, que esses problemas analisados, poderiam

também, ser solucionados através da formulagao do modelo do transporte.
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ANEXO 3

ESTUDO TERMODINAMICO DA RECUPERACAO
DE ENERGIA

A3.1- INTRODUCAO

Este anexo tem como objetivo o estudo basico do Método do "Pinch Point", a luz do
Primeiro e do Segundo Principios da Termodinamica, estudo este que nos parece faltar na
literatura da area, além de ter sido a base do artigo apresentado no IV Encontro Nacional de
Ciéncias Térmicas (Rossi e Bannwart, 1982). Também € apresentado um algoritmo proposto para
o projeto de redes de trocadores de calor, melhorado e mais simples que o sugerido por Linnhofl
et. al., (1982). Por fim, é apresentado um estudo de projeto de uma bateria de pré-aquecimento de

oleo cri (LinnhofT et. al., 1982), para ilustrar a aplicagdo do algoritmo proposto.

A3.2 - A RECUPERACAO DE ENERGIA E A TERMODINAMICA

A3.2.1 - APLICACAO DO PRIMEIRO PRINCIPIO DA TERMODINAMICA

Suponha-se um processo de recuperagao de energia entre um fluido quente (com
temperaturas terminais conhecidas. TH1 e TH2) e um fluido frio (com temperaturas terminais

conhecidas: Tc1 e Tc2), tal como esquematizado na Fig. A3.1.
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Temperatura (C)

Tur N
Tc2 B o
The | . /
Te1 I
Q¢ Q. Qy
e >
Entalpia (H)

Fig.A3.1 - Esquema para a analise da Recuperacdo de Energia.

Pode-se escrever o Primeiro Principio da Termodinamica para cada fluido como segue:

a- Fluido frio:
ch.c + HC'I = Hc‘z & W;’c,c (A3.1)
mas.
H"(( =0 e L)vc.c = QH + QR

assim,

QH + Qy =H., - Hr."l ={ r_'(Tr_‘z - 7::1) (A3.2)

onde € suposto que as capacidades calorificas dos fluidos frio € quente sdo constantes. a eq (A3.2)

pode ser simplesmente escrita como:
O +0p = Cpe(Tey = Tr1) (A33)
b- Fluido quente:

Ovet Y Hyy = Hyy + W g (A3 4)
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tambem aqui,
W,\'c,H =0e Qw,u = _(_ Qr_‘ +QR]
0 que permite escrever.

_(Qc‘+QR):Hffz'Hffl :(:pn(TH?_?;n) (A3.5)

a eq (A3.5) pode ser escrita como:

Qr_' +QH = CPH(THI = 7;!2) (A3.6)

c- Aplicando o Primeiro Principio ao processo global resulta:

O.+Hey+Hyy=Hey + Hyy + W, (A3.7)
O..=0y -0 =(He,—He,) +(Hy, - Hy,)
= (Pl Ty = Ta) + Cpu{ Tp = 1) Y
e portanto, para o processo global,
0y =0 = Cp\ Ty~ 1) +Cpy (T, - T,) (A3.9)

A partir deste ponto, podem ser feitos os seguintes comentarios a respeito da aplicagao do
Primeiro Principio da Termodinamica ao processo de recuperagdo de energia

1 - A eq(A3.9) representa a eq(A3.6) menos a eq(A3.3),
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2 - Supondo novamente, que as capacidades calorificas e as temperaturas terminais dos
fluidos sdo valores conhecidos, tem-se um sistema com 3 incognitas (Qr, Qc e QH) e com duas
equagdes independentes. Portanto, conclui-se que o Primeiro Principio, sézinho, ndo resolve o
problema

3 - Da eq(A3.3) vem:

Oy +0p=Const. — Min Qy < Mdx Oy

4 - Da eq(A3.6) vem:

Or+Qp=Const. — Min Qr & Mdx Qg

5 - Da eq(A3.9) tem-se que.

0,-0.=Const. — TQH = TQ(
- MinQ, < MinQ.,

A3.2.2 - APLICACAO DO SEGUNDO PRINCIiP10 DA TERMODINAMICA

Considere-se que as utilidades quentes de processo, que transferem Q de energia ao
processo o fazem a uma temperatura Tg,;. Analogamente, as utilidades frias para as quais o
processo transfere Q¢ de energia tém uma temperatura de referéncia igual a T . A aplica¢do do

Segundo Principio da Termodinamica ao processo global resulta:

gg]
= >
I 7.

oH ol

0=8c;+Sy;—Se1 =S "‘[ (A3.10)

Considerando-se apenas as irreversibilidades térmicas, pode-se escrever:
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TdS =dH = CpdlT — dS = (.p..d?
€ assim,
o=CpeIn ﬁ.*('pHInTg_ YLH_Y:-(“J>0 (A3.11)

fazendo-se uso das equagdes (A3.3), (A3.6) e (A3.11) chega-se a:

5 L Cp AT, —-T})-0, G 1,.-1,]-0
UZ(}?C]I],—:"—C[JHIH,_HI— pr‘( ri” r_l) £R pH( th H_,,) %R 0 (A3.12)
Ip, IHE T, !o(."

Definindo os seguintes parametros:

Lo =L, 7. -1
?:'.',m s ?6; : ¢ THJ’H = - ?}flllHE
chegaremos a:
(1 1) (1 1) [1 ]J
— T . _ ) g ? T T = B et 0
a (p(_ ( 7;_‘2 IE.IJLT‘C.” ?;HJ+('pH(1HI ]HE)LIHHT JOC/I QR ?(I,{_‘ }:H >
(A3.13)

Apos a aplicagao do Segundo Principio da Termodinamica ao processo, podem ser feitas

as seguintes observagoes:

I - O Segundo Principio introduz uma variavel adicional, o termo de geragio de entropia

(0),
2 - Da eq(A3.13) nota-se que:
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o=Const1-Const2.0p, — Min o< Mdx Oy

Conclusoes.
I'- A maximizagdo da recuperagdo energética (Qx) além de implicar na minimizacio do
consumo da utilidade quente (Qu) e da utilidade fria (Qc), também implica na minimizagio das

irreversibilidades térmicas envolvidas.

2 - Pode-se mostrar que, para o caso aqui considerado:

=0p. (BT ~AT. ) (A3.14)

min

0

=R.max

de onde se pode também obter as expressdes de Qc,min e QH,min, usando as (A3.3) e (A3.6).

A3.3 - A RECUPERACAO DE ENERGIA EM REDES

Nesta etapa, faremos um analise de um processo envolvendo varias correntes quentes e
frias e ao qual serdo aplicados os Principios da Termodinimica.

Na analise que segue, parte-se da premissa de que a planta integrada a ser projetada
possui vazdes e temperaturas de entrada e saida fixadas para cada corrente que dela faz parte,
ditadas pelas condigdes dos processos envolvidos.

O conhecimento das caracteristicas desses processos permite classificar as diversas
correntes presentes em "quentes” (a serem resfriadas) e "frias" (a serem aquecidas) Obtida a
curva de temperatura versus carga térmica para cada corrente, ¢ possivel efetuar a uma
lemperatura, 0 somatorio dos requisitos energéticos de resfriamento e de aquecimento, obtendo-se
uma curva composta das correntes quenies € uma curva composta das correntes frias,

respectivamente
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Da aplicagdo do Primeiro Principio da Termodinamica para o conjunto das correntes

quentes tem-se:

m | N
On+Q, = Z(ﬁ (_,‘p,,li} T.,~T,)=Const (A3.15)

onde Cp = dQ/dT ,"j" € o intervalo de temperatura, isto €, Tj,2 < Tj < Tj,1, e "i" é uma corrente

Analogamente, o conjunto das correntes frias deve satisfazer:

n

Ne
O, +0, = Z[ Cp,”,}( I,,-T,)=Const (A3.16)

J
onde Tj,1 <Tj < Tj,2 no intervalo j. Logo, o conjunto das correntes satisfaz.
QH - QC = const (A3.17)

As quantidades Qu e QC sdo as demandas de calor das utilidades quente e fria, cujas
temperaturas sao T, e T, - respectivamente.
A aplicagdo do Segundo Principio da Termodindmica, considerando apenas as

irreversibilidades de natureza térmica, resulta em:

)
J+

) |
J;»U (A3.18)

(r | (1 1
1 Z[E(p,__,-] o= T;.IJL}_‘_— T

NG

m [ Ny ; (
o; = Z[Zcfn._,]{?_}_} -7 —-

‘[n,l’"




Uma vez que os dois primeiros termos em somatorio no lado direito da equagio (A3.18)
sao constantes, € To.C < Toli , pode-se concluir que a maximizagdo do calor recuperado Qr
implica na minimizagdo da taxa de geragio de entropia ¢ . Isso nos traz diretamente a

considera¢do do método do "Pinch Point".

A3.3.1 - O METODO DO "PINCH POINT"

Através deste método, procura-se projetar uma rede de trocadores que execute a maior
recuperacao possivel de calor QR, e consequentemente o menor consumo das utilidades quente
(Qn) e fria (QC), se uma dada diferenga minima de temperaturas deve ser respeitada em todo
trocador de calor. Designando esta diferenga minima por ATmin, vé-se que, quando as curvas
compostas sao aproximadas horizontalmente uma da outra para atender a este requisito, obtém-se
uma maxima recuperacao de calor e também um minimo consumo de utilidades. Valores usuais de
ATmin sao da ordem de 10-20 YC, sendo objeto de estudos de otimizagdo (compromisso entre
energia e capital)

A determinagdo da maxima recuperagdo de energia ¢ do minimo consumo de utilidades
para um dado ATmin, pode ser feita seja graficamente, seja a partir do procedimento tabular
descrito em Linnhoff et al. (1982). Para o projeto da rede, de crucial importancia é o entendimento
de que, no PP, a temperatura comum das correntes quentes presentes, difere da temperatura
comum das correntes frias presentes de uma quantidade ATmin . Deste fato resulta que o PP é
adiabatico, isto € divide o diagrama da Fig.2.7 (no Capitulo 2) em duas regides entalpicamente
balanceadas . a regido acima do PP ("sumidouro" de energia (QH)), € a regido abaixo do PP
("fonte" de energia (QC)). Estas regides sdo ilustradas na Fig. 2.8.

A partir desta propriedade basica do PP, Linnhoff et al.(1982) derivam diversas regras de
projeto da rede, a saber. a) acima do PP, cada corrente quente s6 pode ceder calor a uma corrente
fria, isto €, nenhuma utilidade fria ou maquina que retire calor deve ser usada; b) abaixo do PP,

cada corrente fria so pode receber calor de uma corrente quente, isto €, nenhuma utilidade quente
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ou maquina que introduza calor deve ser usada; e ¢) nenhum calor deve ser transferido através do
PP. Violagdo de qualquer destas regras implica em consumo de utilidades além do minimo (via eq.
(A3.17) em cada regido).

Por fim, Linnhoff et al. (1982) propdem iniciar o projeto, em cada regido, a partir do PP,

respeitando os seguintes critérios para aloca¢do de trocadores de calor entre correntes:

a) Regra de Subdivisdo de Correntes.

acima do PP. NH < Nc, caso contrario subdividir uma corrente fria;

abaixo do PP. NC < NH, caso contrario subdividir uma corrente quente,

b) Regra de CP:

N

acima do PP: CPH < CPc para cada trocador, caso contrario subdividir uma

corrente quente,

A

abaixo do PP: CPc < CPii para cada trocador, caso contrario subdividir uma

corrente fria.

Ambas as regras devem ser aplicadas junto ao PP. Nos trocadores de calor ai localizados,
denominados trocadores essenciais, a maior carga téermica possivel € alocada (regra heuristica),

ficando eventuais residuos para serem supridos por trocadores suplementares ou por utilidades.

A seguir, sera aplicado o procedimento heuristico proposto por nos, neste trabalho (ver
Capitulo 6), a um estudo de caso obtido da literatura (Linnhoff et al., 1982) - uma unidade real de
destilagao de petroleo. Esta analise tem o intuito de aplicar a estratégia de separag@o de correntes

acima e abaixo do PP para o projeto da rede de trocadores de calor do processo.
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A3.4 - ESTUDO DE CASO

O caso analisado refere-se a uma bateria de pré-aquecimento de oleo cru, cujos dados
foram colhidos em Linnhoff et al. (1982) e sdo reproduzidos na Tabela A2.1 (no Anexo 2). Trata-
se de uma unidade de destilagdo convencional cujo esquema pmode ser encontrado nesse Anexo. Os
dados de consumo de utilidade quente na unidade existente registravam 68 MW e as menores
diferengas de temperaturas eram de 7°C a 13°C. Em nosso estudo, foi adotado para ATmin o
valor de 20 °C, representativo da instalagio como um todo.

Atraves de um programa de computador por nos construido, e que tem por base o
procedimento tabular de Linnhoff et al. (1982). determinamos que o minimo consumo de
utilidades quente e fria seriam entdo de 61.16 MW e 41.56 MW respectivamente, com o PP
situado a 183 °C para as correntes quentes, e 163 °C para as correntes frias.

A partir dai, aplicou-se o algoritmo proposto as regides acima e abaixo do PP, obtendo-se
a configuragdo indicada na Figura A3.2. Iniciou-se o projeto pela regido abaixo do PP, por ser
aquela onde as restrigdes junto ao PP eram maiores (diferenga muito pequena entre os dois lados
da desigualdade (6.2). Logo de inicio, o algoritmo revelou a necessidade de subdivisio da
corrente 9, nas porcentagens indicadas junto aos trocadores essenciais 1,2,3,4. Da mesma forma,
na regido acima do PP, o algoritmo apontou a necessidade de subdivisdo da corrente 9, para o
que foram mantidas as mesmas porcentagens anteriores, junto aos trocadores 5.6,7.8 Os

trocadores suplementares (ndo numerados) e utilidades comportam os residuos de carga térmica.

A3.4.1 - COMENTARIOS

Duas importantes simplificagdes podem ser feitas no projeto preliminar da Figura 3: a) os
trocadores 1/5, 2/6, 3/7, e 4/8 podem ser juntados aos pares, sem violar o ATmin adotado e
mantendo o mesmo consumo de utilidades, b) as correntes (6) € (7) (mesmo fluido) podem ser

misturadas logo antes do ingresso em um unico resfriador. Com estas simplificagdes o numero
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total de equipamentos de troca de calor cairia de 20 para 15 (sendo 9 trocadores de calor, 5
resfriadores e 1 aquecedor). Comparando os resultados obtidos com o algoritmo proposto aos
relatados por Linnhoff et al (1982), percebe-se boa concordancia de valores.

Some-se a isso o fato de que o algoritmo proposto por este estudo tenta ser mais claro e
investe na simplicidade de calculos. Em nosso estudo, foi desprezada uma corrente (numero 5) de
nafta, visto que apresentava requisitos minimos de resfriamento (1.4 MW), e ndo afetava a
localizagdao do PP. Pudemos verificar que mesmo incluindo esta corrente, o consumo de energia

da planta ficou praticamente inalterado.

Temperatura de "Pinch Point"
7,4 MW 8,0 MW 26,1 MW
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Temperatura de "Pinch Point”

Figura A3.2 - Esquema de projeto da rede para Maxima Recuperagdo Energética
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ANEXO 4

O PROJETO DE TROCADORES DE CALOR

Para as varias possibilidades de transferéncia de calor, ditadas pelo valor do AT,
escolhido, existe a necessidade de se estimar a area de troca térmica para cada equipamento
rede (no caso, permutadores e resfriadores) de modo a termos um valor estimado para a area total
da rede. O método do "Pinch Point" e a aplicagdo da Programagdo Matematica, nos permite o
conhecimento das cargas térmicas envolvidas em cada equipamento térmico da rede As
temperaturas terminais de cada corrente, em cada um dos equipamentos térmicos, sdo encontradas
por meio de um balango energético para o equipamento. Sendo assim, a estimativa de um
coeficiente global de transferéncia de calor, além de um arranjo especifico para o escoamento dos
fluidos, € um parametro desejavel, para a estimativa da area de troca térmica dos equipamentos da

rede.

A4.1 -ESTIMATIVA DO COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE
CALOR, PARA OS TROCADORES DE CALOR DA REDE

A seguir, serdo feitas estimativas para o valor do coeficiente global de transferéncia de

calor "U,," para os varios trocadores da rede, obedecendo-se a disposicdo dos fluidos (no casco
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ou nos tubos do equipamento) originariamente esquematizada pela REPLAN, para a rede

observada, na condigdo de operagao.

Para esse trocador, dispomos de informagdes passadas pela Refinaria de Paulinia, acerca
de testes feitos pela Foster Wheeler Limited, para o trocador (ou permutador de calor) utilizando
esses fluidos, nessa disposi¢do (o permutador P 2202 A/B) e que apresentaram um valor de Uy,
variando entre 294 e 2963 W/(m2.°C). Para os calculos efetuados neste estudo, foi adotada a

estimativa de 295,2 W/(m2.°C).

Ad.1.2 - Trocador 2: LCO (no casco) e Gasdleo (nos tubos)

Para os testes da Foster Wheeler Limited para o permutador P 2204, o coeficiente global
de transferéncia de calor variou de 170,3 W/(m2 °C), (para uma carga térmica de 0,97 MW) a
216.3 W/(m2 °C) (para uma carga térmica de 1,63 MW). Atraves de interpolacdo linear entre os
valores de U,,,, para as cargas térmicas envolvidas nos testes, adotou-se, para os calculos neste
estudo, o valor de U, = 197 W/(m? °C) (para.uma carga térmica de 1,39 MW, para o trocador a

ser projetado).

Para os testes da Foster Wheeler Limited para o permutador P 2206, o coeficiente global
de transferéncia de calor variou de 1459 W/(m2.2C) a 238,4 W/(m?°C). Através da comparagdo
entre os valores das cargas térmicas envolvidas nos testes, adotou-se, para os calculos neste
estudo, o valor de Uy, = 238,4 W/(m?.°C) (para uma carga térmica de 4,36 MW, para o trocador

a ser projetado).
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Ad4.1.4 - Trocador 4: Gaséleo (no casco) e HCO (nos tubos)

Para os testes da foster Wheeler Limited para o permutador P 2209 A/D, o coeficiente
global de transferéncia de calor variou de 31,2 a 289 W/(m? °C) . Através da comparagio entre 0s
valores das cargas térmicas envolvidas nos testes, adotou-se, para os calculos neste estudo, o
valor de Uy, = 306 W/(m2.°C) (para uma carga térmica de 13,73 MW, para o trocador a ser

projetado).

Para os testes da Foster Wheeler Limited para o permutador P 2211, o coeficiente global
de transferéncia de calor variou de 316,7 a 323,6 W/(m?.°C). Através da comparagio entre os
valores das cargas térmicas envolvidas nos testes, adotou-se, para os calculos neste estudo, o
valorde  Up, = 319,6 W/(m?.°C) (para uma carga térmica de 6,92 MW, para o trocador a ser
projetado).

Da literatura (Ozisik, 1985) tem-se a seguinte expressdo para a estimativa do coeficiente
global de transferéncia de calor "U,", em fun¢do dos coeficientes de transferéncia de calor

peliculares dos fluidos envolvidos no equipamento:

7 (A4.1)

dos testes da Foster Wheeler Limited pode-se observar os valores para os coeficientes peliculares
dos hidrocarbonetos envolvidos nos resfriadores (nafta: h = 851,5 W/(m2.°C); LCO: h = 170,3
W/(m?.°C); Odec Prod: h = 170,3 W/(m2.°C). Além disso, para a estimativa de U,,,, foram obtidos
desses mesmos testes os valores da condutividade térmica dos tubos (feitos em aco-carbono com
K, = 45 W/(m.°C) tipo BWG 18 (diametro interno = 0,652 in (0,01656 m) e diametro externo

= 0,75 n (0,01905 m)) e resisténcias térmicas de deposito (nafta. R = 0,00018 m2.°C/ W;
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LCO: R = 0,00036 m2.°C/ W, Odec Prod: R = 0,00053 m2°C/ W). Para o coeficiente pelicular
da agua de resfriamento, obteve-se da literatura (Ozisik, 1985) o valor de h = 3974 W/(m?.°C) e

uma estimativa para a resisténcia térmica de deposito (R = 0,00018 m2.°C/ W)..

A4.1.6 - Resfriador 1: Nafta (no casco) e Agua de resfriamento (nos tubos)

Considerou-se a agua de resfriamento escoando no interior dos tubos e a aplicagdo da

equagdo A4.1 permitiu a estimativa de Uy, = 354,2 W/(mZ2.°C).

A4.1.7 - Resfriador 2: LCO (no casco) ¢ Agua de resfriamento (nos tubos)

Considerou-se a agua de resfriamento escoando no interior dos tubos e a aplicagdo da

equagdo A4.1 pertmitiu a estimativa de Up, = 148,1 W/(m2.°C).

Considerou-se a agua de resfriamento escoando no interior dos tubos e a aplica¢do da

equacdo A4.1 pertmitiu a estimativa de U, = 142 W/(m?.°C).

A4.2 - O CALCULO DA AREA DE TROCA TERMICA

Uma vez especificada a carga térmica (proveniente da aplicagdo dos métodos de resolugao
da Programagdao Matematica e da Tecnologia "Pinch") de cada trocador de calor, das
temperaturas terminais das correntes envolvidas e das estimativas para os coeficientes globais de
transferéncia de calor "U,,", pode-se chegar a uma estimativa para a area de transferéncia de calor

através da expressdo classica abaixo, onde se considera um escoamento contra-corrente
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0=U,.AAT (A4.2)

na qual.

AT=F. IMDT (A4.3)

onde F. representa uma corre¢do (Kern, 1950) com relagdo a um escoamento contra-corrente

verdadeiro (no qual esse fator € igual a unidade) e € lido em figuras (de acordo com o namero de

passagens do fluido quente e do fluido frio pelo trocador de calor) em fungdo de dois pardmetros
I =T

R=—1= e pP= 7(2 ‘Q]

= (A4.4)
Icy — Ic Im— T

F. pode ainda ser obtido diretamente, (para o caso de um trocador de calor com uma passac

pelo casco e duas passagens pelos tubos - trocador 1-2) através da seguinte equacio (Kern, 1950).

\/11.{1_’0)
F(':(R . g_ _P{R+1—\/RT'1) e
B (R+1+\/R2 1)

A média logaritmica das diferengas de temperaturas ¢ dada por:

Ty —1.,)-\T, - T, .
LMD}"_( #l ('2) (” ) (A4.6)

na qual os indices H e C respectivamente referen-se aos fluidos quente e frio e os indices 1 e 2

referen-se as condigdes respectivas de entrada e de saida dos fluidos no trocador de calor.



